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INTRODUCCION

Para las diferentes companias que en la fabricacion de sus
productos requieren de una planta de proceso es de suma importan-
cia considerar los atractives economicos de una determinada inver
sién, la cual puede ser para la construccién de una planta nueva
o para una ampliacion a la existente.

La decision de continuar con un proyecto se toma una vez que
el estudio de factibilidad teécnica y econdémica del mismo propor-
ciona datos positivos. Enseguida se procede a un estimado de la
evaluaciodn econdmica del proyecto y la subsecuente evaluacidn de
la inversidén fija de capital.

En el Capitulo ITI se describe la evaluacidn econdmica men-
cionande las principales caracteristicas con gue debe contar un
sistema para este fin. Asimismo, se mencionan las funciones que
debe comprender el sistema con sus diferentes aspectos.

En el Capitulo III se analiza la estructura de la inversioén
mencionande los principales puntos de estimacidn y técnicas de
evaluacidn.

En el Capitulo IV se analizan las diferentes técnicas, inclu
yendo variables y parametros involucrados en el dimensionamiento
de equipo basico. En el presente trabajo sélo se tratan, en des-
tilacidn, el caso de columnas de destilacion de capuchas de burbu
jes y de platos perforados, en absorcion sdlo se consideran los

siguientes casos: absorbedor binario (columnas empacadas y de pla
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tos), desorbedor binario (columna enmnpacada),absorbedores multi-~
componentes (columna de platos). Con respecto al equipo de inter-
cambio de calor se analjzan los siguientes casos: cambiadores de
calor de tubos y coraza de una sola fase, condensadores totales
de tubos y coraza (verticales y horizentales), rehervidores y ca-
lentadores a fuego directo. En el caso de reactores se-consideran
los casos de reactores de tanque agitado continuos y tubulares pa
ra desarrollar reacciones irreversibles de primero y segundo or-
den. Para el caso de bombas, compresores, sopladores y tangues sg
lo se evalua el costo de compra y el casto de operacicén.

Por otro lado la inversidn fija de capital es calegulada usan
do el método de Miller (1965) (42), por lo tanto se puede decir
gque los resultados reportados por el sistema pueden caer dentro
de la clasificacién de estimados intermedios, si los indices y

los datos de casto son adecuados.

El Capitulo V describe el sistema para el dimensiocnamiento
de equipo y evaluacién de la inversidén fija de capital mencionap
do la interaccion de las diferentes rutinas, asi como las opcio-
nes de usoc de cada una, dande a Su vez una breve explicacién de
lo que ejecuta cada una de las rutinas.

En el Capitule VI, se muestran los resultados obtenidos de
la computadora en el disefio, costo, depreciacién e inversion fija

de capital para varios eguipos de una planta de proceso.



Los capitulos VII y VIII, son conclusiones y recomendacio-

nes y bibliografia respectivamente.

El Apendice A proporciona un glosario de términos econdémicos
Asimismo, el Apéndice B muestra una lista de programas disponi-
bles para dimensionamiento y costo de equipo, inversién fija de
capital, pronéstico de volumen y precio de ventas y calculo de
rentabilidad.

Para el desarrollo de los capitulos anteriores se determina-
ron los siguientes objetivos:

1. Describir los diferentes puntos comprendidos en la evalua

cion econémica de un proyecto.

2. Analisis de los puntos mas importantes de la estructura

de la inversidn.

3. Analizar las diferentes técnicas para el disefio y dimen-

sionaniento de eguipo de proceso.

4. Analizar las principales variables y pardmetros que afec-

tan el disefio basico del equipo de proceso.

5. Implantar un sistema para el disefio de equipo y evalua-

cién de la inversidén fija de capital.



CAPITULO I

Generalidades



El poder realizar la evaluacion de la inversidn fija de ca-
pital es un problema cuya solucién debe darse bajo la considera-
cidn de tres factores principales:

- El primero de estos factores es la identificacidén del ti-

Po de problema.

- El sequndo tactor es la cantidad y calidad de los datos

disponibles para la solucion.

- El tercer factor en consideracion es la precisién con la

gue se puede obtener el resultado.

La identificacion del tipo de problema se da al saber qué
tipo de proceso se va a evaluar, si éste es un proceso nueve o si
es uno existente, de agqui se desprende la necesidad de conside
rar el segundo factor que se refiere a los datos disponibles para
la solucion, si se trata de un proceso existente se puede ceontar
con una cierta cantidad de datos, a diferencia de un proceso nue-

vo en el gue no es asi.

Con respecto al tercer factor, la precisisn juega un papel
importante, en virtud de que podemos encontrar mds de una técnica
a aplicar para un mismo caso. Una vez considerados los anteriores
factores, enseguida se requiere tomar en cuenta el tipo de estima
cién que se esta realizando y examinar casos como los del tamario

de la planta, la confiabilidad de los datos e incluso la experien



cia de la persona que realiza la evaluacidn, todo éstao para la
<seleccion de la tecnica a aplicar para la evaluacidén de la inver-
sién fija de capital que proporcione la precisidén necesaria.

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

tud, intermedic o de estudic, definitivo y por ultimo detallado.

Estimado preliminar o de ordem de magnitud

Estos estimados son de suma importancia a pesar de su incer
tidumbre, generalmente indican si un proyecto es una propuesta
que vale la pena © no. Sin estos estimados muchos proyectos son
retirados del desarrollo de fondos antes de alcanzar una verdade-

ra base para hacerlo.

Estimado interxrmedio o de estudio

Estos estimados son hechos durante la mitad de las etapas
del proyecto, en tanto mas informacidén es obtenida del laborato-
rio, estudios de ingenieria, plantas piloto, ete., los estimados
llegan a ser mas sofisticados, detallados y confiables. De hecho
estos estimados sirven para concentrarse sobre dreas de proceso
las cuales son particularmente costosas. Desgraciadamente, un
gran numero de proyectos se vienen a bajo durante esta mitad de
las etapas en cuanto mds detallado es el desarrcllo y el analisis

revela dificultades de costo no anticipadas.

Estimados definitivos

Si el proyecto continua siendo un buen prospecto de negocio,



llega el momento de tomar la decisidn de proceder con la implanta
cién del proyecto, generalmente la construccidén de la planta. E1
capital a ser invertido debe ser autorizado por las personas indi
cadas; en el caso de grandes y costosas plantas de produccion, la
autorizacion la dan los directivos de la empresa. La solicitud de
autorizacion es acompafada por un estimado definitivo, el cual se
basa en los mejores datos de informacion de proceso y el analisis
economi (0. Aungue todos los detalles de construccidn no son cono-
cidos en este momento, un estimade lo suficientemente preciso de
los requerimientos de inversion debe ser realizado para que los
fondos autorizados cubran los costos de construccién sin mayores

sorpresas.

Estimados detallados

Estos estimados se basan en diagramas detallades y cotizacig
nes de equipo. Los estimados proporcionan un documento preciso
contra el cual se controlan los gastos durante la construccion.

Como se puede observar dentro de estos factores se encuentra
el dimensionamiento del equipo el cual sélo se puede realizar con
un cierto numero de datos, los cuales determinaran el tamafio del
equipo y éste a su vez afecta la estimaciodn del costo, de ahi que
la confiabilidad de los dateos de disefo sea de tanta importancia
dentro de la evaluacidén de la inversién fija de capital.

Cabe mencionar gue los factores en consideracién para resol-

ver el problema de la determinacidn de la inversion fija de capi-



* tal no son todos los factores que afectan de alguna manera la so-
lucion del problema, sdle son tres de los mas importantes, toman-
do en cuenta gue nos encontramos en el inicioc de una analisis de
esta naturaleza.

Por otro lado, los materiales de construccién tienen gran
influencia en la determinacidn de la inversion fija de capital.
Estos materiales pueden ser considerados desde el principio del
dimensionamiento del eguipo, al saber gue tipo. de agentes quimi-

cos van a usarse o bien las presiones y temperaturas de operacion

Otro aspecto de gran influencia sobre la determinacién de la
inversién fija de capital y de la evaluacién econdmica del proyec
to es el sitio de localizacion debido a alguna variacién en el
costo de man> de obra, la existencia o ausencia de magquinaria pe-
sada y wmateriales de construccién asi como algun cambio en 1la
legislacidn de construccién, emisicon de contaminantes, impuestos,
permisos, etc.

Con respecto a los programas existentes para la determina-
cioén de la inversiodn fija de capital se puede observar gue exist-
en varios tipos con diferentes grados de complejidad y tamaho, es
to se debe a que cada programa fue desarrecllado para una
aplicacion especial.

Dentro de los programas mas importantes encontramos a CHEEP,
ECONOMIST, PEPCOST, PROVES, CEDA, FLOWTRAN, etc. Los programas

casi todos se encuentran en lenguaje Fortran IV y sus formas de



operar pueden ser bach o interactivo, la estructura de los
programas es principalmente modular.

No todos los programas dimensionan el equipo, pero todos ob~
tienen el costo, los programas gque dimensionan el equipo tienen
rutinas bien especificas para este objetivo y los otros obtienen
el costo por medio de un gran banco de datos o bien sin tener ru-
tinas especificas obtienen las dimensiones con bancos de datos.

Para la estimacién de la inversion fija de capital los pro-
gramas utilizan técnicas que se mencionan en el capitulo III,
siendo de los méas usados el método factorial de Miller y el méto-
do modular de Guthrie.

Con respecto a pronostico de ventas y precio de ventas algu-
nos programas suponen precio y volumen de ventas constantes,
otros requieren un perfil de ambos y otros usan factores para su
estimacidn.

La rentabilidad también es manejada por los programas solo
que algunos proporcionan retorno de la inversion como indice de

rentabilidad y otros realizan un andlisis de riesgo.



CAPITULCO II

EVALUACION ECONCMICA DE UN PROYECTO



Por dar una definicidén se puede decir gque la evaluacién eco-
némica es la técnica por la cual diferentes proyectos son selec-
cionados o rechazados, para futura consideracién, basado sobre

atractivos econdmicos.

La evaluacidn econémica de procesos y su instrumento primor-
dial, la estimacion de costos, penetran en cada fase del desarro-
llo de un proyecto, disefo, construccion, y operacion de la plan-
ta. Esta evaluacién econdmica debe continuar aun después de gue
la planta entra en cperacién. Los planes para aumentar la produc-

cién deben ser evaluados siempre scbre una base econdmica.

Las técnicas de evaluacion econdmica para plantas de proceso
deben satisfacer varios requerimientos. Deben haber suficientes
detalles para la decisidén de gastos de capital. Ademas, la pre-
sentacidén de estos detalles debe ser simplificada para que se
puedan usar eficientemente los resultados en la decision de la es

tructura del proceso.

Un sistema de evaluacidn econoémica y estimacién de costos
debe tener capacidad para calcular tamano de equipo, costos y pre
parar el estimado de capital para la planta de proceso, el cual
incluye, el estimado y analisis de los costos de la inversion fi-

ja de capital, costos de operacién, rentabilidad y prondstico de
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ventas. El1 sistema debe ser capaz de estimar costos de un subsis-
tema u operacidén unitaria en la planta de proceso.

Por otro lado, el sistema debe proporcionar niveles de preci
sidén para estimacidén de costos de plantas de proceso y el usuario

puede elegir métodos de acuerdo con sus necesidades.

Para satisfacer los requerimientos, un sistenma débe consis—
tir de las siguientes funcicnes para propércionar estimados de
costos y evaluacién econdmica para procesos quimicos con opcidn a
varios niveles de detalle:

1. Dimensionamiento y costo de equipo de proceso.

2. Costo de arranque.

3. Capital circulante.

4. Gastos de operaciodn.

5. Requerimientos de capital.

6. Costos en sitio.

7. Analisis de rentabilidad.
1. DIMENSIONAMIENTO Y COSTO DE EQUIPO DE PROCESO

Los métodos de dimensionamiento y costo de equipo son depen—
dientes de la clase de equipo, sin embargo, estos métodos pueden
ser agrupados dentro de dos categorias las cuales son mostradas
en las figuras 1 y 2.

Se especifica la siquiente informaciodn:

a) Numero de equipo.
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Ko. de equipo

Coste del equipo Costo de compra Costo de
basado en acero pidet equipo en el compra del
al garbén afio bese equipo

Capacidod

Tipe de cawiee renien e dv -_
presién de disedo

Material de
construceidn

Figura 1. Flujo de informacion para dimensionamiento
y costo de eguipo (categoria 1).
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Torpreeaturs y
presidn de discfio

=)

Tolerarcia a la
jcorresitn y
esfuerzo permisible

Tipo de equipo

Pardtetros de
dimers icramiento

Tedo ol
apip

Copncidid

Prepiedidns

fisicos r’
Figura 2.

Lesto brse del Cemto tone det Costo dr
anign m acere T apipe o el caipra de
al cortdn I oo e i
i
i
; i
Materinl de hmim o2 coetn
costnezion T

y costo de equipo (categoria 2).

Flujo de informacion para dimensionamiento
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b) Capacidad.
c) Tipo de equipo.
d) Temperatura y presién de disefo.

e) Material de construccion.

Adicionalmente se puede especificar:

£y ‘olerancia a la corrosidén.

g) Parametros de dimensionamiento.
h) Propiedades fisicas.

i) Internos del equipo.

3} Auxiliares.

k} 1Indice de costo.

Como ya se menciond existen dos formas de evaluar el dimen-

sionamiento y coste de equipo, las cuales son:

8)

b}

El primer método usa directamente graficas de cos-
tos en términos de datos de capacidad para el eguipo,
basade en acero al carbén sin dimensionar en si el egui
po. El costo es corregido al costo real por el material
de construccisn, presisén de disefo, temperatura y, ade-
mds, convertide al valor corriente o valor per el uso

del indice de costo del equipo.

El sequndo método requiere mas etapas de calculo y

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

graficas de conversion del dato de tamafio al costo.

El costo de internos y auxiliares debe ser proporciona-

do separadamente y adicionado al costo base del equipo.

Como en el primer método, el costc es corregido al cos-

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

material de construccidn, presidn de disefio, temperatu-

ra, etc, Los métodos para dimensionar los equipos prin-

cipales se presentan en el capitulec IV.

2. COSTOS DE ARRANQUE

Se especifica la siguiente informacidn:

a)

b}

Nimero de operadores de arrangue por turno.
Nimero de personal de mantenimiento en el arrangue

por turno.

Adicionalmente se puede especificar:

c)
d)
e)

£)

g)

El ninmero de meses para entrenamiento y arranque.
Un factor para costos de comercializacidn.

El numerc de meses de ineficiencia en el arrangue.
Rango salarial del promedio de horas de mano de
obra de operaciodn.

Rango salarial del promedio de horas de mano de

obra de mantenimiento.
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Procedimiento de estimacisn

Hay dos métodos para estimar los costos de arranque depen-

diendo de la informacidn disponible.

a)

b)

Método del factor simpie
En este método el total de la inversion fija de ca
pital es multiplicada por un factor para estimar los

costos de arrangue.

Método del factor miitiple
Usa tres componcntes de estimacion para los costos
de arrangue.
I) Componente de mano de obra
Este se divide en mano de obra de operacidn y
mano de obra de mantenimiento. El costo de mano de
obra de operacién se estima multiplicandec el nume-
ro de trabajadores de operacion en el arrangue por
el rango salarial del promedio de horas de mano de
obra de operacidn por ¢l numerc de meses de entre-
namiento y arrangue por 730.5 horas ©por mes. El
costo de manc de obra de mantenimiento se estima
multiplicando el numerc de trabajadores de wmanteni
miento en el arranque por el rango salarial del

promedio de horas de mano de obra de mantenimiento
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por el nmimero de meses de entrenamiento y arrangue

por 730.5 horas por mes.

II} Costos de comercializacion

Este costo se estima multipljcando el costo

directo en limite de bateria por un factor.

III) Ineficiencia de arrangue

Este se estima multiplicando el gasto de ope-

racion anual bruto por un factor.

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

de arranque.

3. CAPITAL CIRCULANTE

Se puede especificar:

a)

b)

c)

d)

e)

£}

El nimero de dias de inventario para materias pri-
mas.

El numero de dias de inventario para producto ter-
minado.

Un factor para inventario de almacenes y suminis-—
tros.

El nimero de dias para cuentas por cobrar.

Un factor para mano de cbra.

Un factor para efectivo.
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Procedimiento de estimacidn

Hay dos métodos para estimar el capital circulante dependien

do de la informacion disponible.

a)

b)

I)

1)

111)

Meétodo del factor simple

En este método la inversién fija de capital
total se multiplica por un factor para estimar el

requerimiento de capital circulante.

Método del factor miltiple
El método del factor miltiple usa siete compo

nentes para estimar el capital circulante.

Inventario de materias primas
La cantidad de materias primas para proponer
en el inventario se multiplica por su costo, a fin

de obtener el valor del inventario.

Inventario de producto terminado
El gasto de operacién anual neto se multipli-
ca por un factor el cual representa los dias de in

ventario para producto terminado.

Catalizadores y agentes guimicos
la primera carga de catalizadores y agentes

guimicos debe ser calculada en forma separada bajo
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IV}

V)

vI)

VIT)

requerimientos de capital. Este valor debe ser eva

luado para estimacién de capital circulante.

Almacenes y suministros
El total de la inversidn fija de capital se
multiplica por un factor para obtener este térmi-

no.

Cuentas por cobrar

La proporcicén de produccisdén diaria de el
(les) producto (s) primario (s} se multiplica por
el respectivo precioc de venta y un factor para ob-
tener un estimado del valor de las cuentas por co-

brar.

Mano de obra

Los fondos deben ser suficientes para pagar
la mano de obra y gastos de supervisién. La mano
de obra diaria de coperacidén y mantenimiento y el
respectivo gasto de supervisidén se multiplican por

un factor para estimar este términc.

Efectivo
Para un estimado del reqguerimiento de efecti-
vo la inversién fija de capital total se multipli-

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

tal circulante.

4. GASTOS DE OPERACION

Se puede especificar la siquiente informacidn:

a)

b)

c)

Q)

e)

La cantidad y precios de los catalizadores y
agentes quimicos.

La cantidad y precio de los compuestos principales
y otras materias primas y subproductos.

El nimero de operadores.

La cantidad de desechos y el costo para distribuir
los.

La cantidad y precio de servicios.

Alternativamente, la proporcidn de materia prima y subproduc

tos puede ser obtenida con referencia a la corriente apropiada.

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

de dimensionamiento y costo, y los precios pueden ser obtenidos

de un bance de dates de costo.

Procedimiente de estimacion.

X) Materias primas.

El uso real de 1los compuestos principales o de

otras materias primas se multiplica por el precio

respectivo para obtener el costo anual de éste término.
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11)

I11)

1v)

v)

Catalizadores y agentes quimicos.

La cantidad anual de catalizadores y agentes qui-
micos necesaria se multiplica por el precio respectivo

para obtener el costo anual.
Servicios.

Los servicios incluyen corriente eléctrica, agua,
combustible, refrigeracion y aire.

No todos los servicios necesitan ser usados en un
casc particular. Incluso se puede especificar cuales
servicios se compran. El uso anual de cada servicio
comprado se multiplica por el costo unitario anual para

obtener el costo anual de servicios.
Mano de obra de operacién.

El numero de trabajadores por turnc se especifica
de antesano. Este nimero se multiplica por el promedio
de horas de manoc de obra de operacidn para obtener el

costo anual.
suministros de operacién.

El gasto anual de los suministros de operacicén se
estima al multiplicar el gasto de mano de obra de opera

cidén anual por un factor.
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VI) Mantenimiento.

El costo de mantenimiento total se calcula al su-
mar los suministros de mantenimiento y gastos de mano

de obra de mantenimiento.
a) Suministros de mantenimjiento.

Con objeto de estimar este término, la
inversion fija de capital total se multiplica

por un factor.
b} Gasto de mano de obra de mantenimiento.

Este se estima al multiplicar la inver-

sién fija de capital total por un factor.
VII) Supervision.

¥l gasto de supervision se estima al multiplicar
la suma de la mano de obra de operacion y la manc de

obra de mantenimiento por un factor.
VIII) Utilidades y cargos.

Los gastos de wutilidades y cargos se estiman al
multiplicar la suma de la mano de obra total y el gasto

de supervisicn total por un factor.
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IX) Participaciones.

Este gasto representa el "porcentaje" de partici-
pacion. Este se estima al multiplicar la proporcién de
produccion anual de los productos y subproductos por un

factor.
X) Disposicion de desechos.

El gasto de disposicidn de desechos se estima al
multiplicar la cantidad anual de desechos a ser dispues
tos por la unidad de precio o precioc unitario de dispo-
sicidn. Se debe suministrar ambos, la cantidad de.dese-
cho y el precio. Se puede utilizar un valor de cero si
la unidad de disposicidn de desecho es una seccion de
la planta y considerada a ser parte de la inversién fi

ja de capital.
XI) Otros costos directos.

Este término se estima al multiplicar un factor

por la inversioén fija de capital total.
¥II) Impuestos locales y seguro.

El gasto de impuestos locales y seguro puede ser
estimado al multiplicar la inversion fija de capital

total por factores.
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XITII) Depreciacidn.

La depreciacion se incluye para propuestas de ren
dimiento unicamente. La depreciacidn se calcula al mul-
tiplicar la inversion fija de capital total por un fac-
tor. El1 factor usado es el reciproco de la vida atil de

la planta.
XVI}) Administracién y gastos generales.

Este términoc se estima al multiplicar la suma de
los gastos de mano de obra de operacién, mano de obra

de mantenimiento y supervision total por un factor.
XV) Coste de subproductos.

Con el objetec de estimar el costo de subproduc-
tos, la cantidad anual de cada subproducto producide se

nultiplica por el correspondiente precio.
XVI) Gastos de operacion anual brutos,

El1 gasto de operacidn anual bruto se calcula al
sumar el gasto directo total (términos I-II), gastos
indirectos totales (términos XII y XIII) y la adminis-

tracién y gastos generales (término XIV).
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XVII) Gasto de operacion anual neto.

El gasto de operacion anual neto, se obtiene al
restar el costoc total de subproductos de los gastos de

operacidn anual brutos.

XVIII} Gastos fijos.

Para la propuesta de estimacion de gastog de ope-
racion a otra capacidad mds gue la total, el gasto fijo
se asume a ser la suma de los gastos de mano de obra de
operacion, mantenimiento total, supervision total, uti-
lidades y cargos, depreciacién, Iimpuestos locales vy
seguro, tambieén como la administracion y gastos genera-

les.

XIX) Gastos variables.

El gasto variable se calcula al restar el gasto
fijo del gasto de operacidén anual neto.
Se deben proveer y especificar tres factores de

relacion de capacidad.

5. REQUERIMIENTOS DE CAPITAL

Se especifica la siguiente informacidn:
a) La carga inicial de agentes quimicos y catalizado-

res.
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b) El precio de agentes quimicos y catalizadores.

c) Cargo por regalias liberadas.

d) Un factor para calcular las contingencias del
proyecto.

&) Un factor para calcular las contingencias del
proceso.

£) uUn factor para calcular los costos de los terrenos

o costos del terreno.

Procedimiento de estimacidn.

I) Costo total de instalacién.

El costo total de instalacidn es la suma de
costos directos en sitioc y costos indirectos en si

tio.

II) contingencias de proyecto.

Este término se estima al multiplicar el cos-

to total de instalacidén por un factor.

III) Contingencias de proceso.

Las contingencias de proceso se estiman al
multiplicar los costos directos en limite de bate-~

ria por un factor.
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IV) Inversidn fija de capital total.

La inversidn fija de capital total se calcula
al sumar los costos de instalacidn total, contin-

gencias de proyecto y contingencias de proceso.

La inversion fija de capital se puede calcu-
lar también utilizando varias clases ée nétodos
disponibles, gue van desde los métodos simples, co
mo el método del factor de Lang (1948}, hasta unos
relativamente complicados como el método modular
de Guthrie (1969). Estcos métodos usan un conjunto
de factores para equipo auxiliar, tuberias, insta-

lacién, construccidn, ete.
Los siguientes métodos pueden ser usados:

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

2) Métode analitice de Hirsh y Glazier
{1960} (32).

3) Métoda del factor de Miller {1965) (42}.

4) Método de relacion de equipo de Hackney
(1965) (25) .

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

Las ecuacicnes para los diferentes métodos se

muestran en la tabla 1.
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vI)

VII)

VIII)

IX)

29.

Costos de compra de terreno.
Se puede suministrar un costo para este tér-
mino o puede ser estimado al multiplicar la inver-

sién fija de capital total por un factor.

carga inicial de catalizadores y agentes guimicos.

Las cargas iniciales de catalizadores y agen-
tes quimicos, cargas que fueron completas, se mul-
tiplican por su respectivo precio para obtener el
valor de este término. La informacidn necesaria pa

ra hacer este calculo se suministra aparte.

Capital circulante.
Los requerimientos de capital circulante han
sido ecalculados aparte. Este dato puede ser usado

para calcular los requerimientos de capital total.

Costes de arrangue.
lLos costos de arrangue son estimados aparte.
Estos pueden ser usados para calcular los recqueri-

mientos de capital total.

Regalias liberadas.

Las regalias liberadas se estiman al nulti-
plicar la inversién fija de capital total por un
factor. Un valor de cero para el factor significa

que no hay costos de regalias liberadas.
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Figura 3. Flujo de conceptos para la estimacién de la inversién

de capital.
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Tabla 1. ECUACIONES PARA LOS DIFERENTES METODOS DE ESTIMACION

PARA LA INVERSION FIJA DE CAPITAL

Método Ecuacidn

‘Lang FCI= FIA,
Donde:
F: Factor para el tipo de planta.
Hirsh y Glazier FCI= F' ((1+F' +F"+FP)TC+7B +F(A,~C,})

Donde:
F'= Factor de costos indirectos.

= FUNC (fC;,FC],£Cy)

F"= Factor de costos diversos.
= FUNC (}C ,J.tc‘j)

FP= Factor de costo de tuberia.

= FUNC (¥C;,FC] o]
Miller BL = (FF,) (FA,+M;)
FCI= (1 + F° + F')y BL
Donde:
F, = Factor de instalacidn.
= FUNC, ((FA;+I¥;)/{(n+m))

Hackney FCI=  (1+F+R'FY) (1+FF +RUEF, ) (FA,+7M))

] . l '
Guthrie FCI= £F (A+F FC)+fU+ G + 8
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Tabla 1, ECUACIONES PARA LOS DIFERENTES METQODOS DE ESTIMACION

PARA LA INVERSION FIJA DE CAPITAL

{ CONTINUACTION)
Homenclatura: Subfndices:
A: Costo de la aleacidn de material reatl. ¢: Catalizador.
8: Coeto de equipo instalado. d: Disefio.

Bl: Costo de {fmite de bateria. e: Cambisdor de calor.
C: Costo de equipo en acero al carbén, f: Gasto de terreno,
F: Fector L: Mano de obra.

FCl; Inversién fija de capital. m: Varios.
G: Tosto de factibilidad genersl n: Haterial.
H: Terea realizada por un hombre en una hors. P: Tuberfa.
: Tosto de esquipo no tistado. t: Torre.
m: Himero de egquipo no listado. v: Recipiente.

n: Nimero de equipo de proceso,
: Rango de mano de obhrs.
S§: Costo de desarrolio en sitio,
t: Costo de factibilidad de servicios.
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X) Requerimientos de capital.

El requerimiento de capital total se calcula
al sumar la inversidn fija de capital total, cos~
tos de terreno, tapital circulante, costos de a-
rranque, regalias likeradas y el costo inicial de

catalizadores y agentes guimicos.

6. COSTOS EN SITIO.

Se especifica la siguiente informacion:

a)

b)

c)

4)

e)

)

9)

h)

Los factores para calcular la transformacidn de materia
les en sitic y los costos de mano de obra.

Un factor para estimar los cargos por fletes.

Un indice de productividad de mano de obra para cons-
truccién y un salario por manc de obra.

Un factor para la estimacidn de los costos indirectos
de campo.

Un factor para los costos de propietario (posiblemente
utilidades).

Un factor para calcular los costos de oficina y casa de
los contratistas.

Un factor para estimar el costo de honorarios, permisos
Y seguros.

Un indice de escalacién de costos.
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Flujo de informaciodn para nivel total de capital.
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Procedimiento de estimacidn.

I}

I1)

II1I)

vI)

V)

Costo base total de materiales.

El costo total base de materiales se obtiene

de un banco de datos.

Costo de transformacién de material en sitio.

Esta parte se estima por la multiplicacidn

del costo base total de materiales por un factor.

Cargos por fletes.

El cargo por fletes se estima por 1la
multiplicacisdn del costo de material, basado en a-

cero al carbon por un factor.

Costo directo de materiales en sitio.

Esta partida se calcula por la suma del costo
base total de materiales, el costo de transforma-
cidén de material en sitio y el cargo por fletes,
esta suma se multiplica por la relacién apropiada

del indice de costo.

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

Este término es calculado por fuera.
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Vi)

vII)

VIII)

IX)

Costo de mano de cobra de transformacién en sitio.
El costo de ésta se estima por la multiplica

cidén del costo base de materiales totales por un

factor. Se asume que este producto es a salarios

de mano de obras normales de construccion.
Costo de mano de obra en sitio.

Este término se estima al multiplicar las ho-
ras hombre de mano de obra totales por un salario
normal. Se asume que este producto es el costo de
mano de obra de transformacién en sitio, cuando la
suma de la relaciodn del salario de la mano de cbra
de construccién real y el salario de mano de gbra
de construccion normal se muitiplica por el indice

de productividad.

Costo directo total en sitio.

Esta partida se calcula por la suma del costo
directo de material en sitio y el costo de la mano

de obra en sitio.

Costo indirecto de campo.

El costo indirecto de campo se estima por mul
tiplicacidén del coste directo de mano de obra de

campo por un factor.
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X). Costo de propietario.
El costo de propietario se estima por multi-
plicacidn de la suma de los costos indirectos de

campo y el costo directo total por un factor.

XI) Costo de casa y oficina de contratistas.
Esta partida se estima por la multiplicacién
de la suma del costo indirecto de campo y el costo

directo total en sitio por un factor.

XII) Honorarios, permises y seguros.
Los costos por honorariocs, permisos y sequros
se estiman por multiplicacidén de la suma de los
costos indirectos de campe y el costo directo

total en sitio por un factoer.

XIII) Costo indirecto total en sitio.

El costo indirecto total en sitio se calcula
por la suma del costo del propietario, el costo in
directo de campo, el costo de casa y oficina de
contratistas y el costo de honorarios, permisos y

seguro.

En la tabla 2 se nmuestran factores que pueden ser usados en
la determinacion de los costos de arrangue, capital circulante,

gastos de operaciodn, requerimientos de capital y costos en sitio,



38.

Tabla 2. FACTORES RECOMENDADOS PARA LOS DIFERENTES COSTOS DE LA

EVALUACION ECONOMICA

COSTOS DE ARRANQUE
Método del factor simple
Método del factor multliple
Componenete de mano de obra
Costo de comercializacidn
Ineficiencia de arrangque
CAPITAL CIRCULANTE
Método del factor simple
Método del factor multliple
Inventario de materias primas
Inventario de producto terminado
Almacenes y suministros
Cuentas por cobrar
Mano de obra
Efectivo
GASTOS DE OPERACION
Suministros de operacidn
Mantenimiento
Suministros de mantenimiento
Gasto de mano de obra de mantenimiento
Supervisién

Utilidades y cargos

Factor

0.06

5 meses
0.05

0.042

30 dias
14 dias
0.0005
40 dias
10 dias

0.005

0.06

0.024

0.036
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Tabla 2. FACTORES RECOMENDADOS PARA LOS DIFERENTES COSTOS DE LA

EVALUACION ECONOMICA

(CONTINUACION)
Factor

Participaciones 0.0
Otros costos directos 0.03
Impuestos locales y seguros

Impuestos locales 0.02

Seguro 0.0075
Administracion y gastos dgenerales 0.06

REQUERIMIENTOS DE CAPITAL
Contingencias de proyecto 0.2
Contingencias de preceso : 0.1
Costos de compra de terreno 0.02
COSTOS EN SITIO

Costo de transformacidén de material en sitio 0.01
Cargos por fletes 0.02
Costo de mano de obra de transformacidn en sitio 0.02
Costo de mano de obra en sitio 1.4
Costo indirecto de campo 0.8
Costo de propietario : 0.056
Costo de casa y oficina de contratistas 0.12
Honorarios, permisos y seguros 0.075

* Este valor se usa para mano de obra de operacién y de manteni -
miento.

Ltos vaolores que aparcecen en esta tobla son recomendados por:
COMPUTER-ATODED INDUSTRIAL PROCESS DESIGH, The ASPER projectr (3).
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Tratando de ilustra el flujo de informacidn desde el dimen-
sionamiento y costo de equipo hasta la determinacion de la inver-

sion fija de capital se proporcionan las figuras 5,6,7 y 8.

7. ANALISIS DE RENTABILIDAD.

Esta seccidn describe los parametros y métodos para la
evaluacidn econdmica, el objetivo principal es determiﬁar el pre-
cio de venta requeride para el mayor numere de productos.

El procedimiento puede dividirse en dos partes: una parte
para el periodo de construccién y otra para el periodo de opera-
cion.

La pavta a seguir para la evaluacion econdmica, para el pro-
ceso de conversidn del carbén, fué reportada por ESCOE (The
Engineering Societies Commision of Energy, Inc. Mcbeath 1979). La
guia cubre ambos periodos, el de construccion y el de operacidn.

En seguida se menciona el resumen de la guia recomentada por
la ESCOE, adicionalmente la tabla 3 muestra el sumario de suposi-

ciones para la evaluacion econcmica.

Flujo de efectivo durante la construccidn.
Durante este periodo el capital es gastado pero no Se espe-
ran ingresos y las partidas del flujo de efectivo incluyen lo si-

guiente:
I) Inversion de capital escalado, IC,.

La asignacién del capital de inversidn es de

acuerde al programa de construccion y se ajusta al
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Figura 5. Flujo de informacidén para el costo de eguipo.
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Costo directo

Costo adicional
para asuntos no

considerados

Costo directe

de material de
equipo base

Costo directo
de material de
empague en

unidades base

de material en
seccidn base

[Mano de obra en

Mano de obra de
equipo base |

Figura 6.
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Flujo de informacisén para una seccién.
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Tabla 3. SUPOSICIONES PARA LA EVALUACION ECONOMICA.

1.~ BSe usan periocdos anuales.

2.~ Todas las estimaciones se basan al fin del periodo (un
ano).

3.- La vida de un proyectoc es la suma del periodo de cons-
truccidn especificado y la vida de operacidn especifi-
cada.

4.—- La relacidén deuda-diferencia entre el valor de la pro-
piedad y el valor de la hipoteca, es especificada y
permanece constante a traveés de la vida del proyecto.

5.~- El capital de trabajo y el costo del terreno comprado
son recuperados al final de la vida del proyecto.

6.- La peérdida de impuestos y los créditos de impuestos
pueden ser aplicados contra utilidades e impuestos en
el afho en que ocurran las perdidas o créditos.

7.~ La inversion de créditos de impuestos durante la cons-
truccién pueden ser considerados.

8.~ E1 flujo de efectivo puede ser considerado con descuen-
to o sin descuento.

9.~ El numero de periodos de pago (anos) se refiere al ni-
mero de afos hecesarios para recuperar la inversion
inicial del proyecto, contando desde el primer afic de

operacion de la planta.



46.

Tabla 3. SUPOSICIONES PARA LA EVALUACION ECONOMICA.
(Continuacidn)

10.~ BSe pueden considerar precios constantes o corrientes.
11.- Se consideran cuatro métodos para el calculo de depre-
ciacion:
1) Método de linea recta.
2) Método de balance declinado.
3) Método de suma de afios digitos.

4) Método de fondo de amortizacion.
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gasto de capital asignade por escalacién.
Ic,=Tic, (1 + j)'c, (1)

Donde:
TIC = Capital total invertido al arranque.
3= Tasa general de inflacioén.
t= Periodo (con base a final de ano).
c,~ Parte del gastc de construccicn en el

afio t.

II) Contribucién de inversionistas A, .
Ajuste de IC, para el crédito de los impues-

tos de inversion (ITC) a ser reclamados.
A, =IC, (1 - ITC) : (2)

III) Interés sobre el balance, B,.

El interés sobre el balance es calculadoe por
la tasa de retorno ip,por los balances de afios
anteriores, BAL .4y

Donde:
ip= Es la tasa de retorno y puede ser calcuig
da por la combinacién de tasa de interés

y tasa de valor de retorno de propiedad.

i= (1 - fr, i, + (1 + ry)i (3)
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f= Tasa efectiva de impuestos.

i,= Tasa de interés de deuda.

i = Tasa de retorno de propiedad (valor).

r,= Tasa de fipanciamientc de la deuda, 1la cual
es 1la relacion de deuda a la suma de denda

y propiedad.

IV) Balance de inversiodn, BAL, .
El balance de inversidn es la suma de balan-
ces de afios anteriores BAL,_,,, la contribucidn
de inversionistas A, y el interés sobre el balance

B, .

BAL,= BAL + A, + B, (4)

Ct-1)
Flujo de efectivo durante la operacion.

Durante este periodo las principales partidas de flujo de
efectivo son: Capital de ingresos de productos L,, interés sobre
el balance B,, retiro de la deuda C,, retorno de propiedad 5 ,
impuesto sobre ingresos T,, ¥ gastos netos N .

I) capital de ingresos de productos, IL,.
El capital de ingresos por productos puede va
riar con el factor de inflacién (1+3)° y el nivel

de produccidn e,.
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= syt
L=15L, (+j)' e, (5)
Donde:

L,= Capital base anual de ingresos poxr produc

tos.

Gastos netos de operacién, N,.
Los gastos de operacidén consisten de gastos
fijos N,, y gastos variables N, 1los cuales varian

con el nivel de produccion.

N= (N, + (N, - F,) )1+ 3)°F (6)
Donde:
N, = Gastos fijos de operacion en base anual
N, = Gastos variables de operacidén en base
anual.

F = Créditos por productos en base anual.

Intereses de la deuda, B, .

Los intereses de la deuda se calculan por 1la
tasa de interes y la tasa de balance de afios ante-
riores como factores y la tasa <financiera de la

deuda.

B,= ry i, BAL, ., (7)
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Iv) Depreciacién, D, e impuestos sobre ingresos, T, -
Hay varios métodos para el calculo de la de-
preciacién. La depreciacion es usada para proposi-

tos de impuestos.

En seguida se mencionan ecuaciones para el

el calculo de la depreciacion:
a) Método de 1a linea recta.

D= (BY, - SV,)/K (8)

b) Método de balance declinado.

D,= 2BV, (1 - 2/Ky* /K (9)

c) Método de los ahos digitos.

D= 2(BV_-SV, ) (K+1-t)/(K(K+1}) (10)

d) Métedo de amortizacidn.

i (1+i) !

D,= (BV -5V, ) {11}

(1+i) *?
- T Donde:
BV,= Inversion depreciable al arrandue.
SV, = Valor de rescate al arranqie.
K= Vida depreciable (impuestos de vida).
i= Tasa de interes.

1os impuestos por ingresos se calculan por:
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T,= £ (L, - (N + B+ D)) (12)

V) Retorno de propiedad, S,

El retornc de propiedad se calcula por: la
tasa de retorno de propiedad, el balance de afos

anteriores y la fraccidn sobre la propiedad total.

§,= i, {1 - rg ) BAL

T 5

Crens (13)

Donde el balance se define como la acumulacion

negativa del flujo de efectivo.
VI) Nuevo halance, BAL, -

El nuevo balance se calcula por substraccién
del flujo neto de efective del balance de afos

anteriores.

BAL,= BAL, ,,~ L~ (N,+ B+ T+ 5,) (14)

Evaluacion del proyecto total.

La evaluacidon econémica del proyecte puede llevarse a cabo
por estimacidén de 165 indices de rentabilidad incluyendo 1los
precios de venta requeridos. Los indices de rentabilidad son
calculados con técnicas con descuento o sin descuento, el descuen
to scobre el flujo de efectivo puede representar un termino largo

en la evaluacidn del proyecto.
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Por otra parte el no descontar en el flujo de efectivo se
usa para acortar el término de evaluacién.
El siguiente es un plan general para el cdleulo del indice

de rentabilidad:

I) Estimacicdn del precio de venta.

El precio de venta del producto 'puede ser
calculado suponiendo que al final del proyecto el
capital de trabajo se escald, el costo del terreno
comprado se recuperd y que el balance de invergion
contempla que el precio de venta inicial es el pre
cio del producto al arranque del proyecto, el pre-
cio de venta incluye la elevacidn de la tasa gene-~
ral de inflacion, por otro ladec el ajuste del pre-
cio de venta es un precio el cual continta unifor-
me para la vida entera del proyecto.

Matematicamente el precio de venta ajustado se
puede calcular tomando el valor presente del
ingreso de todos los productos y convirtiendolo al
ingreso anual uniforme equivalente, la ecuacidn es
la siguiente:

Valor presente sin inflacidn:

P (A,i ,m=12 (15)
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Valor presente con inflaciodn:

1+ A
P (Ai,im)= § —t (16)
1 (1+1) ¢

Precio de venta ajustado:
§= 5,(1+3) P(A,i,,m)/ P(A,i,,j,m) (17)

bonde:

A = Anualidad del afio t.

Estimacidn de la tasa requerida de retorno de pro-

piedad.

La tasa requerida de retorno de propiedad pue
de estimarse dandc el precio al producto y otres
parametros econdmices, el problema es encontrar la
tasa requerida de propiedad con la funcién objeti-
vo, tal que, al finalizar el proyectc el balance

de inversion debe ser iqual a cerc usando el méto

‘deo de calculo prueba y error.

Indice de valor presente neto.

El indice de valor presente neto es un indice
que es la relacidn del valor presente del capital

invertide al tiempo de arrangue del proyecto.
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El valor presente neto es el balance de
inversién al tiempo del final del proyecto., El
valor presente neto puede calcularse dando la tasa
de retorno de propiedad y el precio de venta del

producto.



CAPITUOLO ITTI

ESTRUCTURMA DE LA INVERSION




La unidad de produccion en una planta de proceso consiste

principalmente de equipo primario, unidades auxiliares y construg

ciones en un menor grado. Por esta razon, la inversidn apalizada

en el presente capitulo esta clasificada en cuanto a la importan-

cia del eguipo contenido, en limites de bateria y eguipo

exterior.

1. INVERSION ER LIMITES DE BATERIA.

1.~ Coste de eguipe principal.

a}
b}
c)

g)

e)

1)

9)

h)

Torres y tangues.

Tangues de almacenamiento (productos intermedios)
Reactores.

Intercanbhiadores de calor, rehervidores, condensadores
y evaporadores.

Hormos y calentadores a fuego directo.

Bombas y compresores.

Equipos varios tales como filtros, centrifugas,
eyectores, secadores, etc.

Instrumentacisén (si hay control automitico}.

2.- Costo de equipo secundario.

a)

Plataformas y estructuras.
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b) Tuberia y vdélvulas.

c) Aislamiento térmico.

d) Sistema eléctrico.

e) Construcciones, incluyendo cuarto de control.

f) Pintura.
3.~ Costo de ingenieria civil y levantamiento.

a) Preparacidn del lugar.

b) Bases.

c) Instalacidn de equipo.

d) Circuitos de ferrocarril.

e) Caminos.
4.~ Costos Indirectos de Construccidn y de Embargue.

a) Renta o intalacion de equipo especial.

b) Construcciones temporales.

c) Impuestos, seguros y costos similares.

d) Transporte de equipo.

e) Contingencias por costos extras relacionados con
getrazos imprevistos debidos al mal tiempo, cambios
técnicos que afecten la construccidn, etc.

Cuando la evaluacidén es hecha para un complejo entero,
incluyendo un grupo de unidades de produceién, la inversion total
es la suma de las inversiones especificas relacionadas a cada uni

dad de produccicn.
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2. EQUIPO EXTERIOR.

El costo de servicios de equipo exterior depende grandemente
de la localizacidén de la planta. Si una nueva unidad es construi-
da en una planta existente, los servicios disponibles y posibili
dades de almacenamiento deben ser considerados, también los efec-
tos de construccién en paralelo o proyecto de expansion.

Frecuentemente es dificil determinar esta inversion para pro
yectos no definidos completamente. Por eso una solucion convenien
te es suponerla como un porcentaje fijo de la inversidn de limite
de bateria permitiendo en ciertos casos, para servicios especia-

les o almacenamiento, cdlculos separados.

3. INDICES DE COSTOS.

Los indices de costos son usados para transponer costos de
una fecha a otra; éstos toman en cuenta los cambios promedio de
varios elementos de inversidn. Los indices son calculados de
datos corrientes para elementos caracteristicos de la economia,
tales como son laminas de acero, equipo y salarios.

La sensibilidad de cualquiera de los indices dados a uno u
otro tipo de planta depende del peso dado a los diferentes
elementos caracteristicos. De acuerdo con ésto, los indices son
mas o menos apropiados a diferentes aspectos de la economia. Hay
un gran numero de indices encontrados en la literatura. Frecuentg
mente una compafiia desarrolla y mantiene un indice privado para

sus necesidades particulares.
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Varios indices son publicados regularmente, los mas reccnoci

dos son los siguientes:

- The Engineering News Record (ENR). Indices de
coste de construccidn.

~ Indices Marshal) and Swift (M&sS). Indice de costo
de equipo.

~ The Nelson Refinery (NR). Indices de costo de cons
truccion.

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

The Chemical Engineering (CE) de mas reciente creacidn, es
publicade cada dos meses en la revista Chemical Engineering. la
base es 100 en 1357-1959. Se basa en cuatro componentes principa-
les: Equipe, Maquinaria Giratoria y Estructura (61%), Construccio
nes {7%), levantamiento (22%), e ingenieria (10%). E1 primer
componente se constituye de la siguiente manera: instalacion de
equipo (37%); bombas y compresores (7%); otras maquinas (14%):
tuberia valvulas y accesorios (20%): instrumentacion y contro-
ladores (7%); equipo eléctrico (5%); estructuras, aislamiento y
pintura (10%).

La figura 9 muestra una comparacicon de los cuatro indices
anteriores, todos transpuestos a una base comin de 100 en 1958.
Esta comparacion muestra que el indice de costos (CE) y el indice

de costo de equipo (M&S) sufren practicamente la misma varla-
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cion. Estos son los mds representativos de la industria quimica

en general.

El indice (ENR} sobre la evolucidn cuasiexponencial, no esta
de acuerdo con la progresion observada actual de los costos de

planta.

Los indices de costo de construccién (NR) mantienen una po-
sicion intermedia entre los indices (ENR) y (CE). Asi como su
nombre indica, refleja los cambios registrados en la industria

petrolera, particularmente en refinerias.

4. EFECT0OS DEL LUGAR DE LOCALIZACION.

Plantas similares del mismo tamafic probablemente requieran
diferente inversién, si se construyen en diferentes sitios, por
diferentes razones como; variacidn del costo de mano de obra, su~-
pervision y materiales; de diferentes normas de construccién de
equipo y sequridad; y de difercntes practicas dentro de compafias

de ingenieria.

Ph. Terris ha propuesto un desglose para los costos de plan-
tas instaladas (tabla 4) para comparar inversiones en Francia con
paises desarrollados. Este desglose incluye tres categorias dis-
tintas de paises de acuerdo al nivel de desarrolle, particular-

mente de acuerdo a sus aptitudes en trabajos de Ingenieria Civil.
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Tabla 4. COSTO DE REFINERIAS Y PLANTAS PETROQUIMICAS DE ACUERDO

A LA INDUSTRIALIZACION.

Francia Tipo I Tipo II Tipo III
Equipo primario 38 42 40 42
Equipo secundario 19 21 20 21
Construccién (incluyendo
supervision) . 26 31 44 54
Ingenieria €ivil (inclu-

yendo supervision), 17 18 13 30

To £t al 100 112 123 147
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Tipo I. Paises con experiencia industrial, especial
mente en petroquimicos, en los cuales 1la
ayuda consiste en supervisidn y personal de

soperte.

Tipo II. Paises con mano de obra local con buena
experiencia en Ingenieria civil y trabajos

publicos, con equipoc moderno en esos campos.

Tipo III. Paises donde la mano de obra es poco cali~
ficada y donde el equipo para Ingenieria
Civil y construccion no existe. Ninguno de
esos pailses tiene metal pesado o industria

mecanica.

conforme se industrializan estos paises que pertenecen a ca-
tegorias menos favorecidas, progresivamente se aproximan a los
paises mejor equipados. Los factores gque los clasifican deben

considerar esta nucva categoria.
5, ESTIMACION DE INVERSION FIJA DE CAPITAL.
Clasificacién de metodos.

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

+100%) de precisiodn:

FCI= Fi (Capacidad) indice (18)
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b} Estimado intermedic o de estudio (%20% a +40%) basa
do en el conocimiento del costo del equipo principal

de la planta (IMPI):
FCI = (Factor) (IMPI) (19)

c)} Estimado definitivo (+10%) basado en datos casi com
pletos del procesoc pero antes de la terminacién de

dibujos y especificaciones.

d) Estimado detallado (15%) preparadc de especificacig

nes, dibujos, cotizaciones de vendedores, etc.

La tabla 5 muestra la cantidad y calidad de informacicon nece
‘saria para la preparacion de los diferentes estimados.
Los procedimientos de estimacion se clasifican en dos tipos

de acuerdo al punto de partida del estimado.

Grupo 1. Métodos cortos para la estimacidn de cos-
tos, los cuales no dependen del dimensio-
namiento del equipo. Estos métodos hacen

el calculo por analogia.

Grupo 2. Estimados basados en costos derivados
del costo del equipo principal de la plan
ta (MPI). Por consiguiente requiere del
us& de técnicas adecuadas de disefio para

estimar las dimensiones y costo del MPI.
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Tabla 5. INFORMACION REQUERIDA POR LOS5 DIFERENTES TIPDS DE

ESTIMADOS DE INVERSION FIJA DE CAPITAL

e
Informescidn requerida Estimados
a b c
Lecalizacién X X
Descripcidn generat X
Kecdnico de suelo X
Dimensiones y localizacidén de
Sitio * F.F.L.C., carreteras depositos
de sgus y bardas o cercas X
Nepas topogrédfico, plan de sitios
bifen desarroliado X
Kedios locales de desarroltlo
N
Uosque fos x
biagrama de
ftujo de proceso
befinitivos X
(’Dinensiona-ianlo preliminar y
especificacidn de materiales X
faspecificnciones de ingenferfa =X
Lista de equipeo ‘ Hojas de datos de recipientes X
Arreglo general
a)} Preliminar X
b) Definitive

N\

Estimados

a.- Estimado preliminar o de orden de magnitud.
b.~- Estimado intermedio o de estudio.

c.- Estimado definitive.

d.- Estimado detallado.



Tabla 5. INFORMACION REQUERIDA POR LOS DIFERENTES TIPOS DE

Estructuras y
editicios

Requerimiento
de servicios

Tuberias

Alstamiento

s

ESTIMADOS DE INVERSION FIJA DE CAPITAL

(CONTINUACION)

Informocidn requerida

Tamafie aproximado y tipo de
construccidn

Bosquejo de cimentacidn
Arquitecturn y costruccidn
Miveles y arreglo general
Dibujos datallndos

Coantidades preliminares

(vapor, agus electricidad, etc.?
Bolance de energia detinitivo
Diagramas de flujo detfinitivos
Dibujos bien desorrclilados
Especificaciones y diagrama de
tuberfas prelimlinar

Diagramo de tuberfas definitive
Arrcgio de tuberfas y cedulas
Lista de equipo pretiminar y
tuberis o ser aislada

Especificncibn de aislamiento
y cedulas

Pibujos o especificacicones bicn
desartrollados

67.

Egtimodos

b

c
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Tabla 5. INFORMACION REQUERIDA POR LOS DIFERENTES TIPOS DE

ESTIMADOS DE INVERSION FIJA DE CAPITAL
/ (CONTINUACION)
informacidn requerida Estimedos
3 ] €
Lista y diagrama de instrumentos
Instrumentacién ‘ definitivos X

Dibujos bien desarrcollados

KTnmaﬁo aproximado y lista de
motores preiiminar X

Tamafio vy listn d¢e motores
detinitivos X%

Nimero vy tamano de subestsziones

(especificaciones) X
Haterial {
elécirico Especificaciones de distribucidn

sincronizadores, control, instru-
mentacion v especifitncidn de
cabies preliminer X

bisgrams unifilar definitive
{(Alumbrado y potencia) x

piagromas bien desarrollados

ingenieria y dibujos L] X
Hano de obras Hanc de obra especializads

Supervisién

Producto, capacidad, localizacién
y requerimientos del sitio,
tltance de ¥*equerimientos de servicios
proyecto de generales y servicios de preceso.
procesos Ediffcios y requerimientos
normales auxiliates. Requerimientos de ma-
terias primass, producto final,
aimacensmiento y mancjo de materia-
les. X
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Grupo 1.

Estos métodos fueron disefados para reducir el tiempo y es-
fuerzo para el estimado de la inversién. En la etapa de predi-
serio ayuda en el planteamiento de alternativas. En estos métodos
el proceso ¢s representado por sus etapas funcionales o de proce-
so Yy el costo base es estimado de acuerdo al numero de tales eta-
pas. Modificaciones debidas a otros aspectos funcionales inclu-
yendo condiciones de operacién, materiales de construcciodn y capa
cidad de la planta se considera mediante factores. En este grupo
se consideran métodos gue suponen inversidn co nocida para al
menos una planta de referencia, ya sea para una planta entera o

parte de ella.

Los métodos son:

a) Extrapolacidn de factores de capacidad.

b) Factores de unidad de operacidon (R.D.Hill)
(31).

c} Factores de unidad funcional (F.C. Zevnik
y R.L. Buchanan) (58}).

4} Factores de productos y unidades funciona-
les [E.A. Stallworthy).

e) Factores de caracteristicas de productos y
egquipe (G.T. Wilson).

f) Pactores de costo de entrega de eguipo

(D.H. Allen y R. C. Page) (1).
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a) Factoeores de capacidad.

Este método se basa en el hecho de que el costo de dos uni-
dades usadas en el mismo proceso con diferentes capacidades de

produccién se relacionan por la ecuacidn:

1,/3,= (Cy/Cy)" ‘ (20)

Donde:
I,, I,= Inversiones para las unidades.
€1, Cy= Capacidades.

f= Factor de capacidad.

Muchas plantas muestran que el factor de capacidad cae entre 0.5
y 0.7.

Cuando la inversién es conocida para el nmismo proceso a dos
diferentes capacidades, el factor de capacidad puede ser calcula-
do mediante la ecuacidn (20). Este método puede ser utilizado con
sequridad si las plantas son las mismas, con el mismo numerc de
equipos.

Varias publicaciones proveen informacidn de factores de capa
cidad para los principales tipos de equipos o para unidades de
proceso. Asi un factor de capacidad de extrapolacién ‘£’ y datos
de una planta de referencia hacen posible calcular rapidamente la
inversidn para una planta con diferente capacidad; el método es

muy util en tanto se reconozcan sus limitaciones:
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¢) Método de F.C. Zevnik ¥y R.L. Buchanan.

Aplica a plantas guimicas que manejen fluidos, este método

toma en cuenta las siguientes caracteristicas:

- Capacidad de la unidad.

- E1 numero de *"unidades de funcidn', -las cuales
son definidas como el equipo necesario para una
unidad de operacién dada, tales como destilacién,
agotamiento, compresion, etc.

- Un factor de complejidad, el cual es determinado
tomando las condiciones extremas de operacion de
temperatura y presion Y los materiales regqueri-
dos.

Ib= KN (CPFU) (ENR/300) t21)

Donde:
Ih= Inversidn en limites de bhateria.
K= 1.33
H= Nimeroc de unidades funcionales.
CPFU= Costo por unidad funcional (capacidad

de plapta y complejidad de operacidn).

CPFU= F €% (2 x 10¢ft * fp * fm) (22)
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; No tiene un valor preciso para el factor de capa
cidad.

- Desconocimiento del rango de capacidades en el
cual el factor de capacidad apligue.

- No es capaz de determinar la inversidén exacta pa

ra la planta nueva.

Varios autores han sugerido métodos para reducir estas
limitaciones. Uno de ellos es clasificar el equipo de acuerdo al
tipo (hornos, bombas, reactores, etc), entonces cada tipo de
equipo tiene un factor de capacidad de extrapolacion y la inver-
sién total es la suma de la inversion de todos los tipos de

equipo.
Estimaciones basadas en caracteristicas de la planta.

Estos métodos requieren de cuidadosa atencién para las
diferentes etapas del proceso, especialmente en etapas de
purificacidn para establecer un esdquema de flujo tan completo

como sea posible y no omitir cualquier unidad de operacion.
Los métodos gue se basan en caracteristicas de la planta son
b) Método de R.D. Hill.

Este método aplica a plantas gue operan a presiones modera-

da:. donde solo circulen fluidos.
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Donde:
F= Factor que relaciona inversién a éa-
pacidad.
C= Capacidad.
q= Exponente.
ft, fp y fm= Factor por temperatura, presién y ma
terjiales de construccion obtenidas de

correlaciones cgeograficas.
d) Meétodo de E.A. Stallworthy.

El procedimiento bidsico es similar al anterior excepto por
una modificacion, un factor por efectos debidos a corrientes pa-
ralelas y recirculaciones. Las "unidades funcionales", redefini-
das como "pasos de procesof:

5

Ib= (0.0075/3)  {(Ns Ft Fp Fm R); (23)

Donde:

Ns= Numero de pasos significantes de proceso en
una corrriente.

R= Razén flujo de corriente a flujo de corriente
de salida principal.

s= Numero de corrientes de proceso.

Fm= Factor por materiales especificos de construc-

cién.
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Fp= Factor de presicon de diseno.
Ft= Factor por temperatura de disefio.
El Facter costo-capacidad, ‘A‘ es corregido por ca

pacidad anual de planta ‘V‘, usando:

A= K A V065 (24)
Donde: '

K= Una constante.
e) Método de G.T. Wilson.

En la prictica, la precisién del método estda ligada al que
tanto se ha conocido de la unidad y su balance de material, no
s6lo global sino linea por linea, incluyendo caracteristicas gene

rales de operacidén del equipo primario. E1 modelo basico es:

Ib= £ N (AUC) Fm Fp Ft (25)

Donde;

f= Factor de inversién obtenido en correlacidn
con el costo unitario promedio (AUC).

N= Numero de equipo principal.

Fm= Factor por material de construccidn.

Fp= Factor por presion de disefio.

Ft= Factor por temperatura de disefo.
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£) Método de D.H. Allen y R.C. Page.

Este método utiliza algunos de los pardmetros calculados por
el métode de Wilson, permitiende la determinacién de inversion
dentro de un rango de precision de -20 a +25%. Aplicadas solo en
plantas que manejan fluides. El principio consiste en determinar
el costo de equipo entregado (DEC) tan preciso como sea posible y
posteriormente convertido a inversion total de la planta al apli-
car un factor de porcentage adecuado obtenido de coeficientes es-
tadisticos proporcionados por J.E. Haselbarth y J.M. Berck (29).
De lo anterior se ha visto que el DEC wvaria entre el 15 y 30% de

la inversion total, dependiendo de la situacion:
DEC= N (SF} (BIC) ’ (26)

bende:
N= Numero de piezas de equipo primario, incleyen-
do bombas.
BIC= Costo base del equipo.
SF= Factor de complejidad relacionado a las condi-

ciones de operacién y material de contruccidn.
SF = Ft x Fp x Fnm (27)

Con Ft y Fp representando las ceondiciones maximas de tempe-
ratura y presién y Fm los requerimientos promedic de materiales,

los tres factores son determinados de la figura 10 y la tabla 6.
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BIC= Costo base como funcion de la produccidn (TP).

BIC {TP) (EXP)
= { ) (12)
{BIC)® {TP)°

Donde:
TP= Produccién para la unidad, Lb-mol/afio. Con:
BIC= $ (U.5.DLLS) 1972.
{BIC)?= 5 7000 (U.S.DLLS) en junio de 1972.
{TP)°= 2.5 millones de Lb-mol/afio.
Y el exponente caracteristico de cada ti-
po de unidad. Los autores recomiendan los

indices de Marshall y Stevens.

El exponente EXP es calculade como un exponente promedio pa-
ra todos las categorias de equipo incluidas en la planta, basado
en el costo de equipo y un exponente de extrapolacidn; los auto-
res recomiendan datos de K.M. Guthrie (24). Este meétodo ofrece un
medio para una rapida estimacion preliminar. Sin embargo sufre de
los mismos inconvenientes de los métodos gue usan factores multi~

plicadores constantes.
Grupo 2.

El procedimientc se puede sintetizar como sigue:
I) Despues del balance de masa Yy energia los métodos

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

Factor de inversion F
1.3 \
|\ /

1.0 ~

1002 107" o 10t 102 10°

Presion de operacion PSIA

(b)

Factor de inversidn F,

1.3

1.0

-10? -10 10 102 103 10*
Temperatura de operacién °C
Figura 10. Factores de inversién F, y F,.
{a) Relacidn de presidén~inversién de limites de
bateria.

(b) Relacidn de temperatura-inversion de limites
de bateria.
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Tabla 6. EFECTO DEL MATERIAL DE CONSTRUCCION EN 1A

INVERSION DE LIMITES DE BATERIA.

MATERIAL

Acero templado

Bronce

Acero a alta temperatura
Aluminio

Acero baja aleacidn

Acero inoxidable austenitico
Acero alta aleacicn
Hastelloy C

Mone],

Nickel

Titanio

FACTOR DE MATERIAL F,

1.00
1.05
1.07
1.08
1.28
1.41

1.50

1.65
1.71

2.00
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miento o para el calculo de parametros de dimensip
namiento relevantes. Como puede ser el area de in-

tercampio de calor.

II) Los Parametros de dimensionamiento son usados pa-
ra el costeo del equipo de datos de costo o corre-
laciones.

I1II) El costo total (MPI) es modificado para incluir
otros factores (Ej. material de construccién, ins-
talacién, etc). La inversidn de capital total cu-
bre los costos de inversién en limites de bateria,

almacenamiento y secciodn de servicios.

Métodos que usan factores multiplicadores constantes.

En estos métodos la inversion de la planta se obtiene por
medio de un factor multiplicador promedio constante por el costo
de eguipeo primaric, el cual es en su turno determinado a partir
de las caracteristicas de cada pieza del equipo incluido en 1a
planta de acuerdc a datos publicades o informacién directa de
vendedores. Si el costo de una pieza de equipo a una capacidad
dada es disponible el costo a diferentes capacidades puede ser es
timado con un factor exponencial caracteristico del equipo. Cuan-
do las caracteristicas de los equipos son desconocidas, éstas de-

ben calcularse, también de calcularse el consume de servicios.

ESTA TESIS N3 OEBE

SAUR BE LA sl

JTEGA
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El meétodo de factores constantes trae un incremento en pre-
cisidn para calculos de rentabilidad, debido a una mejor determi-

nacion de la inversidén y consumo de servicios.

Factor de Lang.

H.J. Lang (37) fué el primero en establecer la ley empirica,
“la relacioén entre el costo de una planta y su equipo primaric es
una constante"; resultado del analisis de la inversién de capital
para la construccidn de un numero de plantas. El valor de esta
constante depende del tipo de proceso, particularmente de los
productos manejados (Tabla 7).

El factor de Lang de la inversion es total, incluyendo
equipo exterior. Cuando la planta estda limitada al tratamiento de
fluidos, los valores del factor parecen bajos y las modificacio-

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

Factor de Lang. Modificado.

Los factores gropuestos por N.G. Bach permiten el calculo
directo de la inversidn para plantas gque procesan fluidos y la
generacidn de servicios y disponibilidad de almacenamiento. La
planta de proceso, la produccién de servicios y almacenamiento
son tratadas como unidades independientes (tabla 8) para las
cuales la inversidon es calculada directamente multiplicando un
factor por el costo del equipo primario. Esos factores no inclu-

yen honorarios.
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Método de Hand.

Derjivado por W.E. Hand (27) del método de Bach, este meteodo
consiste en multiplicar un factor especifico a cada categoria de
equipo primaric y adicionarlos para llegar a la inversion total
de limites de bateria. Los principales factores se encuentran en
la tabla S.

El autor senala que la necesidad de aceros especiales de pre
siones de operacion sobre 180 PSIA incrementa la importancia del
equipo primario con respecto a otras partes de la inversidn y asi
reduce ligeramente los factores normales.

El método de Hand, al igual gue otros que usan factores
multiplicadores constantes, cuenta con datos estadisticos, que
llevan a valores promedio basades en el analisis de la inversion
de un gran numerc de varias clases de plantas. Sin embargo, estos
métodos no son realistas para plantas en las cuales los materia-
les o tecnologia especial cauce que el equipo primagio varie de
lc normal. La necesidad de refinar el analisis y adaptar el

factor de Lang para cada proyecto es por demas aparente.

Métodos ¢que usan factores multiplicadores variables

Para adaptar un estimado a las condiciones individuales, se
regquieren factores variables. Los siguientes elementos se identi~-

fican:
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Tabla 7.

Tabla 8.

FACTOR DE LANG.

TIPO DE PROCESO

Productos sdélidos
Sdélidos y fluidos

Productos fluidos

FACTOR DE LANG. MODIFICADO.

TIPO DE PROCESO

Produccidén o tratamiento
Generacisén de servicios

Almacenamiento

FACTOR

2.3-4.2
1.7-2.6

2.8~4.8
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Tabla 9. FACTORES DE HAND.

TIPO DE EQUIPO FACTOR
Columnas de destilacion 4
Recipientes a presién 4
Intercambiadores de calor 3.5
Hornos 2
Bombas 4
Compresores 2.5
Instrumentos 4

Miscelaneos ., 2.5
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- Entrega de equipo primario.
- Levantamiento del equipo primario.
- Instrumentacion.

- Tuberia subterranea.

-~ Tuberia exterior.

- Estructuras.

- Construcciones.

- Preparaciones.

~ Preparacion del lugar.

- Bases.

- Instalaciones eléctricas.

- Alislamiento.

- Pintura.

- Caminos de acceso, cercas, etc.

Cada unc de esos elementos es estimado proporcionalmente al
equipo primario escogiendo factores para el porcentaje gue mejor
corresponda al pr..eso.

Aproximadamente en 1949, C.H. Chilton (13} presentd alguneos
porcentajes de costos para varios articulos en relacidn al arti-
culo primario. Esos porcentajes varian en relacidon a alguna
caracteristica de complejidad o nivel de experiencia de la planta.
N.G. Bach, J.E. Haselbarth (28), J.M. Berck (11), H.E. Bauman (5),
M.S. Peters y K.D. Timmerhaus (45) han publicado factores simila-

res que pueden ser usados en una amplia variedad de casos.
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Estos han establecido una distribucicn de costos gque toman
en cuenta el tipo de proceso a fin de determinar los costos direc
tos, los cuales son descrites como la inversién para la unidad de
produccion y sus servicios asociados (tabla 10).

Es posible, entonces, seguir de esos costos directos a los
costos indirectos y obtener la estructura completa de capital

para una planta (tabla 11).
Métodos adaptados a proyectos especificos.

Un analisis critico de la estructura de la inversidn revela
debilidad de los métodos gue usan factores multiplicadores cons-
tantes o varijables:; los factores deben diferiy de una planta a
otra de acuerdo a lo siguiente:

- La estructura del costo de equipo primario,
es decir, la importancia relativa de las
diversas categorias.

~ La capacidad de la unidad. Cuandoc la capaci
dad se incrementa, la inversion de equipo
secundario no se incrementa proporciocnalmen
te con el costo de equipo primario.

- La presion de operacion. Cuando eésta se in-
crementa, el costo de equipo primario se
incrementa, mientras gque otros articulos no
cambian o cambian muy poco.

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

Porcentaje del equipo primarioc de

acuerdo a la forma del equipo.

Tipo de material gue figura Solidos

en costos directos. Sélido y Fluidos Fluidoes
Entrega de egquipo primario 100 100 100
Levantaniento de equipo primario 45 39 a7
Instrumentacidén instalada -] 13 18
Tuberia instalada 16 31 66
Sistema eléctrico instalado 10 10 11
Construcciones 25 29 18
Preparacion el sitio 13 10 10
Servicios generales 40 55 70
Terreno . 5 6 [

Inversion directa total ) 264 293 340
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Tabla 11, DISTRIBUCION DE LA INVERSION FIJA DE CAPITAL.

Tipo de material

costos directos

Eguipo primario
Levantamiento de equipo
Instrumentacidén instalada
Tuberia instalada

Sistema eléctrico instalado
Construccion

Preparacion del sitio
Servicios generales

Terreno

Costos indirectos

Ingenieria y supervision
Construccicn
Honorarios del ceontratista

contingencias

Capital fijo total

Capital fijo

Rango Promedic

20-40

T.3-26

2.5=7

Proporcidn %

22.8

Razoén de

Equipo primario

100
38
i3
29
i8
35
10

56

40

45

41

438
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Entre los métodos publicades acerca de las limitaciones an-
teriores se encuentran los de J. Clerk y J.T. Gallagher (materia-
les de construccion), la seccidén New York de la asociacion ameri
cana de costos de Ingenieria (capacidad} J.H. Hirsch y E.M.
Glazier (32) (materiales y capacidad), C.A. Miller (42) (compleji-
dad y capacidad), E.M. Guthrie (24) (complejidad y capacidad) 7y

Stanford Research Institute (materialeg, complejidad y capacidad)
Influencia del material de construccidn.

J. Clerk ha descrito un método para corregir el precio de
cada tipo de equipo primario con un coeficiente basado en la
relacion del costo en aceros o materiales especiales y el costo
de acero templado.

Las curvas muestran la variacion en el costo de eguipo ins-
talado con este coeficiente. J. T. Gallagher us¢ este meétodo para
desarrollar un método para medir la influencia de reactivos

corrosivos en la economia de un sistenma.

La influencia de capacidad.

La seccion Hew York de la asociacion americana de costos de
Ingenieria ha desarrolladc un método llamado Técnica Modular de
Estimacion, el cual asigna costos de instalacion para equipo
secundarioc asociado (bases, estructuras, tuberias, sistema eléc-
trico, aislamiento y mano de obra) a cada pieza de equipo

primario.
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Las curvas muestran el costo de equipo asociado come una fun
cidén del costo del equipo primario. Puesto gue este costo ha sido
determinado de acuerdo al tamalio del equipo las curvas muestran
el efecto de capacidad en el equipo asociado. La distribucién del
costo para una planta entera puede ser obtenida reuniendo los
costos para cada categoria determinada por las piezas de eguipo
primario; la relaciodn capacidad~costo puede ser estudiada en esta

forma. El mdétodo esta limitado a:

1.- Los tipos de equipo mostrados por los autores
(torres, tangques, intercambiadores y bombas).
Hornos y compresores entre otras cosas no son
manejados.

2.- Equipo hecho de acero al carbodn.
La influencia de material y capacidad.

J.H. Hirsch y E.M. Glazier (32) han introducido un método
basado en el desglose del factor de Lang en tres coeficientes, in
cluyéndo costos indirectos tales como honorarios y contingencias.
Los factores son:

- Factor campo F,, el cual cubre costos del lugar

- Factor tuberia F,, valvulas, soportes, etc.

- Factor miscelaneos F,, bases, estructuras,
construcciones, instalacién eléctrica, instru-

mentacion, aislamiento, etec.



80.

La inversidn en limites de bateria (I) es entonces defini-
da por:

I=E (A (1 + F,+ F, + F,) + B + C) (29)

Esta aproximacién diferencia entre equipe para el cual el
costo de instalacién no es conocido, e identifica los costos
adicionales resultantes del usoc de acero especial para cierto

eguipo. Asi:
A= cCosto total del equipo, suponiendo enteramente

acero al carbdén y para el cual el costo de ins-
talacidén no es exactamente conocido.

B= Costo de equipo, tal como hornos, para el cual
la instalacidén es incluida en el precio.

C= Costo adicional de aceros especiales requeri-
dos para algun equipo, representando la diferen
cia entre el coste real y el costo asumido en
acero al carbén, A.

E= Coeficiente cerca a 1.4, para los costos indi-
rectos (J.P. O‘Donnel ha equipadec un método
para determinar este factor mas precisame‘;}te).

Los coeficientes F,, F, ¥ F,, son obtenidos por medio de
relaciones empiricas entre A y el costo de intercambiadores de
acero comin (e), el costo de recipientes ensamblados en campo
(£), el costo de bombas y motores (p) Y el costo de carazas de
torres {(t). Cuando el valor del equipo es expresado en miles de

délares.
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Log F = 0.127 - 0.154 Log A - 0.592 (e/A) + 0.506 (f/a) (30)
Log F,= - 0.30B - 0.014 Log A — 0.156 (e/A) + 0.556 (p/A) {31)
F,= 0.443 + 0.033 Log A - 1.194 (t/A) (32)

Método de C.A. Miller de promedios estadisticos.

Este método consiste en determinar el costo estimado
precmedio de una pieza de equipo representativo del equipo prima-
rio en la planta bajo consideracidn. Para llegar a ésto, el costo
total del equipo de proceso es dividido por el numero de articu-
los, es decir, por el numero total de torres, tanques, canrbiado-
re¢s, bombas, compresores, hornos, etc. la instrumentacion es
incluida.

El costo promedio asi obtenido, es caracteristico de 1la
complejidad y tamafio d= la planta, es entonces comparado con el
programa basado en la experiencia del autor y hecho para varias
categorias de costo.

Una gran cantidad de porcentajes son asignados a cada
categoria tanto como a cierto numeroc de articulos que se incluyen
entre los equipos que entran en la definicién de unidades de li-
nite de bateria. Esos porcentajes son el resultado de calculos
estadisticos y presentan valores superiores e inferiores limites.

Dentro de esos porcentajes uno puede escoger factores para

calcular el costo de:
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- Instalacién de equipo béasico.

— Bases y soportes estructurales.
- Tuberias.

- Alislamiento de egquipo y tuberia.
- Eléctrico.

- Instrumentacidn.

- Miscelaneos.

- Construccidn.

Cuﬁndo el costo prowmedio de una pieza representativa del
equipo pasa del nivel inferiox al superior los valores de 1los
porcentajes y de los factores multiplicadores decrece, asi que la
influencia de la capacidad se toma en cuenta. Puesto gue el rango
en el gque pueden tomarse esos factores es relativamente amplio.
Miller se vio obligado a hacer este método m&s preciso definiendo
varios casos posibles para cada componente de los limites de
bateria. La tabla 32 ilustra el método para bases y soportes
estructurales.

Este méteodo establece lo mismo para cada componente de los
limites de bateria, aunque ciertas correcciones son introducidas
algunas veces.

La inversion en limites de bateria puede ser calculada
sumando los resultados obtenidos de los diferentes componentes.
Un procedimiento para estimacidén de costos de servicios generales,

servicios de proceso y almacenamiento es incluido. La base para
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Yabla 12. FACTORES PARA RELACIONES DE COSTO DE BASES Y SOPORTES
ESTRUCTURALES CON LA INVERSION DE LINJITES DE BATERIA

Costo promedin de una base. 3(1958)

Abajo 3000 5000 7000 10000 13000 Sobre
de 8 a a a a de
3000 5000 7000 10000 13000 17000 17000
Alto; predominio de compresores
¥y equipo de acero que requiere
tase resistente - - 7-1 15-10 14-9 12-8 10.5-6
Promedio: Tipicos de soportes
usuales en equipo de acerc .- - 12.5-7 11-6 9.5-5 B-4 7-3
pramedio: ¥ipicos de soportes
¢ equipe fobricado con
aleaciones caras 7-3 8-3 8.5-3 7.5-3 6.5-2.5  5.5-2 4.5-1.5
Bajo: Predeminio de equipe
tigero que requiere bases

ligeras 5-0 4-0 3-0 2.53-0 2-0 1.5-0 1-0

piloteado y excavaciones incrementar los valores superiores en 25-100%
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este cdlculo es la inversion de limites de bateria y no el equipo
primario. Una distincién debe realizarse en plantas construidas
en lugares desarrollados y construcciones en sitios nuevos para
los cuales el costo de servicios fuera de limite de bateria es
mayor.

Debe recordarse gue el trabajo de Miller (42) da =délo una su
gerencia del potencial y de los valores extremos de los factores;
en casos donde no es posible hacer una seleccidn, €1 recomienda
adicionar el 10% al numero menor y descontar el 10% al superior.

Una de las principales ventajas de este método es gque los
resultados se obtienen con una precisién conoccida. Pero reguiere
de una amplia experiencia industrial por parte de quien lo usa,

limitandose asi su aplicabilidad.

Método modular de K.M. Guthrie

Al igual que el anterior, este método cuenta con estadisti-
cas de inversiones para un nimerc de plantas. Siendo relativamen-
te complejo, tomar en cuenta la composicidén de la lista de equipo
primarioc, capacidad, condiciones de operacidn y los materiales de

construccidn.
camposicion de la lista de equipo primario.

Los equipos son divididos en categorias; y los costos de

instalacidn pueden ser calculados con factores dados para cada
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categoria. Los factores pueden ser usados para calcular el costo
del equipo asociado a cada categoria de equipo primaric y esos
costos de equipo secundaric puede ser sumado para obtener el

costo de la inversion total.
Capacidad

Su influencia es tomada en cuenta a dos niveles. Primerc el
autor recomienda un grupo de curvas o relaciones gque proporcionan
un "costo base" para cada articulo del equipo cowo una funcidn de
su tamano. Segundo, analogo al método de Miller, los costos de
las diferentes categorias de eguipc son separados en diferentes

niveles; y los factores varian de un nivel a otro.
Condiciones de operacion.

Una correccién para el costo base del equipo primario puede
ser obtenida usando factores relacionados a las condciones de
operacion.

Material de construcciodn.

Factores de correccién pueden modificar el costo base el
cual es generalmente establecido suponiendo que el equipo es he-
cho de acero al carbdn.

Este método es usado para cdlculos de la inversion de limi-
tes de bateria también como para la inversion de servicios genera

les o para los costos de instalacion. Guthrie distingue dos tipos
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Costo de equipo
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Figura 15.
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Método modular de Guthrie
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Figura 16. Método de Guthrie para los costos directos de equipo
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de equipo que trata separadamente, como responsable de los costes

directos e indirectos. Seis médulos constituyen la inversioén

total, cinco asociados con los costos directes y el sexto con les

costos indirectos.

1.-

Los costos directos son:

Equipo de proceso quimico, es decir, los hor-
nos, intercambiadores, recipientes, bombas,
compresores y miscelaneos de equipe primario,
mas el equipo secundario tales como tuberia,
bases, estructuras, instrumentacioén, electri-

cidad, aislamiento y pintura.

Equipo gque maneja solidos, es decir, molinos,
mezcladores, transportadores, secadores, eva-
poradeores, filtros prensa, tamices y otros
equipos primarjos, mas el egquipo secundario
tales como tuberias, bases, estructuras, ins-

trumentacion y electricidad.

Preparacion del sitio, es decir, la compra del
terreno incluyendo honorarios del agrimensor,
drenajes, excavaciones, nivelacidén, cloacas,
estacionamientos, cercas, protecciones contra

fuego y caminos de acceso.
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4.- Construcciones industriales, es decir, ofici-
nas administrativas, laboratorios, oficinas,
enfermeria, tiendas, almacenes, garages, cafe-

teria y varias construcciones de acero.

5.~ Servicios fuera de limite de bateria, es decir
generacicn de vapor y electricidad y su distri
bucidén, torres de enfriamiento, combustible,
sopladores y quemadores, control de contamina-
cion, tratamiento de aguas, iluminacion, siste
mas de comunicacidn y disponibilidad para re-
cepcidn y embargue.

Los c¢inco médulos de costos directos incluyen no solo el cos
to del equipo primario y secundario sino también el costo de
instalacién.

El mddulo para costos indirectos cubre fletes, impuestos, se
guros, gastos de construccioén, supervision de campo, instalacio=-
nes temporales, cui:istruccion de equipo, etc. Depende directamente
de los otros modulos, el costo indirecto total es determinado a
partir del costo de instalacién total. Para llevar a cabo estos
calculos, los costos directos se calculan independientemente, y
ios costos indirectos son derivados de su suma, la invesidn total
es obtenida adicionando las contingencias y honorarios de 1los

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

El método cuenta con cdlculos de costo base para cada
tipo de equipo. Este costo es obtenide de un numero de graficas
de costo contra capacidad para eqguipo de acero al carbdén. Enton-—
ces una serie de ceorrecciones mejoran el costo base obteniendose
el "costo esperado" tomando en cuenta las diferencias entre el
equipo seleccionado y el usado para el costo de referencia (condi
ciones de operacidn, materiales de construccion y la variacicn de
los indices de costos entre la fecha corriente y la fecha de
referencia (1968)). Una grafica en el articulo de Guthrie (24)

muestra la siguiente relacion lineal:

Log (%) = 0.6122 Log (A) - 0.9 (33)
Dende:
$= Costo base del cambiador de calor FOB,

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

A= Area de intercambio de calor del eguipo, ft?

Este costo base supone acero al carbon, cambiador de cabeza
flotante para 150 PS5IG. Del costo base, el costo esperado se

calcula como sigue:

CE= (CB) (F, + F,) F, (razon de indices) (34)
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Donde:
CE= Costo esperado, $ U.S.DLLS.
CB= Costo base, $ U.S.DLLS.
Fd,Fp Yy F = Coeficientes de correccidn obtenidos de la

tabla 13.
Calculo del médulo de costos para intercambiadores.

El equipo es agrupado en categorias; hornos, calentadores a
fuego directo, intercambiadores de tubos y coraza, enfriadores,
recipientes a presion verticales y horizontales, bombas y compre-
sores. Para cada categoria de equipo, un médule de costo es
determinado adicionando los costos para cada tipo.

El costo de equipo auxiliar es obtenido aplicando factores
multiplicadores al costo base para cada categoria de eguipo, aun-
que esos vienen generalmente de un mddulo que ha sido tratado
separadamente, (tambien, esos coeficientes varian con el monto
del costo base, el cual es dividido en niveles). En el método de
Guthrie los diferentes factores son agrupados en tablas gue
acompanan a cada curva de costo base. Para intercambiadores de
tubos y coraza se obtienen de la tabla 14.

Usando tales tablas para todas las categorias de equipo
normal en acero al carbén, son hechos cdlculos mas precises para
(1) costos directos de equipo y mano de obra incluyendo mano de
obra, costos directos de campo y (2) costos indirectos. La suma

de los costos directos e indirectos constituye el médulo de costo.
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Tabla 13, FACTORES DE CORRECCION PARA COSTOS DE CAMBIADORES DE

CALOR.
Factor de complejidad F, Factor de presicn F,
Tipo de cambiador Fy Presion de disefio, psia Fy
Rehervidores 1.35 Abajo de 150 0.00
Cabeza flotante 1.00 150-300 0.10
Tubo-U 0.85 300-400 0.25
Tubos fijos 0.80 400-800 0.52

800-1000 0.55
Factor por material de cosntruccién F,

Superficie de intercambio de calor ft?

Menos 100 500 1000 5000

de a a a a

(Coraza/tubo) 100 500 1000 5000 10000
C5/CSs 1.00 1.060 1.00 1.00 1.00
CSs/Laton 1.05 1.10 1.15 1.30 1.52
CsS/Mo 1.60 1.75 1.82 2.15 2.50
C5/SS 1.54 1.78 2.25 2.81 3.52
cS/M0 2.00 2.30 2.50 3.10 3.75
MO/MO 3.20 3.50 3.65 4.25 4.95
cS/Ti 4.10 5.20 6.15 8.95 11.10
Ti/Ti 10.28 10.60 10.75 13.05 16.60
55/58 2.50 3.10 3.26 3.75 4.50

CS: Acero al carbén
MO: Monel
SS: Acero inoxidable

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

Costo de cquipo F0OB

Costo de equipo puxiliar

Tuberia

Concreto

Acero

instrumentos

Etéctrico

Aislamiento

Pintura

Costo di-cecto de materiales

Costp de trabosp de construccidn

Instalacion

Colocacidén de equipo

Costos dfrectos:

Haterial y mano de

Costos indirectos

Costo total

Costo base (1968), $ 100,000 U.S8.DLLS.

Abajo
de 2

100.0

71.4

45,86

234.4

04.7

329.1

2-4 46
1060.0 100.9
ro.s 9.9
45.1 447
5.0 5.0
3.0 3.0
10,1 10.0
2.0 2.0
4.8 4.7
0.5 0.5
170.5 169.9
61.2 60.1
54.7 54.2
6.5 5.9
231.7 230.0
86.8 83.%
31B.5 313.9

100.0

£9.5

[

16%9.5

59.4

53.9

228.9

83.5

3tz2.4

B-10

100.0

£€9.3

44,3

16%.3

59.0

53.8

228.3

81.0

309.3
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Finalmente, adicionando contingencias y honorarios, se obtiene el
modulo de costo total.

El méduleo de costo supone el uso de equipo normal. Para to-
mar en cuenta la complejidad del equipo, los materiales de cons-
truccioén y los precios corrientes, los costos esperados para el

médulo estan calculados como casos individuales.
Ccalculos del médulo de costos indirectos.

Los costos indirectos de construccidn son calculados coms:

CIC = (MiL)(0.178) F_ F_  (razon de indices) (35)
Donde:
CIC= Costo indirecto de construccién, $ U.S.DLLS.
M&l~ Costo directo de material y mano de obra de
construccion (1968).
F,,= Factor de correccién que depende de la razén

mano de obra-material (L/M).

F,,= Coeficiente para el monto de M&L.

Ambos coeficientes son determinados de la tabla 15.

Los honorarios de Ingenieria son determinados como:

HI= (M&L) (0.10) (F_) (F;e)(Fpt)(razdn de indices) (36)
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Donde:

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

F, .= Coeficiente que depende del tipo de proyecto
bajo consideracidén y es 1.4, para complejos
quimicos, 1.0 para plantas de proceso, 0.8
para plantas que tratan solidos y fluidos,
0.6 para el manejo de golidos y 0.4 para
construcciones solamente.

F y F,.,~ Coeficientes determinados a partir de 1la
razon mano de obra-materiales y costos
directos de material analogo a F,, y F_.,

usando la tabla 16.

Ia precision de este método depende de la confiabilidad de
las curvas para determinar el costo base del equipo; y es
imposible resumir todos los costos reales para cada categoria de
equipo en una simple curva y una pareja de factores de
correccion., El metodo de Guthrie, es mejor aplicando las
cotizaciones de fabricantes o costos resultantes de curvas mas

complejas.
Método de Hackney.

Este métedo requiere un mayor y méds confiable banco de datos,
es generalmente mas flexible que otros métodos y permite

procedimientos nds elaborados de estimacidn,
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Tabla 15. FACTORES DE CORRECCION F_, ¥y F,,
Razdn de costo directo de mano de
obra de construccion a costos di-

rectos de material (L/M}

F._= 2.0 (L/M)0-57572

co

Costos directos de material més
mano de obra de construccién,

millones $ (1968) (M&L)

F = 1.0884 (M&L)™°-03°

mo

Tabla 16. FACTORES DE CORRECCION F . y F, .

Razén de costos directos de mano
de obra de construccion a costos

directos de material (L/N)

F. = 0.65 (LsM) 0-3632

ce

Costos directos de material mas
mano de obra de construccion,

millones $ (1968) (M&L)

F o= 1,15 (M&L)0-10645

me
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La base del procedimiento de estimacidn es el costo de equi-
po principal {(FOB) basada en acero al carbdn.
La relacidn de costos es usada para generar el costo directo

de la invesidn.

Bosquejo de la aproximacién propuesta por Hackney:

Costo de equipo Relacicén de
L e
de proceso equipo
Inversion
‘directa
; K
Costo total de Relacion de
—
materiales materiales
lGastos de campo ] 3,
-
lGastos de diseﬁ;}
Localizacién y

mano de obra

Bosquejo del procedimiento:
1) Costo de equipo de proceso, Ep= Ea + Em
costo de equipo principal, Em

Costo de eguipo auxiliar, Ea
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2) Ccosto total de material, Mt.

1) Costo de material de equipo de proceso,
Me= Mp + Mw + Mi (37)
Costo de material de tuberia de proceso,
Mp= mp Ep. ] (38)
Costo de material de instalacion eléctrica,
Mw= mw Ep (39)
costo de instalacion,

Mi= mi Ep (40)
II) Costo total de material de construccidn,

Mb= Mpb + Msb {41)
Donde: Mpb= Material de construccioén de proceso,

Donde: Msbh= Material de construccion de servicie,
IIT) Material de distribucion,

Md= Mde + Mds + Mdw + Mdb + Hdo + Mdp {42)
Donde: e, s, w, b, o, p,= electricidad, vapor, agua,
ductos (combustible, aire y refrigeracion), materias primas

y productos respectivamente.
IV) Material de acondicionamiento,

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

Por lo que el costo total de material,
Mt= Me + Mb + Md + My {44)
3) Costo de mano de obra de construccion, L.

La base para el estimado es 1la razdn, mano de obra / mate-
rial (horas hombres/$ material}.

Costo de mano de obra:

L=1 % pi x £jc/1.5 x 600/ENR (45)
Donde: ENR es el indice.
1 es la razon mano de obra/material bajo
condiciones normales de trabajo.
pi= Pago efectivo promedio ($/H} por mano
de obra.
*fje= Factor por condiciones de trabajo.
Los gastos de construccién son estimados como un porcentaje
del costo de la planta.
El factor por condicién de trabajo fué desarrollado por Hackney
para tomar en cuenta el efecto de cambios en costos de mano de
obra, debidos a supervision de campo, eficiencia de trabajo,

condiciones y facilidades de trabajo.
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Finalmente la ecuacidn para la inversidn total por este mé-~

todo es:

FCI=Mt + L + D + Fe (46)

Donde:

D= Costos de disefo

Fe= Costos de campo
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Figura 17. Método de relacidén de equipo de Hackney
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Factor de mi scelanoos| Costo total de Costo tatal de
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Figura 18. Método de Hackney para costos directos en limite

de bateria
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Costo directs &
Uimite de baterfa »

Costo de impuestes
fletes y segros H

Factor de lapestes
flotes

J Irwesién fija de
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Figura 19. Método de Hackney para la inversicén fija de capital
en limites de bateria



CAPITUOULO Iv

TECNICAS DE DIMENSIONAMIENTG DE EQUIPO



EQUIPO DE SEPARACION.

1. Destilacion.

Un procedimiento simple consiste en establecer los datos del
equilibrio liguido-vapor. Estos datos se encuentran reportados en
literatura especializada, si el sistema bajo consideracion no ha
sido estudiado previamente, el mas simple recurso es asumir

comportamiento ideal representado por la ley de Raoult:
P %, B (47)
y la ley de Dalton:

Bz Py (48)

La relacion de equilibrio liguido-vapor (ELV) para cada
conponente en una mezcla ideal esta dada por la combinacidén de

estas dos ecuacionec:
Y /%= p;/P= K, {49)

Donde:

%, = Composicién en el liquido.

y;= Composicidén en el vapor.

p}= Presidn de vapor del componente puro.
P= Presidn total del sistema.

p;= Presidn parcial del componente.

K.= Constante de equilibrio del componente.



Aun si el sistema bajo consideracién es ampliamente no
ideal, el supuesto de comportamiento ideal resulta para
proyeccion de costo de equipo dentro de limites aceptables de
error. Esto puede no ser verdadero, sin embargo, para

comportamientos azeotrdépicos.

Las especies poco solubles entre si, (dos fase§ liguidas)
forman azedtropos heterogéneos. Si la solubilidad y los datos de
presién de vapor de los componentes puros estan disponibles, la
construccion del diagrama de ELV es directo; en la regidén donde
coexisten las dos fases liquidas, cada fase esta muy cerca de ser
un liquido purc. Asi, la presion de vapor del componente uno so-
bre las dos fases liquidas sera aproximadamente la presisén de va-
por del componente unoc puro, e igual para el otro componente. de
ésto sigue que, para cualquier presion total, la temperatura del
azedtropo heterogéneo sera aquella a la cual la suma de las pre-
siones de vapor de los componentes puros sea igual a la presion
total. Una vez que ésto ha sido establecido, la composicion del
vapor en equilibrio puede ser obtenida de la Ley de Dalton. Las
curvas de equilibrio en la peguefa regicn de fase liquida pueden

ser calculadas por la Ley de Henry:

p;, = H x (50)
Donde:

H = Constante de la Ley de Henry.
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El siguiente paso en el diseno es calcular el nlimero minimo
de platos tedricos requeridos para la separacién deseada. Para
sistemas binarios o sistemas gue puedan ser aproximados como un
sistema binario, el método grafico de McCabe-Thiele (con flujo
molar ¢onstante) es recomendable. La curva de equilibrio es
construida de datos experimentales directamente, o de otro modo,
si la idealidad es supucsta, el procedimiento es desarrollar una

expresién analitica en términos de & la volatilidad relativa

1.2
del componente mas volatil. Por convencicén la curva de equilibrio
es dibujada para el componente mas voldtil., La volatilidad

relativa es definida como:
°<1.2= (Y, xz)/(yz x1) {51)

sustituyendo la ecuacion de constante de egquilibrio en 1la
anterior:
pj/ P Py
o<, = = (52)
PS5/ P Py

esto es para una mezcla ideél binaria, la volatilidad relativa a
cualquier temperatura es siempre la razén de presicnes de vapor.
Como la temperatura a lo largo de la torre no es constante, se
proporciona un disefio razonablemente preciso, generando una curva
de equilibrio basada en el promedio aritmético de las volatilida-

des relativas a las temperaturas del reheividor y del condensador.
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La expresidén analitica para la curva de equilibrio para el compo
nente mas volatil se desarrolla a partir de las ecuaciones

anteriores:

., %
Y= . (53)
1+ (4, = 1) x

A partir del diagrama de egquilibrio se determina el numerc
minimo de platos tedricos directamente. Mas aun, la razén de
flujo minimo externa puede ser calculada de la pendiente de la
linea de reflujo minimo interna (para un rapido diseho inicial
tomar gq= 1, es decir, liguido saturado en la alimentaciodn). La
pendiente de la linea interna de reflujo en la seccién de
rectificacion L,/V,, es relacionada a la razén de reflujo externa
R/D por:

1

R/D= (54)

(Lg/Ve)! -1
El numero de ;.latos tedricos de disefio puede ser determinada
graficamente de acuerdo a la observacion de la razdn de reflujo
econémicamente déptima que es muchas veces de 1.2 a 1.4 1la razon

de reflujo minima externa, o aproximadamente (4):

R/D = 1.3(R/D} {55)

min

Los valores correspondientes a I1;/V, pueden ser calculados

de la ecuacién (54) y graficados para permitir la determinacion
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del numero optimo de platos tedricos. El procesc es tan simple
dque uno esta tentadc a caracterizar un sistema multicomponente
como un sistema binario. En algunos casocs esto puede ser hecho,
despreciando literalmente a los componentes mds ligeros y mas pe-
sados. Los componentes mas ligeros (mayor volatilidad relativa
gue el clave ligero) pueden ser tratados como vapores inertes los
cuales simplemente disminuyen la concentracion en el vapor de la
especie a destilar. Por otro lado, los compohentes mds pesados
pueden ser tratados come rocas sin presién de vapor los cuales
solo sirven para disminuir la concentracidn de la fase liquida de
las especies a destilar.

Una aproximacidén muchas veces usada es que el numero optimo
de platos tedricos es Jjustamente dos veca2s el numero minime de
platos.

Para cohvertir 1los platos tedricos a platos reales a ser
usados en una torre de destilacicn, se debe estimar una eficien-
cia de plato. Para propodsitos preliminares de costo, una eficien-
cia del 50% puede ser usada. Un estimade mas preciso puede ser
obtenido de la correlacion de O’Connell para la eficiencia de pla
tos calculados de columnas comerciales contra el producto de 1la
volatilidad relativa de los claves y la viscosidad en el plato de
alimentacién. Es impertante recordar gue el rehervidor egquivale a
una etapa tedrica; asi un plato tedrico debe ser restado del

total antes de ser corregide por la eficiencia de plato y calcu-
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lar el numero real de platos. Similarmente una etapa tedrica debe
ser restada si el condensador es un condensador parcial.

El diametro de la columna esta basado en la maxima velocidad
superficial del vapor en la columna. La velocidad permisible para
la operacion optima puede ser calculada rapidamente de
correlacionas dadas en varios textos de Ingenieria Quimica o mas

simplemente de reglas como son:

Escoger velocidad de vapor= 2 ft/s para destilacicn
atmosférica o presiones

moderadas.

Escoger velocidad de vapor= 6 ft/s para destilacidén

al vacio.

Para estimar la altura global de la columna, usar 2 ft por
espaciamiento de platos; adicionar cerca de 4 ft en el domo para
el gas, 6 ft en el fondo para el ligquido y el reflujo del rehervi
dor a los fondos.

El método de J.L. Gallagher (1%63) para el dimensionamiento
de torres de destilacién es recomendado para uso inmediato cuan-
do la informacidn exacta no es disponible. Debe recordarse, sin

embargo, la precisién es sacrificada por velocidad.

Fl método Gallagher hace cinco supuestos para simplificacion:

l.- La alimentacidn estd en su punto de ebullicidn.
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Determinacién
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El filujo molar de liquido y vapor es constante a
través de toda la torre.

La separacién es aplicada a dos componentes clave
en un sistema de varios componentes.

El cdlculo del r , es riguroso solo para mezclas

binarias.

El diametro es constante en toda la torre.

de los platos tedricos.

El numerce de platos tedricos regueridos es obtenido con la

ecuacion de Fenske(1932) (21). E1 procedimiento consiste en cinco

pasos:

1.-

Donde:

Escoger los componentes claves como el componente
mds pesado gue aparece en el domo y el componente
mids ligero que aparece en el fondo y fijar 1la
pureza deseada en el destiladec y fondo.

Determinar la volatilidad relativa promedio:

K= (g ety V? (56)

ot= (o L2 )00 (57)

o¢,= Volatilidad relativa en el domo.
== Volatilidad relativa en el fondo.

o¢,= Volatilidad relativa en la alimentacidn.
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Donde:

Calcular el minimo numero de platos a reflujo
total.
log (%, %X,/ %5 ¥}

Sm= (58)
log o<

%X,= Fraccién mol del componente clave ligero en el
destilado.

X, = Fraccion mol del componente clave pesado en el
fondo.

X3= Fraccion mol del clave ligero en el fondo.

x%,= Fraccion mol del clave pesado en el destilado.

Sm= Numero minimo de platos tedricos.

Calculo del numero minimo de platos en la torre, N :

N=28m-1 (59}

esta expresion corresponde al caso usual, donde el
rehcrvidor actua como un plato tedrice. Cuando un
condensador parcial actua también como un plato

teérico, la expresion es:
N,= Sm - 2 (60)

Determinar los platos tedricos de operaciodn, N a

(%

reflujo de operacidn:

N=2N {61)
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Calculo de la razdn de reflujo.

Este calculo se lleva a cabo en dos pasos:

1.- Obtener el reflujo minimo, Rm, con numerc infinite

de platos:

Rm= 1 / (L= 1) x, (62)

Donde:

x,= Fraccion mol del clave ligerc en la alimenta-
cion.
La determinacién del reflujo mimino a etapas
infinitas lo proporciona la ecuacidn de Underwoord
(1948) (53) la cual ha presentado una solucidn ana-

litica en terminos generales para &l calculo de Rm.

=1l-g (63
T -
. oC )
Rm= rz_x?.'__:i_]_ 1 (64)
L S T = .

Donde:
g= Es la relacién de moles de ligquido saturado en
la alimentacién a el total de moles de alimen-
tacion.
X,;= Composicién del componente i en la alimenta-

cién.
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¥%,;= Composicion del componente i en el destilado.
of ;= Volatilidad relativa del componente i en 1la
alimentaciodn.

©-= Es la raiz de la ecuacién (63).

El valor de g puede ser uno o cero para
alimentacion en su punto de ebullicidén y para
alimentacion cowe vapor saturado respectivamente.

La ecuacidn (63) se resuelve primero para © vy

entonces la ecuacidn (64) se resuelve para Rm.

2.- Determinar el reflujo real asumiendo como una pri-
mera aproximacién:
R= (1.2 a 1.5) Rm (65)
Tomando un promedio da:

R= 1.35 Rm (66)
Determinacién de platos de operacidn.

El numero real de platos depende de la eficiencia global del

plato, basada en la siguiente ecuacidn:
E= 63 (&< 4q) 0212 {(67)

E= Eficiencia global del plato.
A = Viscosidad de la alimentacion ligquida a la temperatu-

ra promedio de la torre, cP.
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El numerc real de platos, N,, est& dado por:

N=N, / E (68)

Teniendo calculado el nimero de platos minimo a relacidén de
reflujo minimo, puede ser determinado el numero de platos corres-

pondiente a relaciones de refliujo finitas.

El plato de alimentacidn puede ser calculado por la ecuacion

de Kirkbride:

= 0.206 log ( Yot ¥? (69)

log

m= Platos de enriquecimiento.
P= Platos de agotamiento.

B= cantidad de fondos.

D= Cantidad de destilado.

%,= Componente clave pesado.

% = Componente clave ligero.

x .= Componente clave ligero en el fondo.

18

», .= Componente clave pesado en el domo.

o
La carga de vapor en la torre es obtenida en la siguiente

expresion:

. 1
22.4 T (70)
3,600 273 P

V=D (1 + R)
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o de la expresicdn:

V= 2.279 x 10° D (1 + R) T/ P (71)

V= Carga de vapor, m3/s.
D= Flujo de destilado, Kmol/h.
T= Temperatura del vapor, °K.

P= Presion del vapor, Bar.

Este cdlculo puede ser hecho a condiciones del domo o del
fonde, el flujo molar se considera el nismo. Puesto gue el
diametro de la columna se asume constante, las condiciones del
domp, donde el peso molecular es menor, usualmente llevaran a un

volumen de vapor mayor, y asi calcular el diametro de la columna.

Determinacion del diametro de la torre.
Este calculo se llevara a cabo en los siguientes pasos (4):
1.- Determinar la densidad del vapor en el domo y fondo.

d = 12.19 MP/T (72)
Donde:

M= Peso molecular promedio del vapor.
d = Densidad del vapor, Kg/m°
T= Tenmperatura del vapor, °K.

P= Presioén del vapor, Bar.
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.Donde:

133,

Determinar la densidad del liquido en el domo y
fondo.

Escoger el espaciamiento de los platos. Los plates
son asumidos para estar en tres espaciamientos,
cada una de las cuales tiene su constante para

calculos de dimensionamiento, como sigue:

Espacianiento Constante C‘
12 pulgs, 0.0229
18 pulgs. 0.0427
24 pulgs. 0.D0537

En la practica, un espaciamiento de 18 pulgs.
es usualmente adoptado para un diametro de 1.5 m, y
un espaciamiento de 24 pulgs. es adoptado para dii-

metros de 1.5 a 6 m.

Determinar el diametro de la torre. Este calculo es

hecho con la siguiente ecuacion:

172
av
D’m=( > {73)
c’ difav - 1

D'm= Diametro de la torre, m.

V= Carga maxima de vapor, m/s.

di= Densidad efectiva del liquido, Kg/m’.
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dv= Densidad efectiva del vapor, Kg/ms.

C’= Constante de espaciamiento de plato.

Determinacidén de la altura de la torre.

Las siguientes dimensiones y caracteristicas pueden ser
asumidas para una primera aproximacién (4): ’
1.~ La distancia entre el domo ¥ el plato superior es 1 m.
2.- La distancia entre el fondo y el plato inferior es de
2 a3 m
3.- El espacio vertical ocupado por los platos es el espa
ciamiento de 1 plato por el numero de platos.
4.~ Un manhole requiere espacio equivalente de un plato.
En el sistema se utiliza la relacidn de Souder y Brown (1934)
(50) para el calculo del diametro de la columna, la relacion es
la siguiente:
Vamr= K, (P (A= Pt (74)
Donde:
V,.,x= Velocidad masica de vapor maxima.

"
K,* Constante gue esta en funcién al liquido de oposi-
cién para columnas de capuchas de burbujeo y del
espaciamiento de platos y de la tensioén superficial
del liquido para columnas de platos perforados.
/5%= Densidad del vapor.

/9 = Densidad del liguido.
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Pogteriormente calcula el area de flujo con la siguiente

relacidn:

Area= G FMW / V_ . (75)
Donde:
FMW= Peso molecular promedio en la alimentacién.

G= D (R + 1)

Donde:
D= Cantidad de destilado.

R= Relacidén de reflujo real.
Para despues calcular el didmetro con la ecuacion:
piam= (Area,/0.785)% (76)

El procedimiento es iterativo, primeramente se elige un espa
ciamiento de platos posteriormente se obtiene la constante X ,

despues se calcula Viox Y el area, una vez que se cuenta con el

X
valor del didmetro se verifica si el espaciamiento de platos que-
da en un diametro de columna aceptable, sino es asi, se seleccio~

na otro espaciamiento de plato y se repite el calculo.

Los valores de la constante K, y los del espaciamiento de
platos con respecto al diametro de la columna se encuentran re-

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

El método recomendado estad basado en la ecuacion simplifica-
da de Kremser~Brown (1960). La absorcidn del componente i de un
gas gue contiene varios otros componentes esta dada por la
relacion:

ryn~1_y1"| oAt "|

i '| (77)
.1 . nel :
¥Y" d A -1 i

Donde:
A;= Factor de absorcion del componente k, ¢ L/GK.
G= Moles de gas entrando a la columna.
K,= Constante de equilibrio del componente i a la tempe
ratura y presion promedio del absorbedor.
1= Moles de liguido entrando en la columna.
YT‘= Fraccion mel del componente i en el gas entrando al
absorbedor.
Y:= Fraccién mol del componente i en el gas saliendo del
absorbedor.

n= Numero de platos tedricos de absorcion.

El1 agotamiento del componente i de un liguido conteniendo

varieos otros componentes esta dado por la relacién:

x® - x® s™' -~ s
{:w____ = I———-—————— (78)
x° i L s™' - 1 |[i
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Donde:

S;= Factor de agotamiento del compuesto i,o GK; /L.

x{= Fraccion mel del componente i en la entrada deil
domo del agotador.

m= Numero de platos teoricos de agotamiento.

Aplicacion de absorciodn.
Calculo de cargas de liquido y vapor.

Usualmente el flujo de gas, G, y la composicion deseada de
las entradas y salidas del absorbedor han sido fijadas por el
balance de material. Estos calculos pueden ser hechos en cinco
pasos:

1.~ Escoger un componente clave, i, el cual puede ser
un producto 6 el compeonente mas pesado en la salida
del absorbedor, para este conponente calcular 1la

recuperacion fraccional, Ri, como:

anl - !.1
Ri= (____________] (79)
i

L an!

2.~ Calcular la razon molar minima de absorbente a gas,

(1./G), como:

{L/8)_= Ri K,

i

(80)
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3.-

Escoger una razén de operacidén absorbente a gas,

(L/G)D, como:
(1/G) = 1.2 a 1.3 (L/G)m (81)

y calcular la proporcién de absorbente de opera-

cién, L,, por ej.:

L,= 1.25 G, {(L/G)m {B2)

(]

De cartas o tablas de equilibrio (ctes.), encontrar
las temperaturas y presion promedio en el absorbe-
dor, obtener la constante de equilibrio K, para el

componente i y calcular el factor de absorcion a:
A= L /GK (83)

Determinar el nmimero de platos tedricos de la figu-

ra 20.

Con L, G, y n fijos por el componente clave, es po—
sible calcular A, R, y ¥ para los otros componen-
tes. Estos cdalcules verifican el balance de
material. Si las discrepancias entre el balance da-
do y el calculado son excesivas, la variable

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

La eficiencia de los platos es obtenida de la figura 21 y
usada para convertir los platos tedricos, n, a platos reales. El
diametro y altura del absorbedor son calculados similarmente a la

torre de destilacion, descritas anteriormente.
Aplicacion a agotadores.

Calcular las cargas de liguido y vapor de la torre en los
cinco pasos del procedimiente utilizado en absorcion. E1 nimero
de platos de agotamiento, m, se obtiene de la figqura 20. ILa
composicidn del liquido agotado es calculado de acuerdo a lo si-

gujiente:

GK; X, X0 x"
Comp. Comp. K; 5j= — = S8i—  Ej=—"— (x°- x'“)] X,
liq. L X, x° moles a— moles
(x")i gotados no a-
gotados
1 P -— — -_— - -
2 —_— - - -— - -
. -— - -— —_— - -
L[] - — - - -— -
i - K s, E, - -
2 - — —— - - -
3 - K s E - -
Total 1 ! ’ y
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Figura 21. Correlacién de O’Connel para la eficiencia de platos.

X = Eficiencia (X}

- densidad del absorbente, g/sem3
{°*X)(mo!.peso de{ aborsbente)(viscosidad del ebsorbente, cp)
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Donde:
E= Analogo a R, es la extraccion fraccional de
componentes del liquido.
(G/L) = Analogo a (L/G),, es la razon minima de gas a

liquide y es igual a (E,/K;).

Con las cargas determinadas, la torre es dimensionada como

las torres de absorcidn y destilacidn.
Dimensionamiento de torres empacadas.

La altura del empague en un contactec a contracorriente, pue

de muy convenientemente ser calculado de la expresidn:

2= No, Ho, (84)
Donde:
Z= Altura total de la zona de contacto.
No,= Numero de unidades completas de transferencia.

Ho = Altura de una unidad completa de transtferencia.

El numero de unidades de transferencia depende sobre todo
de la separacidn requerida, siendo necesarias mds unidades para
una separacidn dificil que para una simple. Métodos detallados de
determinacidén del valor de No, se encuentran en un nimero de
excelentes textos y tedos se basan sobre la definicién original
de Chilton y Colburn gquienes definieron el numero de unidades

completas de transferencia como:
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Y, dy 1- y1
N%“f (———} + % 1In (———) (85)
Y,y Y - Y. 1- Y2

Donde:
(y -y, )= Fuerza impulsora en la fase gas para un valor
particular de y. Para el casoc de un gas
diluido el segundo término es generalmente

despreciable.

De manera analoga, el numero de unidades de transferencia
completas de la fase liguida No, puede ser definida como:

N dx
N0L=L) — (86)
X, - x

e

La ecuacion (86) puede ser convenientemente resuelta por
integracidn grafica.

Para el caso especial de soluciones diluidas donde ambas
lineas, la de operaciodn y la de equilibrio se linecalizan, es de-
cir, y,= m %, y el licor de entrada esta libre de scluto, con
ésto puede ser demostrado dque el nimero de unidades completas de
transferencia esta dado por:

1 Y
Noj= ————1n (1L -A) ——+ A\ (87)
1-M Y2

A=xm6, /1, =¥, / (Y -1, (88)
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Deonde:

¥,,= Es el valor de y en equilibrio con ¥x,.

Para problemas gque involucran operaciones de desorcion, el

uso de No, es generalmente mas conveniente. La ecuacidén para el

No, estd dada por:

1 ¥ - X, 1

No= ————— 1n (1 - 1/ }) —————— + — (89}
1 - 1/A Xy = X, A
Colburn ha sugerido gque el rango econdmico de A es 0.7 a 0.8.
La altura de una unidad de transferencia completa, Hon,'esta
definida por la ecuacion:

Ho,= Gm / K.a . P (90)

Ho= Lm / Ka . A, (91}

L

Donde:
Lm,Gm= Flux molar de liquido y gas.
P= Presidn promedio de la columna.
K,a= Coeficiente total.
K a= Coeficiente total.

/.= Densidad del liquido

§i la fuerza impulsora es tomada sobre la pelicula de gas

solamente, la altura de una unidad de transferencia de pelicula

de gas H, se obtiene:
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Hy= Gm / kKa . P (92)

Ssimilarmente para la pelicula de liguido:

H=1n/ ka.P t93)

Donde:
k,a, k a= Son coeficientes pero ahora referidos a
los coeficientes de pelicula.
Pucde ser demostrade gue el coeficiente individuel de peli-
cula y la altura de la unidad de transferencia completa se

relacionan por las ecuaciones:

Ho,= H, + H, (94)

Ho = Lm + H /) (95)

Dorde:

X = mG /Lm= Pendiente de la linea de equilibrio/

pendiente de la linea de operacién,

E1l analisis anterior es muy usado donde hay escencialmente
solo un componente en el soluto. Sistemas de absorcion multicom-
ponente se manejan mejor al calcular el numero de platos equiva-
lentes y entonces convertirlos a unidades de transferencia. La al
tura eguivalente de un plato teorico (HETP) se obtiene generalmen
te de prueba de dates sobre el sistema en particular y es comple-

tamente empirico. La relacién entre HETP Y Ho, esta dada por la



146.

ecuacidn (96} y la relacidn entre el numere de unidades de
transferencia , No,, y el mimero de platos tedricos, N, por ia

ecuacién (97).
Ho,= HETP (A - 1) 1n (986)
Nog= N (og A} / (A- 1) - (97)

Estas ecuaciones aplican estrictamente sélo cuando ambas
lineas la de operacion y la de equilibrio son rectas, aungue
sistemas con lineas de operacion y eguilibrio curvas pueden ser
tratadas dividiendo la columna en secciones de tal forma gque cada
seccidn se aproxime a la condicién de la linea recta. En el caso

especial donde ambas lineas son rectas y paralelas, Ho = HETP.

Cialculo del didmetro de torres empacadas.

Lz caida de presidn, de la cual depende el tipo de empagque,
afecta la maxima capacidad gque puede ser alcanzada sin ipundar la
torre. E1 diametro es calculado para una caida de presién que
corresponde al 70-80% de inundacién. La carga de inundacidén es
obtenida de la figura 22 la cual muestra la relacion entre:

u? 2 /62 0.2

_ 5 T

g & A

L/G ‘/,PG/ /DL {99)

(98)
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De acuedo a cada una de las curvas, las cuales representan

una caida de presicn dada, P, es calculada como:

P= ol (10FY) & s £ (100)
Donde:
G= Flujo de gas por unidad de seccidn de cruce en la
celumna, Kg/mzs.
L= Flujo del liquido por unidad de cruce en la torre,
Kg/ms.
;- ¢= bensidad del gas, Kg/m’.
= Densidad del liguido, Xg/m®
A = Viscosidad del liguide, cP.
g= Aceleracidn debida a la gravedad, 9.81 m/s?.
U= Velocidad superficial del gas dentro de la columna,
n/s.
P= Caida de presion, mmHg/m de altura de empague.
D’= Diametro de la columna, n.
a= Superficie especifica de empague, m/m.
€ = Fraccion de huececs del empague.

o y 3 = Coeficientes caracteristicos del empaque.

Primero, escoger una curva en la figura 22 para representar
las condiciones de disefio. Las densidades de gas y ligquido pueden
ser obtenidas de los calcules de las cargas. Aunque L o G no son

conocidas, la razén L/G es conocida de los cdlculeos de las



cargas, con ésto y la caida de presion es suficiente para obtener

U. Subsecuentemente G puede ser aproximada por:
G= PFV U [, (101)

bDonde:
PFV= Porcentage de la velocidad superficiel

del gas.

Este valor de G, mas la cantidad de Kg. por segundo de gas
fluyendo, Q, puede ser usado para cazlcular el diametro de la to-

rre DY, de la relaciodn:
D'= (4 Q /1T G)* {102}

Finalmente, el valor calculado de G puede ser usado en la
ecuacicn de caida de presion y checar la curva de caida de
presion de la figura 22 al inicio del calculo; el calculo se repi
te hasta gque el valor asumido y calculadoc tengan una variacion

nirima.
Determinacidn de la altura del empague.

Asumir gue la altura eguivalente de un plato tedrico (HETF}
es un diametro de torre para diametros de torres menores de 1 m,

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

Asumir que la altura del lecho de empaque esta limitada:
1.~ 3 metros para didmetros de torres menores de 1 m.

2.~ 4.5 metros para diametros mayores de 4 m.

Un plato de soporte es necesario para cada lecho de empaque.
Ese plato de soporte puede ser fijado como un plato perforado de
5 mm de espesor, como una primera prueba, También un plato
distribuidor es necesario scbre el lecho empacadc. El espaciamien
to entre cada lechc de empaque generalmente es de 0.5 a 1 m.

Las técnicas de diseno para absorbedores y agotadores se

encuentran en el sistema bajo el nombre de SORBER y DESORBER.
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EQUIPO DE TRANSFERENCIA DE CALOR.
1.— Cambiadores de calor.

La relacidén basica para tedo cadalcule de velocidades de

transferencia de calor es:

Q= U, A AT, , (103)

Donde:
Q= Cantidad de calor transferida por unidad de
tiempo.
Uy= Valor de disefio del coeficlente total de
transferencia de calor.
A= Area disponible para transferencia de calor.
AT = Media logaritmica de la diferencia de temperatu-

ras.

El coeficiente total es el reciproco de la resistencia total
para la transferencia de calor (R= 1/Uy}), ¥y en el caso de
unidades de tubos y coraza, ésta estd compuesta de cinco

componentes:

r= La pelicula de fluido sobre el exterior del
tubo.
r,,= Basura o incrustacidn sobre el exterior del

tubo.
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r,= Pared del tubo.
ry;= Basura o incrustacisn en el interior 4del
tubo.
r,= La pelicula de fluido en el inteior del

tubo.

Por lo tanto, basando toda la resistencia interna en el dia

metro exterior:

R=x, + I, + r,, (D/D;) + r,(D,/D;) (104)

Donde:
r,= La cual es generalmente despreciable, es
omitida.
D, = Diametro exterior del tubo.

D,= Diametro interior del tubo.

Similarmente el coeficiente de diseno total esta dadoe por:
(1/Yy)= (1/h )+(1/hy )+ {2/hy) (D,/D,)+(1/h;) (D,/D;) (105)

Donde:
Nuevamente toda la resistencia interna se basa en el
diametro exterior.
Un coeficiente total adicional puede ser definido, el coefi-
ciente limpio, U., en el cual la resitencia por inecrustacién es

onitida. Esto es:
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(1/9.)= (1/h,) + (1/h, )

Ue= (hy, B) / (b, + By) (106)
Deonde:

h, = Coeficiente de pelicula interno basado en el

diadmetrc exterior:
h;,= (k. D)) / D, (107)

£l calculo de ambos, el valor de disefio y el limpio del
coeficiente total en estos términos reguiere un conocimiento de
los coeficientes de pelicula, junto con un estimado de 1la
probable resistencia por incrustacioén. Los valores tipicos de la

resistencia térmica de depositos de incrustacion (r r

do’ di)

pucden ser encontrades en la literatura.
La forma exacta de la correlacion del coeficiente de pelicu-

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

do por el numerc de Reynoclds, RKe, por:

Re= DG/ (108)

D= Diametro internc del tubo.
G= Flux masico del fluido.
M= Viscosidad del fluido a la temperatura de 1la

pelicula.
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cuando Re<2100 el fluido es laminar, y cuando Re>10* el
flujo es turbulento. Teniendo resuelto cual es el regimen de flu-
jo predeminante, la siguiente correlacidn puede ser usada para

evaluar el coeficiente de pelicula:
i) Dentro de los tubos.

Para flujo laminar, la relacidn de Sieder y Tate

(1936) (49) puede ser usada:
(h;D/K)= 1.86 (DG, /#)} (CRA/K) (D/L) 035 ¢apdy O (109)
Para flujo turbulento:

(n;D/K)= 0.027 (DG /#)°® (CPA/K) (#s,)° 1" (110}

Donde:

h;= Coeficiente de transferencia de calor por
dentro de los tubos.
D= Diametro internc del tubo.
K= Conductividad térmica.
G,= Velocidad masica por dentro de los tubos.
M= Viscosidad a la temperatura de la pared
del tubo.
L= Longitud del tubo.

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

Para el coeficiente de pelicula por el lado de

la coraza, Kern (1950) (34} recomienda:
(h,D,/K)= 0.36(D,G, #)%*5% (Cpay K)P-33 (up A0 14 (111)

En esta correlacién, h, es el coeficiente de
transferencia de calor porxr fuera de los tubos, D,
es el diametro equivalente medio, el cual se defi-
ne como D = 4(area libre)/(perimetro mojado} vy
valores tipicos de varios arreglos de tubos se
encuentran en la literautura, G, es la velocidad

misica del fluido en el lado de la coraza y esta

dado por:

G,=m /[ a, (112}

Donde:

w = Flujo mdsico del fliido.

a_= Area transversal del flujo.
El area transversal del flujo se define como:

a_= (D, B y)}/(P, 144) {113)

5

Donde:

D = Diametro interior de la coraza.

B= Espaciado de bafles.
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y= Espaciado libre entre tubos.

B= Pitch de los tubos.

Es entonces posible, para una confiquracién dada y un conjun
to de condicieones de operacién, calcular h, y h;, de las
ecuaciones (111) y cualquiera de las dos (109) o (110), y de aqui
el valor de U, de la ecuacion (106). La adicion de el adecuado va
lor de la resistencia por incrustacion permite el calculo del coe

ficiente total de disefio U, por medio de la ecuacién {103).

Con el valor real de U, ya obtenido se calcula la

resistencia por incrustacion de la ecunacion siguiente:
Ry= (U, = Uy)/(U. Uy) (114)

Si este es mas grande en exceso gue la suma de los valores

apropiados de Iy, Y T,;, entonces la operacion de la unidad es
inadecuada.

El segundo término en la ecuacidén (103), el area disponible
para la transferencia de calor, se basa en el diametro exterior

de los tubos y esta dada por:

A= (Numero de tubos) (longitud de tubo) (superficie externa por
unidad de longitud de tubos)

El tercer término en la ecuacidn (103) es la fuerza impulso-

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

peraturas:
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: %)

I

AT,
Donde:

T,= Temperatura
T,= Temperatura
t,= Temperatura

1

t,= Temperatura

(115}

(T, - £,)/(T, = t,})

del
del
del

del

fluido
fluido
fluido

fluido

caliente en la entrada.
caliente en la salida.
frio en la entrada,

frio en 1a salida.

La ecuacién (115) aplica solamente cuando existe verdadero

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

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

la coraza continuamente pasa cruzando el haz de tubos.

la ecuacion (103), por lo tanto,

Para usar

la ecuacidn (115) se multiplica

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

flujo a contracorriente.

Este esta dado por:

(R + 1)¥2 1n ((2 - P)/(1 — RP))

F= (116)
2 - PR+ 1- (RE + 1)}"%)
(R ~ 1) 1In
2 - P(R+ 1+ (R + 1)'/3)
Donde:
R= (T - T,)/ (%, - &) (117)
P= (t, - )/ (T, - t,) (118)
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La ecuacidén (116) hace la suposicion gque el cambiador esta
perfectamente aislado, y gue el coeficiente total, 1las
velocidades mdsicas y el calor especifico permanecen constantes.
cuando el factor F es menor de 0.75 el uso del cambiador de calor
no es recomendado y debe escogerse un arreglo alternativo.

En cdleculos de coeficientes de pelicula, las propiedades
fisicas del fluido se requieren a la temperatura de la pelicula;
éstas cambian como el fluide pasa a través del cambiador y las
temperaturas promedio del fiuido deben ser obtenidas a partir de

las siguientes ecuaciones:
Para el fliido caliente:
T,= T, + F_ (T, - T,) (119)
Para el fluido frie:
=t + Fo(t, - ) (120)

Donde:
F = Fraccioén calérica, valores que estdn disponibles en

Kern (1950) (34).

Esto es propuesto por la necesidad de calcular la temperatu-
ra de la pared del tubo, especialmente donde la diferencia de tem
peratura es grande o el calor sensible del wmaterial se involucra

y ésto esta dado por las ecuaciones siguientes:
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S

Para el fluido caliente en los tubos:

t,= t+(hy /(hy +h )) (T,-t,)=t,~(h /(h, +h }) (T,~t,)  (121)

Para el fluido caliente en la coraza:

t,= t,+(h /(h +h ) (T,=t,)=T,=(h, /(h, +h )) (T,~t,)  (122)

L]

En flujo paralelo y cambiadores a contracorriente, (T, - ;)
es llamado "aproximacién" y donde t,>T,, (t, ~ T,) se llama
"temperatura de cruce". Esto debe ser evitado siempre gue sea
posible.

Los coeficientes de pelicula tanto de los tubos como los de
la coraza y por tanto la transferencia de calor dependen de la
velporidad del fluide. Las altas velocidades producen altas caidas
de presidon en el intercambiador, y en términes practicos existe
una velocidad maxima permisible. Las caidas de presién tanto de
los tubos como de la coraza pueden ser calculadas a partir de las

correlaciones dadas por ¥ern (1950) (34): Coraza:

P,= (f G D (M+1)}/(5.22x10'" D_ 5 @) (123)

Donde:
G_= Masa velocidad en la coraza (lb/ft?h).
D, = Didmetro interior de la coraza (ft).
D,= Diametro equivalente de la coraza (ft).

S= Densidad relativa del fluido.
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p= SAZM“)UJL

-
R= Numero de bafles en la coraza.
f= Factor de friccién (ft?/in?).

0.013 Re' 0% (££2/4in?).

1

1.87 Re®? (w?/em?).
para Re>500

Tubos:

En el lado de los tubos, la caida de presion consiste de dos
componentes, las pérdidas por friccion en los tubos y las
pérdidas debidas a los cambios de direccién. Kern (1950) (34) re-

comienda las siguientes ecuaciones:

AP, = (£GILn)/{5.22x10'°D Sp, }+(4ru?62.4)/((25) (144g))  (124)

Donde:
G,= Masa velocidad en los tubos (1b,/ft’h).
= w/a!
a,= N a’/n
N= Numero total de tubos.
n= Nimero de pasos.
a'= Area de cruce de flujo por tubo.
D = Diadmetro del tubo.
u= Velocidad del fluido.
f= Factor de friccion.

= 0.005 Re ?-3% para Re>1000
p
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La ecuacidn basica que es usada para un rapido disefio
preliminar de eguipo de transferencia de calor es la ecuacitn
(103). El area de transferencia de calor A es el primer criterio
de costo en equipo de transferencia de calor. Para propositos de
costo preliminar el coeficiente global de transferencia de calor
no es calculado. Un valor tipico del tipo de egquipo y servicio es
selecionado de tablas de coeficientes de transferencia de caler
representativos. La tabla 17 muestra algunos de estos valores.

La tabla 18 presenta ecuaciones para la estimacion de coefi-
cientes de pelicula de transferencia de calor para condensacion y
ebullicion.

Disefios preliminares de rehervidores son usualmente basados
en el flujo calor maximo permisible. Para rehervidores de circu-
lacion libre, el flujo de calor de disefo usual es cerca de
12,000 BTU/(h ft?) con 1liguidos organicos, sobre 30,000
BIG/ (h ftz) con soluciones acuosas. Mientras gue un intercambia-
dor de tubes y coraza muy grande puede ser fabricado, el limite
practico, al menos para proposite de disefio preliminar, es cerca
de 5,000 ft? por unidad. Si un area mayor de transferencia de

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

La técnica comprendida en el sistema no es exactamente igual
pero los principios fundamentales son los mismos, las diferencias

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

PARA APLICACIONES INDUSTRIALES U (kcal/hmz'C)

TUBOS CORAZA u
Butadieno Vapor 60
Olefinas Vapor y condensado 65 - 90
Etileno vaporizado Agua fria 250 - 400
Etilenc liguido Etileno vaporizado 50 - 100
Vapor de propano Propano ligquido 30 ~ 75
Vapores de olefinas ligeras
que contienen CC y CO, Vapor 50 - 100
Hidrocarburos ligeros
clorados Vapor 60 - 150
Etanolamina vapor 75 - 125
Solventes Propileno 150 - 200
Solventes Solvente i70 - 200
Aceite Agua fria 170 - 350
Vapor condensado Propileno 300 - 400
CONDENSADORES
Butadieno Propilenc (refrigerante) 330 - 390
Clefinas C, Propileno 240 - 330
Etileno Propileno 300 - 450
Olefinas ligeras Propileno 250 ~ 300
HCL Propileno 300 - 450
Cloroetano Propileno 75 = 125
REHERVIDORES
Hidrocarburos clorados vVapor 170 - 120
Olefinas cloradas Vapor 500 - 700
Dicloroetano Vapor 350 - 450
Solventes pesados Vapor 350 - 550
Mono y dietanolamina Vapor 750 -1000
Agua y acidos organicos Vapor 300 - 500
Vapor Nafta 75 = 100

Propileno Etano y etileno 600 - 700
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Tabla 18. ECUACIONES Y METODOS PARA ESTIMACION DE COEFICIENTES DE
PELICULA DE TRANSFERENCIA DE CALOR PARA CONDENSACION Y

EBULLICION.

TIPO DE TRANSFERENCIA DE CALOR

Ccondensacion en pelicula de vapores:

Superficie exterior en tubos

horizontales

K, £2 g).c 1/4
h= 0_725(_*_1__151,__~,F)

N D, A, At

K3 flgL 1/3
= 0.95 {———r———————

v A

Para vapor, h promedio a b=

3100
174 1/3
(N,D,) (At

Tubos verticales

D K2 f2g  1/3
h= 1.47 (—>0———)
aw A,

1 atm.

Para vapor, h promedio a P= 1 atm.

4000
T (At,)”’

Ligquidos en ebullicidén

Superficie exterior tubos horizontales

1/4

K\l fV(/l-PV)gc)

h= 0.62 {
D4, t,

LIMITACIONES

Vapores puros sa

turados

2w
— 200
Lf

Propiedades fisi-
cas para el con-
densador

Vapores buros
saturadoss
4w/ D, /4" 2000

Para liguidos sa-_
turados o superfi
cies sumergidas;
el coeficiente de
pelicula h es
por conducdfén
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Tabla 18. ECUACIONES Y METODOS PARA ESTIMACION DE COEFICIENTES DE
PELICULA DE TRANSFERENCIA DE CALOR PARA CONDENSACION Y
EBULLICION
(CONTINUACION)

Ebullicidon nucleada (bajo ty critica)

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

Nomenclaturasz

,\c = Calor latente de condensacidén {BTU/1lb).
g = Constante gravitacional (ft/hz).
N, = Rumerc de filas de tubos en hileras verticales.
D, = Diametro externo del tube (ft).
t, = Diferencia de temperatura a través de la
pelicula (°F).
L = Longitud de superficie de transferencia de calor
{(fx).
W = Razon peso del condensador por tubo del punto

menor en superficie de condensacién (1b/h tubo).
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La ecuacidn (111) la considera de la siguiente manera:

{k, Ds/K)=0.22(D G, /M )% ¢ (Cp/f//q)"-” M/ (a25)
Donde:
G,= Velocidad masica ponderada entre la G, vy la ve-
locidad mésica de cruze.
Para la caida de presién por el lado de los tubos conside

ra la ecuacidn siguiente:

AP= (2 £ L (6)%)/{a D; F) {126}

Para flvjo laminar, Re < 2100

£= 16/ ((D, G}/ ) (127)

o bien la ecuacidn siguiente:

AP}= (6.55/107) (W 4 L)/ ({D}}* s.q.) (128)

Para flujo turbulento 2100< Re < 5000

f= 0.0014 + 0.125/((D, thw)"'” (129)

Para Re > 5000

£= 0.048/((D, G)/4)"? {130)

o bien la ecuacidn siguiente:

APY= (8.57/10°) (w8 1/ (D)4 %) " Fssagl) (13N
Donde:
D,= Didmetro internc (ft).

D}= Diametro interno (in).
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f= Factor de fricciodn,

g= Aceleracion de la gravedad (ft/hz).

G, = Velocidad masica dentro de los tubocs

{1b/h{sq ft)).

(lb/seg{sqg ft).
L= Longitud {ft}.

s.g.= Peso especifico.

W= Relacion de flujo (1b/h tubo).

P, = Caida de presion (lb/sq ft).

P!= Caida de presicén (lb/sgq in).

= Velocidad masica dentro de los tubos

M = Viscosidad a la temperatura promedio

(1b/h f£t).

M'= Viscosidad a la temperatura promedio

(centipoises).
/= Densidad 1b/ft?.

3. Para los rehervidores considera la ecuacion:

(/A= 143 Py BH, (3/9)°% (A-£17 Lo
Donde:
/ﬁk= Densidad del vapor (lb/ft%}.
/.= Densidad del liguide (1b/ft’).

AH,= Calor latente de vaporizacion (BTU/1b).

(132)

g .= Factor de conversién 4.17 x 10% (1b ft/ib h?).
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REACTORES.

1. Reactores Batch de tahque agitado.

En este tipo de reactores la reaccidn se lleva acabo en un
recipiente con agitador y alimentacion. El1 material puede ser
calentado o enfriado por medio de cualquier tipo de instrumento,
un serpentin o una chaqueta externa. Los reactantes son general-
mente adicionados al tangque vacic y los productos son retirados
al término de la reaccion. Aungue la temperatura y composicidén en
consecuencia varian con el tiempo, puede ser asumido que en un
sistema bien agitado la composicién y la temperatura seran
uniformes a lo largo del tanque a un instante particular. También
puede ser asumido gue la reaccidén tienme lugar a wvolumen
constante, si el cambio de densidad es despresiable.

La ecuacidn para este tipo de reactor es:
XA
t= 2 fo (v, /Vv) (dx, /) {133)

t= Tiempo desde el inicio de la reaccién hasta alcanzar
X, -
C%= Concentracicon molar inicial del reactante A.
%,= Numero de moles de A reaccionados a un tiempo t como
una fraccién de los moles de A presentes

inicialmente.

v_= Volumen inicial de la mezcla de reaccién.
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v= Volumen de la mezcla de reaccioén al tiempo t.
r= Velocidad de reaccion expresada comec moles de &

convertidos por unidad de tiempo.

Para un sistema de vclumen constante eésta se transforma en:

~
b CAC

tr

I s

dc, /r (134)

v

8i, por =jemplo, la determinacidn experimental de 1la
velocidad de reaccion es r= k(CA)"-, entonces el tiempo para el
reactante A para ser reducido a una concentracidn C, esta dada

por:
t= (1/0.7k)(1/C) 7~ 1/c8.7) (135)
2. Reactores de tangue agitado continuos.

Este tipo de reactor también consiste en un tangue agitado y
de aqui la compesicién es nuevamente uniforme a lo largo de la
mezcla de reaccidn. Adicionalmente, sin embargo, la composicién
es uniforme con el tiempo una vez que han sido estabilizadas las
condiciones de estado permanente, y el flujo de reactantes
’continuamente retirados.

Para las condiciones de estado estable, la ecuacion de

disefio basica es:

vi/ats (%, = X)/T (136)
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Donde:
v,= Volumen de la mezcla de reaccion.
a’= Velocidad de alimentacién del reactante A.

X, .= Nuimero de moles de A convertides en las

xAu' Ad

corrientes de salida y entrada respecti-

vamente como una fraccién de a’.

Aungue prevalezca el mezclado, esta ecuacidn puede ser

escrita como:
(v,/a’v, )= {C,q = C;)/r (137)

en términos de la correspondiente concentracidn molar del reactan
te A. En esta ecuacién, v, es el volumen del liguido de alimen
cion por mol de A. E1 Término (v sa‘v,) es el tiempo de residen-
cia del reactor y para la velocidad de reaccion citada en el caso

anterior, ésta se transforma en:
{v,a’v )= (C,, = C,, )/ (kiCp) " T) (138)

Las ccuaciones de este tipo son extremadamente usadas en la
determinacién de valores del coeficiente de reaccieén (k) a escala

piloto de operacitn.
3. Reactores tubulares de flujo tapdn.

Los reactores tubulares se disefian frecuentremente para

operacién en estado estable sobre la base de flujo tapdén ideal,
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asi que la ecuacidn queda:

z (Uzci)e
\J—\ dz = z = ~ f d(u,c;)/x; (139}
o (UlC,)D

Para simplificar esta expresidn, designamos el area de sec-
cién transversal constante del flujo del reactor como A, Yy el
volumen teotal del reactor en €1 punto 2z como VR=.zAR, y 1la
constante de velocidad de alimentacicn del material i como F,.
Entonces multiplicando ambos lados de la ecuacisn (139} por A, y
notando gue AgU.C, es igual a los moles del material i fluyendo a
la longitud z en el reactor por unidad de tiempo el cual es
tambien F, - F;x;, donde x;, representa la conversién fraccional
del material i en 1la alimentacién de entrada a cualguier
distancia z a lo largo de la longitud del reactor. Debidec a que
(F; - F;x; )= -Fdx, , el resultado de la presente definicidén y

operacisén puede ser escrita como:

ZA, Vn X,
f d(za,)= 5\ dvn': V= F; ‘f dx,z/ri ¢ bien
(¢} o] (o]

X
vk/rf=j\o Toax, /st (140)

Como una expresisén alterna para reactores de flujo tapdn, el
caso mas general puede ser considerado en el cual el reactante i
entra al reactor ya en parte convertido con una conversién

nicial, designada como x;,, tomando el lugar de la conversién

-
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cero asumida inicialmente en la ecuacién (140). La ecuacidén de
disefo resultante equivalente a la ecuacidn (140) es:
Xiz
V. /F= f dx,, /T, (141)
¥io
Las ecuaciones (140) y (141) estan en una forma frecuentemen
te usada para reactores de flujo tapoén tubulares ideales, cuando
la velocidad de reaccion se basa sobre el voliumen del reactor.
Cuando la reaccién es heterogenea, tal como una ocurriendo
sobre la superficie de un catalizador, es practica comin basar la
velocidad de reaccién sobre la masa del catalizador, en vez de
sobre el volumen del reactor y sustituye r; a r;. La ecnacion de
disefio resultante equivalente a la ecuacidén (140} es:
¥i2
W./F,= J‘ ax;,/%;. (142)
io
Donde:
W = Masa del catalizador en el reactor.
r;.= Velocidad de la reaccicn como moles del material i
convertidos por unidad de tiempo por unidad de masa

de catalizador.

En el tratamiento de disefioc para reactoras de flujo tapén,
el concepto de velocidad espacial se define como la relacion de
la velocidad de alimentacidén volumétrica a el volumen del

reactor:
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Velocidad espacial= F,v /V = F /V C. (143)
[ I A LR el B

Donde:
V.= Volumen de la alimentacion por mol de material i en
la alimentacidn.
C;,= Concentracién del material i en la alimentacion

comc moles de i por unidad de volumen.

Estos reactores pueden ser calculados tambien haciendo
semejanza a los intercambiadores de tubos y coraza. El volumen de
reaccicon es cobtenido como una funcion del tiempo de resistencia o
de la cinética para un nivel de conversion deseada, se supone un
factor de seguridad del 20-30%. La longitud y diametro de tales

tubos esta basado en los tres sigquientes factores:

1.- Un numerc de Reynolds compatible con las condicic-

nes de reaccidn en la regidn turbulenta.

Re= vDUd/,“ {144)

d= Diametro de tubo, m.

U= Velocidad lineal del fluido, m/s.
M = Viscosidad, poisseuilles (1 poisseuille = 10 p).
/5= Densidad del fluido, Kg/ﬁ.

Puesto que la velocidad lineal esta relacionada con
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el flujo Q (Kg/h) por la expresion:
U= (Q/3600) (4/9Ta%)= Q/(9007rd?) (145)-
el numero de Reynolds puede ser expresado:

Re= Q/(9007/d _«) (146)
2.- El diametro supuesto, el cual normalmente debe ser
de tubos normales de intercambiadores de calor.
3.~ La superificie de transferencia de calor requerida
por la reaccidn.
Es posible tratar al reactor come un intercambiador de calor
y seleccionar un intercambiador estandar con la superficie
requerida o calcular los tubos y la coraza y entonces el peso del
reactor completo. En el uUltimo caso, los siguientes estandares de
intercambiadores deben ser usad;s para el diseno del reactor:
- E1 pitch debe ser triangular o cuadrade.
- La longitud del tubo debe ser 8, 12, 16 ¢ 20 ft.
- El diametro de la coraza se adaptara conforme a los
didmetros estandares de corazas de intercambiadores.
— El1 peso de los tubos debe ser estandar.

- E1 numero de bafles debe ser de 4 a 5.

Cuando los tubos estdn llenos de catalizador, el volumen de
catalizador y longitud de los tubos depende del espacio velocidad

y caida de presion permisible. La caida de presidn es relacionada
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a la superficie de transferencia de calor, para cualquier espacio
velocidad y su correspondiente volumen.

Mas superficie gue el mds large de los tubos en proporcién
al diametro cuadrado. .

Mas caida de presion en proporcidén directa al didametro a la
guinta potencia.

Consecuentemente, este tipo de reactor es calculado por prue

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

1.— Un diametro de tubo es supuesto.

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

3.~ El1 nimero de tubos requeridos para un espacioc velo-
cidad dado es checado por la superficie de transfe-

rencia de calor marcada.

En el sistema se encuentran las ecuaciones propuestas por
Levenspiel (1962) (41) para el disefio de reactores.

Para el caso de reactores de tangque agitado continuo las
ecuaciones son las siguientes:

Para el volumen del reactor:

v
Fao -T

{(147)
A
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Para el espacio de tiempo:

AG A :
ST = ————— (148)

~r,

Para el caso de una reaccidn irreversible de primer
orden en operacién isotérmica del tipo A—— Productos,

la ecuacion de velocidad es:

-r,= k C,, ((1 - X)/(1 + €, X,)) (149}
La ecuacion de diserio esta definida por:
ST= (1/k) ((X, (1 + €, X))/(1 ~ X,)) (150)

Para el caso de una reaccidn irreversible de segundo
orden en operacion isotérmica del tipo A— Productos,
la ecuacion de velocidad es:

_p = - - 2

r,= k €, ((1-X%,) (M=X,))/(1+ €, X} (151)
La ecuacion de disefo es:

ST= (V/V )= (X, (1+ €, X)%)/(k Co(1-X,) (M-X,)) (152)

Para reactores tubulares despreciando la difusidén las ecua-
ciones son las siguientes:

Para el volumen del reactor:
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X, '
V/Fy o= dx,/-x, (153)

4]

Para el espacio de tiempo:

no%,
ST= C,, J ax,/-x, _ (154)
0

Para el caso de una reaccidn irreversible de primer
orden en operacién isotérmica del tipo A-—# Productos,
la ecuacién de velocidad es igual a la ecuacion (149),

la ecuacion de diserno es:

ST= (1/k) (1+ €)1In(1/(1-%,))- &, X%, (155}

Para una reaccidn irreversible de segundo orden en ope-
racion isotérmica del tipo A+B—— Productos y C,, =

C

sg ¢ 1@ ecuacidn de velocidad es:

~r,= k Gy ({1 - %1/(1 - €, %? {156)
Para la ecuacién de disefo:

ST= (L/{k C,g))2 &, (1+ €,)In(1-%X,}- €} X,
+ €, 13 (X, /{1-%,) ) (157)

Para el mismo caso solo gque con C,, 7# Gy, 1a ecuacisén
de velocidad es igual a la ecuacion (151), la ecuacion

de disefio es:
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5T= (1/(k C,p (M=1))(In((M~X,)/(M(1-X,)))

-2 €,1n((1/(2-%,)) ((M-X,) /M)*}) (158)

Para todos los casos las variables se definen como:

v v
XA'1 - XA|o
€A= e — {159}
v
XAIB
M= C,./C,qo (160)

X,= Moles de A / Moles iniciales de A

V= Velumen del reactor.

Feo™ Moles de A gue entran al reactor por unidad de
tiempo.

Cio™= Concentracién de A entrando al reactor.

C,,= Concentracién de B entrando al reactor.

r,= Velocidad de reaccion.
ST= Espacio de tiempo.
V_= Velocidad volumétrica de alimentacidn.

k= Constante de velocidad de reaccién.

Para la caida de presidn en reactores tubulares el sistema

cuenta con la ecuacidn de Walas (1959) (55):
dp/dn,= -£ (£ u?)/ {29 D) (161)

Donde:
f= Factor de friccidén que para un Reynolds entre

5000 y 20000 estad dado por:
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f= 0.046 Re'0-2 (162)

Todos los cdlcules son hechos con la densidad promedio (75)

v resolviendo para ‘u' como una funcioén de la velocidad de flu-

jo y del diametro, se sustituye la ecuacidn (162) en la (161) vy

se integra obteniendose:

P= -0.0356 (/010'2 LARLES P WA 74; p*-8) (163)

Donde:
M=
W=

LR=
7=
g=
D=

Viscosidad.

Velocidad de flujo.
Longitud del reactor.
Densidad promedio.
Aceleracién de la gravedad.

Didmetro del tubo.
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BOMBAS Y COMPRESORES.
1. Bombas.

La gran variedad de liquidos manejados por 1la industria
quimica, junto con las propiedades fisicas, ha dado origen a un
gran numero de tipos diferentes de bombas para satisfacer los pro
blemas involucrados. Estos problemas pueden ser temperaturas,
viscosidades, presiones, contaminacion por soélidog, etc. Como un
primer paso en el procedimiento de seleccidn los factores

siguientes pueden ser listados para consideracicdn:

1.- La cantidad de liquido manejado.

2.- La cabeza contra 1la cual el liguido se esta
bomnbeando.

3.- La naturaleza del mismo ligquido determinard el mate
rial de construccion desde el punto de vista de
corrosioén.

4.- El modo de operacion puede tener un efecto sobre el

tipo de bhomba.

Para seleccionar una bomba en base a la capacidad y a 1la
cabeza se puede consultar la tabla 19.

El método de determinacidn de la cabeza total es ampliamente
discutido por varios auntores.

La tabla 20 se da como una guia para el uso de bombas centri
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Tabla 19. GUIA PARA LA SELECCION DE BOMBAS EN BASE A LA CAPACIDAD
Y A LA CABEZA

Tipo de bomba

Centrifuga

Centrifuga vertical
Reciprecante
Diafragma
Rotatoria

Tornillo

Paletas deslizantes

Periférica

Capacidad normal

(gal/min)
1 - 3000
5 - 3000
2 - 2000
0.25 - 200
0.25 - 2000
6.5 = 280
i - 250
1 - 40

Cabeza maxima normal
(ft de agua)

300_
(3000 si es
multietapa)

300

700

230

700

1100

230

350



1B1.

Tabla 20. GUIA PARA EL USO DE BOMBAS CENTRIFUGAS CON LIQUIDOS

VISCOS0S
Viscosidad mdxima Didwmetro de salida
{poise) minimo (in)
0.3 Q.75
G.5 1.0
0.8 1.5
1.0 2.0
2.0 3.0
3.0 5.0
4.0 6.0
5.0 8.0
6.0 10.0
8.0 12.0
3.0 a i14.0

20.0 16.0
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fugas con ligquidos viscosos.
La determinacién de la potencia a partir de la presién

diferencial total se obtiene de la siguiente ecuacion:
PH= 3.8 x 107 Q 4P (164)

Donde:
Pli= Potencia hidraulica, cv.
Q.= Flujo de disefo, m*/h.

0= K

Q.= Flujo normal, m*/h.

K=Factor de seguridad:
1.25 bombas de alimentacion
1.20 bombas para reflujo.
1.120 otras bombas.

AP= Presidén diferencial total.

AP= P, - P, + AH + sp (165)

P,= Presion en la corriente receptora, bar.

P.= Presicdn en el reciplente de alimentacidn, bar.
AH= Diferencia de niveles, bar.

fp= Pérdidas por friccién, bar (permitir 0.3 para
un intercambiador, 1 bar para una valvula y

despreciar peérdidas para tuberias).
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Determinacion de la eficiencia de la bomba.

Cuando la viscosidad es menor que 20 cst, la eficiencia de

la bomba centrifuga es obtenida de la figura 23.

Cuando la viscosidad es mayor de 20 cst, la potencia al fre-~

no es determina con la expresién:

BHP= PH/C,C,C, (166)

C = Eficiencia base, fracciodn.

C_= Factor de correccion de eficiencia por flujo,
fraccion.

C,= Factor de correccion de eficiencia por cabeza,

fraccidn.

La eficiencia de una bomba reciprocante depende de la efi-
ciencia volumétrica, eficiencia hidrdulica y la eficiencia mecani
nica. La eficiencia volumétrica gue relaciona la efectividad del
desplazamiento del pistén de la bomba sera de 25% para bombas
nuevas y 50% para bombas viejas. La eficiencia hidraulica que
relaciona las pérdidas de presidn dentro de la bomba, puede ser
supuesta del 100% para estimaciones de procesc. TLa eficiencia
mecAnica, gque relaciona las pérdidas mecanicas, puede ser tomada

como 80-90%.
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Eficiencia (%)
100
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-

\
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N
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Flujo (m*/h)
Figura 23. Eficiencia de bombas centrifugas {viscosidad menor
de 20 cst).
Diferencial de cabeza
0 - 90 m
——— - ———— 90 - 140 m
------------ 140 - 185 m

e 185 m



185.

La eficiencia de las bombas rotatorias pucde ser obtenida de

la figura 24 con correccion por viscosidad de la tabla 21.

2. Compresores.

Con el objeto de hacer una seleccidn preliminar del tipo de
compresoer paré un servicio dado, la tabla 22 puede ser consulta-
da, donde se dan el volumen maximo normal y caracteristicas de

presion de cada uno de los diez compresores clasificados.

Considerando las propiedades del gas.

Sc calculan las propiedades fisicas promedic de la mezcla
gaseosa a la entrada del compresor.
Los valores de Tc,Pc y MCp pueden ser obtenidos de tablas.

La razon de calores especificos, Cp/Cv=}§, es calculada como:

A
X = MCp prom./(MCp prom. - 1.99} (167)

cdlculo de numere de etapas y razén de compresion promedio.

Como una regla, la razén de compresion de presion de
descarga-succion no debe ser mayor de 5. Consecuentemente, el

numero de etapas puede ser calculada como:

s= 1.43 log P,/P, (168)
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Eficiencia (%)
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Figura 24. Eficiencia de bombas rotatorias.



Tabla 21. FACTOR DE. CORRECCION POR VISCOSIDAD PARA BOMBAS

ROTATORIAS

viscosidad, SSU

10,000 - 30,000
30,000 - 50,000

50,000 (11,000 €St}

0.95

0.85
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Tabla 22. GUYA PARA LA SELECCION PRELIMINAR DEL TIPO DE

COMPRESOR

Tipo de compresor

Desplazemiento
positivo

1. Reciprocante

2. Paletas desiizantes
3. Anilio lfguide

4, Be lébufes

$., De engranes

Bindmicos

4. Abanirto centritugo
7. turbo soplador

#. turbo compreser

9. Abanico de flujs
axial

0. Soptader de flujo
axiat

Velocidad
mdx fma
normal
(rpm}

oo

300

200

250

1Q000

1008

3000

10606

1000

3000

volumen’
maxiae
normal

(ft7z2min)

50000
2000
1300
2300

7500

100008
5000

80000

100009

100000

presién
mixina
normal

Toellin,
tpsig)

50

50

50

50

n citin,
tpsig}

75000
120
25

25

250

25

1500

150
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s= Numero de etapas, redondeande al nimero entero

proximo superior.
P,= Presién de succién, bar.

p,= Presion de descarga, bar.

Cuando hay varias etapa de compresion, el gas debe ser en=-

friado ontre etapas. Estos interenfriadores provocan una caida de

presion que es supuesta de 0.35 bars, por consiguiente la razén

de compresidén global es:

P, + (s - 1) 0.35

p‘\
Donde:

R= Razon de compresion global.

la razon de compresion promedio, /7, esta dado

ﬁ7: RS

Cdleulo del volumen de succién por etapa.
La férmula bédsica es:

V= 0.08315 DZT/P

(169)

por:

(170)

(171)



190.

V= Volumen de entrada, m3/h.
D= Flujo, moles/h.

T= Temperatura de entrada, °K.
P= Presién de entrada, bar.

2= Factor de compresibilidad.

Todos los términos corresponden a las condiciones de entrada
para cualgquier etapa de compresidn, despues gue el gas ha sido
enfriado en el interenfriador ¢ a la entrada de la primera etapa.

El factor de compresibilidad es obtenido de graficas como

una funcion de la temperatura reducida y la presion reducida.
Calculo de los requerimientos de potencia adiabatica.

Ia ecuacidn basica es:

PV, ¥ ¥-a
}D -1 (172)
26.5 ¥ -1 Y
Donde:
PTA= Potencia adiabatica tedrica por etapa, cv.

P,= Presién de succidn por etapa, bar.
V,= Volumen de succién por etapa, m/h.
ZA= Razén de calores especificos para el gas,
Cp/Cv.

/J= Razén de compresién promedio.
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La potencia adiabatica puede también ser caleulada de los

diagramas de Mollier, si tales diagramas son disponibles.

Tedricamente, el calculo para potencia debe ser aplicado a
cada etapa de compresidn y la potencia por etapa adicionada al
consumo total de potencia. Practicamente, resultados suficiente-
mente precisos pueden ser obtenidos multiplicande la potencia

calculada para la primera etapa por el numero de etapas.
Seleccidn del tipo de compresor.

Con el volumen de succidn establecido anteriormente y la pre
sion de descarga, la figura 25 puede ser usada para obtener el
tipo de compresor adecuado para el servicio.

Determinacién de la eficiencia y BHP.

El BHP de un compresor centrifugo es igual a la PTA dividido

entre la eficiencia iscentrdpica E;; mas pérdidas p:

Potencia real= PTA/E; + p (173)

La eficiencia isoentrdpica E; es determinada con ayuda de

las figuras 26 y 27. Las pérdidas pueden calcularse como sigue:
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Figura 25. Diagrama para la seleccion de compresores.
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Figura 26. Carta para eficiencia politropica (a) eficiencia
politrdpica (b) factor de correccion por eficiencia.
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Razén de eficiencias
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Figura 27. Eficiencia isoentropica a partir de eficiencia

politropica.



Pérdidas p, cv Volumen de succion m/h
5-20 menos de 30,000
a0 30,000 a 50,000
50 50,000 a 100,000
&0 mis de 100,000

La accidén del compresor reciprocante se aproxima a la compre
sidn adiabdatica. Sin embargo, los compresores reciprocantes re-
guieren que la potencia adiabatica sea corregida por los claros
de piston y pérdidas en vdlvulas de entrada y salida, las cuales
estan consideradas en la eficiencia mecanica. Esta eficiencia es
determinada de la razén de compresién promedio por medio de la

figura 28, de esto:
Potencia real= PTA/E (174)
Donde:

E= Eficiencia mecanica para el compresor reciprocan

te.
Calculo de la temperatura de descarga.

Las temperaturas de descarga por etapa son requeridas para
el dimensionamiento de los enfriadores. La temperatura de descar-
ga iscentrépica, T,, es calculada de la temperatura de entrada

por etapa, T, por:
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Eficiencia de compresidn
(fraccidn)

6.90
-
J—__
L
W

o 8O P

0.70

0.60 [

0.55

| z.0 30 4.0 5.0

Razdn de compresion
promedio

Figura 28. Eficiencia de compresores.
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¥ -1

T,= T, (P,/P,) ¥ {175)

La elevacidén real de la temperatura incluira tambien los

efectos de la eficiencia iscentrdpica, asi. que:
AT = — (176)

Donde:

T,= Elevacion real de la temperatura.

La elevacidn real de la temperatura puede ser usada para

calcular la temperatura real de descarga por etapa:

T, = T, + 4T, (177)

La temperatura de descarga real por etapa de un compresor
reciprocante puede ser supuesta iqual gque la temperatura de des-
carga isocentrodpica.

Como se menciond en la introduccidn el sistema, que se expli
ca en el siguiente capituloc, no disefia bombas y compresores sélo

determina el costo de compra y de operacidn.



CAPITULO V

DESCRIPCION DEL SISTEMA PARA EL DISENO DE EQUIPO

Y EVALUACION DE LA INVERSION FIJA DE CAPITAL



.El programa implantadoc para el diseho de equipo y evalua~
cion de la inversion fija de capital comprende varias rutinas, cu
-ya estructura se puede observar en la figura 29. Esta figura nos
muestra la forma en gque interactuan las rutinas del programa, sin
embargo, dichas rutinas tienen so6lo la finalidad de leer los da-
tos proporcionados por el usuario, los cuales indican el tipo de
equipo zue se pretende disenar y los datos del balance de masa y
energia, asi cono los datos especificos de los componentes a ser

manejados por el eguipo.

En la tabla 23 se puede observar una breve descripcion del

programa de ejecucién.

A continuacion se describen las rutinas de diseifo utilizadas

per el programa, asi como la relativa a la evaluacidn econdnmica.
RUTUNAS DE DESTILACION

El paguete de destilacidn de este programa puede ser usado
en dos formas: 1) especificando el niumero de platos teoricos, y

2} no especificando el numero de platos tedricos.

si el numeroc de platos teodricos es especificado, se calcula
lo siguiente:
a) Humero real de platos al usar la eficiencia de plato su-

ministrada por el usuario.
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XREAD PRINCIPAL

CLSUBI

COMPID
(EN KHZT)

Rutinas de disefo
DISTN, ABSRS, HXERS,
CAER, FHTRS, TANKS,

PUMES

Figura 29. Estructura del sistema.



Tabla 23.

Programa

Principal

Cero

SREAD

XREAD

COMPID

CLSUBI

EQUIPA

203.

BESCRIPCION DEL PROGRAMA DE EJECUCION

Llamado por

Principal

Prineipal

Principal

Principal

Principal

CLSUBI

Funciodn

Programa principal
del sistema

Poner ceros a los
datos de matrices.

Leer en los datos
las siguientes ma-
trices: Matriz de
proceso, propieda~
des intensivas vy
extensivas de co-
rrientes. También
levantar el vector
de llamada

Leer la matriz ban
dera y los calores
estandar de forma-
cidén de los compo-
nentes usados.

Leer los datos ter
modinamicos basi-
cos para las corre
laciones en KH2T.

Examinar el vector
de llamada y lla-
mar a la rutina de
disefio apropiada.

Transferir la co-
rriente de informa
cién de las matri-
ces SEXTSV y SINT
SV a las corrien-
tes de entrada y
salida de las dife
rentes piezas de
equipo.
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bj

Diametro de la columha, espaciamiento de platos, costo
de la columna, y depreciacion para una columna de capu-
chas de burbujec o para una columna de platos perforadcs
come haya sido especificado. 5i el numero de plates
tedricos no es especificado, el programa le calcula per
el método corto gue usa las correlaciones de Fenslke

(1932) (21), Underwood(1948) (53) y Gilliand(1940) (23).

Los calculos de destilacién son hechos al usar las siguien-

tes rutinas.

1. Rutina DEST

Esta calcula lo siguiente:
a) Relacidén de reflujo minimo
b) Nimero minimo de etapas de equilibrio

¢} HNimero real de etapas de eguilibrieo

2. Rutina TRYCST

Esta calcula el diametro de la columna de gas—-liguide y

el espacio entre platos.

El diametro de la columna es calculado por la correla-

cién de Souder y Brown{l1934){50) para velccidad de vapor

limitada.

3. Rutina CLMCST

Esta calcula el espesor de la coraza de la columna, peso
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Yy costo de la mwmisma basado en acerc al carbén y en 1la
correlacién presentada por Rudd y Watson(1568) (48). También
calcula el costo de los platos y boguillas para columnas de
capuchas de burbujeo y platos perforados y el costo total de
conpra del conjunto de piezas.

La correlacion de Rudd y Watson (1968) (48) estad defini-

da, en términos generales por la siguiente ecuacion:

1= 1, (o/g0)t (178}
Donde:

I,= Costo de referencia del eguipo.

Q,= Capacidad de referencia del equipo.

I= Costo del equipo, $ U.S.DLLS.
Q= Capacidad del eguipo.
M= Exponente.
Para el caso de columnas de destilacion Q y @ es el peso

del cuerpo del equipo, 1b.

RUTINAS DE INTERCAMBIO DE CALOR
La seccion de cambiadores de calor de este programa contiene
rutinas para el diseno de las siguientes piezas de equipo: 1)
Cambiadores de calor de tubos y coraza de una sola fase, 2) Con-
densadores totales de tubos y coraza {verticales y horizontales),
3} Rehervidores, y 4) Calentadores a fuego directo.
los cambiadores de calor de una sola fase son disefados por el

método de Donochue(1955)(16,17) el cual es generalmente aplicable.
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Para condensadores totales el coeficiente de pelicula de con
densacidn es calculado por la correlacidén para la condensacisén de
vapores saturados simples. Para condensacion de mezclas la misma
ecuacidn es usada con propiedades fisicas promedio.

Para condensadores horizontales la condensacidn es supuesta
a ocurrir en la coraza y el numero de pasos en la misma es limi-
tado a uno. Para condensadores verticales la coﬁdensacién es asu-
mida a ocurrir en los tubos y por lo tanto el numero de pasos por
los tubos es limitado a uno.

El criteric usado para el disefico de rehervidores es el de
carga maxima de calor. Un porcentaje de ésta, especificado por el
usuarie, es usada para calcular el area de transferencia de calor.

En los casos anteriores el costo de compra de el cambiador
es calculado como una funcién del &rea y el material de
construccion. Para calentadores a fuego directe, el costo es cal
culado como una funcién de la carga de calor. Los costos de opera
cién, los cuales incluyen costos de bombeo y agua de enfriamiento
o combustible, son calculados en todos los casos.

Los cdlculos de cambiadores de calor son hechos al usuar las

siguientes rutinas.
1. Rutina EXCH

Esta calcula lo siguiente para un cambiador sin cambio

de fase:
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- Los coeficienes de pelicula por el lado de los tubos
y por el lado de la coraza al llamar a la rutinas
TUBFLM y SHFIM, respectivamente,

- Coeficiente total de transferencia de calor.

- Area de transferencia de calor (bhasada en el diame-
tro exterior de los tubos).

- Temperatura de la pared del tubo.

- Caida de presion por el lado de los tubos y por el
lado de la coraza al llamar a las rutinas TUBPRD y

SHLPSD, respectivamente.

Rutina TUBFLM

Esta calcula el coeficiente de pelicula dentro de los tu
bos usando la correlacidn presentada por Sieder y Tate

(1936) (49).
Rutina SHLFIM

Esta calcula el. coeficiente de pelicula por el lado de

la coraza (basado en la correlacidén general para el caso).
Rutina TUBPRD

Esta calecula la caida de presion por el lado de los tu-

bos con la ecuacion presentada por Donohue(1955) (17).



Rutina SHLPSD
Esta calcula la caida de presion por el lado de la cora-

za coh la correlacién dada por Donochue(1955) (17).

Rutina VCOND (Condensador vertical}.

Esta calcula lo siguiente para un condensador total ver-

tical con condensacion en leos tubos:

- Coeficlente de pelicula por el lado de la coraza al
llamar a la rutina SHFLM.

- Coeficiente de pelicula de condensacion.

- Area de transferencia de calor.

- Caida de presion por el lado de la coraza al llamar
a la rutina SHLPSD.

- Costo y depreciacién en el primer afc al llamar a la
rutina HCOST.

- Costo de operacion al llamar a la rutina COWDOP.
Rutina HCOND (Condensador horizontal}.

Esta disefa un condensador total horizontal con condensa
cion por fuera de los tubos. El coeficiente de pelicula por
el lado de los tubos y la caida de presion son calculados al
llamar a las rutinas TUBFLM y TUBPRD, respectivamente. E1
medic de enfriamiento es asumido a ser agua a temperaturas

de entrada y salida de 90 y 105°F, respectivamente.
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El coeficiente de pelicula de condensacion esta basado

score la correlacion presentada por Kern{1950) (34).
Rutina VS5CSTY

Esta calcula la viscosidad de una mezcla liguida, dados
dos valores de la viscosidad de cada componente a dos
diferentes temperaturas abajo del punto de ebullicicén

normal.
Rutina MAD4

Esta calcula el areca de un rehervidor basada en la corre
lacion para carga de color mdximo presentada per Kreith
(1968) (36) .

El mediec de calentamiento es asumido a ser vapor. Adicio
nalmente el programa calcula el coste por afio de vapor, el
costo del rehervidor es calculado por la ecuacidn de Rudd y

Watson (1961) (48).
Rutina FURK

Esta calcula el costo de una calentador a fuego directo,
Yy el costo anual de combustible con la correlacion
presentada por Hengstebeck y Banchero(1969) (30).

La correlacion de costo del equipo es la siguiente:

ln €= 18.47 + 1n Q{-1.614 + 0.06821n Q) {179)
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C= Costo del equipo, $ U.S.BLLS,

Q= Carga de calor, BTU/h.

11. Rutina 'TRIPT

Esta calcula el nuimero de tubos, su arreglo y diametro
de la coraza para un Pitch triangular de 15/16 pulgadas con
tubos de intercambio de 3/4 de pulgada, como una fupcicdn del

area y la longitud del tubo.
12. Rutina HCOST

Esta calcula el costo fije de un cambiador de calor, co-
ne una funcidn del &rea de transferencia usando la curva
ajustada de los datos presentados por Mills(1964) (43).

San proporcicnados en los datos de costo corazas de ace
ro al carbdn con tubos de monel, cobre, acero inoxidable y
acero al carbon.

La correlacion de costo es de la siguiente forma:

in €= K, + 1ln A(K, K;in A) (180}
Donde:
C= Costo del equipo, $ U.S.DLLS.
A= Area de transferencia, £t2.
K, (K, ,K;= Constantes para el tipo de material de la

coraza Yy ios tubos {tabla 24).
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Tabla 24. CONSTANTES RECOMENDADAS PARA EL COSTO DE CAMBIADORES DE

CALOR POR EL AJUSTE DE LOS DATOS DE H.E. MILLS.

X K Ky
Tubos de Monel 6.2457 0.1538 0.043
Tubos de acero
inoxidable 5.6591 0.3152 0.0287
Tubos de cobre 5.3586 0.1921 0.035
Tubos de acero
al carbdn 5.7097 -0.0111 0.0527

En todos los casos la coraza es de acero al carbdn.
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13. Rutina CSTOP .

Esta calcula el costo del agua de enfriamiento. Tambien
la potencia requerida para vencer la caida de presién asu-

miendo la eficiencia de la bomba en 50%.
RUTINAS DE ABSORCION

Esta parte del programa contiene rutinas para el disefo y
estimacion de costo de los siguientes cases: 1) absorbedor bina-
rio {columnas empacadas y de platos), 2) Desorbedores binarios
(columna empacada), y 3) Absorbedores multicomponentes (columna
de platos). Para absorbedores de platos, binarios y multicomponen
tes, la ecuacién de Kremser-Brown-Souders es usada para el calcu-
culo del numerc tedrico de platos. Este método asume lineas de
operacidén y equilibrio rectas. Para el caso de absorcion multicom
ponente, el numerc de platos tedricos es calculado basandose en
un componente clave; este componente clave es escogido por el
programa y es aguel gque tiene la linea de eguilibrio mds paralela
a la linea de operacion.,

Las ruﬁinas descritas en los siguientes parrafos son usadas

para el disefio de absorbedores y desorbedores.

1. Rutina SORBER
Esta calcula lo siguiente para una columna de absorcidn

empacadaz
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Relacién minima gas-liguide,

Numero total de unidades de transferencia, fase ga-
sSeosa.

Altura de una unidad de transferencia al llamar a 22
rutina HEIGHT.

Velocidades superficial de carga y de inundacidén v
didmetrc de laz torre al 1lamar a la rutina DMTR.
Caida de presion de la Torre.

Costo de compra de la columna al llamar a la rutina

ABSCST.

HEIGHT

Esta calcula 1a altura de una unidad de transferencia

por la

correlacién presentada por Cornell (1960) (15) wodifi~

cada por Falr {(19¢z){19;.

Rutina

ELl

DMTR

diametro de la columna es calculado por la correla-

cion de Leva (1952} (40).

Rutina

DESORB

Esta subrutina calcula lc siguiente para un desorbedor:

Relacién maxima liquido-gas.
Numero total de unidades de transferencia basado en

la fase liguida.
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- Altura de una unidad de transferencia al llamar a la
rutina HEIGHT.

- Velocidades superficial de carga y de inundacidn al
llamar a la rutina DMTR.

- Caida de presiédn,

- Costo de la columna al llamar a la rutina ABSCST.
5. Rutina ABSCST

Esta calcula el costo de la columna, por wedio de la
ecuacion de Rudd y Watson (1968} (48), el cual comprende el
costo de la coraza, manholes, boguillas, distribuidores de

flujo & internos.
RUTINAS DE DISERO DE REACTORES

La seccidn de disefio de reactores de este programa calcula
1o siguiente: 1) Tamaho del reactor para reaccicdnes irreversibles
de primerc y segundo orden, bajc condicién de operacidn isotérmi-
ca (reactores de tangue agitado continue y tubular), 2) Calor de
reaceidn para reacciones isotérmicas en una sola fase, 3} Costo
del reactor, 4) Costo del combustible para reacciones endotérmi-
cas, costo de agua de enfriamiento para reacciones exotérmicas, y

5) Caida de presicn para reactores tubulares.

Si la unidad regquiere tener una capacidad mds grande gue el

limite superior de la correlacidén de costo, se asume que Se use
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el numero minimo de unidades del misme tamafo conectadas en para-

lelo.
1. Reactores de tangue agitado continus

El balance de material para este tipo de reactor esta
dado por el método de Levenspiel (1962) (41).
El dimensionamiento del reactor de tangue agitado conti-

nuo es hecho al usar las rutinas siguienes:

a) Rutina CSTR1
Esta calcula el espacio de tiempe y el volumen
del reactor para una reaccién irreversible de primer
orden, bajo operacisn isotérmica, como un funcion de

la conversidén del reactante limitante.

by Rutina CSTR2
Esta calcula el espacio de tiempo y el volumen
del reactor para una reaccion irreversible de segundo
orden bajo condieciones isotérmicas como una funcidén
de la conversién del reactante limitante y la rela-
cion de las concentraciones iniciales de los reac

tantes.

2. Reactores tubulares
Las siguientes rutinas son usadas para el dimensicna-

miento de reactores tubulares:
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a) Rutina PLUG1
Esta calcula el espaclo de tiempo y el volumen
de un reactor tubular en estado estacionaric operandc
bajo condiciones iscreérmicas para una reaccicn

irreversikle de primer orden.

b} Rutinas PLUG2 y PLGEQ2
Estas calctlan el espacio de tiempo y el volumen
para un reactor tubular en estado estacionaric ope-
rande isotérmicamente, para una reaccion irreversible

de segundo orden.

3. Rutina ENERGY
Esta calcula el calor total producido por una reaccién

en fage simple.

4. Caida de presidén de reactores tubulares
Las rutinas siguientes son usadas para 21 cdlculo de la

raida de presion:

a) Rutina GASPRD
Esta calcula la caida de presién en un reactor
tubular en fase gas. La ecuacidn basica usada es
proporcionada por Walas (1959} (55).
Esta rutina también calcula la potencia del
soplador requerido, asumiendo que tiene el 50% de efi

ciencia.
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b) Rutina LIQPHA
Esta calcula la caida de presién en un reactor
tubular en fase liquida. La potencia de la bomba es

tambien calculada asumiendo una eficiencia del 50%.

Rutina RECOST
Esta calcula el costo de cada tipo de reactor mediante
el paguete de costo desarrollado por Frank y Waligura (1969)
(z22).
Para reactores de tangue agitade continuo la ecuacion

basica de costo es:

Cc= K, (CAP)f (181)
Teniendo el costo del egquipo (1969), éste se multiplica
por un factor, para corregirlio al aho de evaluacién, el fac-

tor se obtiene de la siguiente ecuacidn:

F= ~5B8.882339 -+ 0.030437181 (Aho) (182)
Por 1l¢ tanto:

C= C (F) {183)
Los valores de K, y E se toman de la tabla 25,
Para el caso de reactores tubulares tipo horno la ecua

cidn bdsica es:

Cc= K, (BTU/100,000)¢ (184)

En este caso el costo del equipe (1969) también es co-



218.

Tabla 25. VALORES DE LAS CONSTANTES Y EXPONENTES RECOMENDADOS
PARA LA ESTIMACION DE COSTO DE REACTORES DE TANQUE

AGITADO POR EL METODO DE FRANK Y WALIGURA.

K‘ E
Reactor no enchagquetado,
capacidad de 100-20000 Gal.
Acerc inoxidable 370. 0.48
Acero al carbon 580. 0.34
Reactor enchaquetado
Acero al carbdn
Presion de operacion 50 psig.
capacidad 50-2000 Gal. 430. 0.515
Presiodn de operacidn S00 psig.
capacidad 70-1000 Gal. 450. 0.54
Presion de operacién 1500 psig.
capacidad 70-500 Gal. 3400. 0.54
vidriado, presion de operacidn
100 psiy., capacidad 200-3000
Gal. 1000. 0.4
Recubierto con plomo, presién
de operacidn 100 psig.
Capacidad 500~-1000 Gal. 1080. 0.38

Capacidad 1000-2200 Gal. 420. 0.51
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Tabla 25. VALORES DE LAS CONSTANTES Y EXPONENTES RECCMENDADOS
PARA LA ESTIMACION DE COSTQO DE REACTORES DE TANQUE
AGITADO POR EL METODO DE FRANK Y WALIGURA.

(COTINUACION)

K, E
Acero inoxidable
Presicdn de operacion 50 psig.
capacidad 50-2000 Gal. 690. 0.495
Presion de operacion 500 psig.
capacidad 70-1000 Gal. 750. 0.54

Presidn de operacidén 1500 psig.
capacidad 70-500 Gal. 7100. 0.515
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rregide con el facter gue se obtiene de la ecuacién (1B2) y
al usar la ecuacicn (183) se obtiene el costo del eguipo en
el afo de evaluacion. Las constantes K, y E se encuentran en
la tabla 26.

Para reactores de tubos y coraza la ecuacion de costo

estd definida por:

C= K, (hrea)t (185)

Al igual gue en el caso anterior el costo del equipo
(1969) se corrige al usar las ecuaciones (182} y (183), las
constantes K, y E se encuentran en la tabla 27.

Se cuenta también con algunos casos especiales de reac-
tores para los cuales la ecuacidn de costo del equipo (1969}
es mas compleja, dichos reactores se encuentran descritos an
la tabla 28.

Las ecuaciones siguientes se utilizan en los cdlculos:

B= 0.14033 + 1.2849 log,,{(D) - 0.021157 L {186)
C'= 1000. (10K * €2 83y {187}
FP= 0.6266709 + 0.000074958912 P (188)

C= C* FP }(! + 4.75 ¢ - C* (189)

El costo del equipo (1969) es corregido al usar las
ecuaciones (182) y (183}, los valeores de las constantes se

encuentran en la tabla 28.
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Tabla 26. VALORES DE LAS CONSTANTES Y EXPONENTES RECOMENDADOS
PARA LA ESTIMACION DE COSTO DE REACTORES TUBULARES

TIPD HORNO POR EL METODO DE FRANK Y WALIGURA.

K, E
Reactor de baja temperatura
Carga de calor 100M-3MM BTU/Hora 15800. 0.3%
Reactor de acero al carbon
Tubos de acero al carboén
Carga de calor de 100M-~-5MM BTU/Hora B500. 0.39
carga de calor de 5MM-100MM BTU/Hora 2400. 0.70
Tubos de acerco cromado
Carga de calor de 10MM~-100MM BTU/Hora 3350. 0.71

Tubos de niguel-cromo

Carga de calor de 10¢MM~100MM BTU/Hora B100. 0.71
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Tabla 27. VALORES DE LAS CONSTANTES Y EXPONENTES RECOMENDADOS
PARA LA ESTIMACION DE COSTO DE REACTORES DE TUBOS Y

CORAZA POR EL METODO DE FRANK Y WALIGURA.

X, E
Coraza de acerc al carbdn
Tubos de acero al carbon
Area del reactor de 100-400 ft? 110. 0.58
Area del reactor de 400-2000 ft? 31, 0.82
Tubos de cobre o laton estanado
Area del reactor de 100-400 ft? l40.8 0.58
Area del reactor de 400-2000 ft? 39.68 0.82
Tubos de acero inoxidable 304
Area del reactor de 100-400 ft? 209, 0.58
Area del reactor de 400-2000 ft? 58.9 0.82
Tubos de acero inoxidable 316
Area del reactor de 100-400 ft? 264. 0.58
Area del reactor de 400-2000 ft? 74.4 0.82
Tubos de Monel
Area del reactor de 100-400 ft? 3os. 0.58

Area del reactor de 400-2000 ft? 86.8 0.82
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Tabkla 27. VALORES DE LAS CONSTANTES Y EXPONENTES RECGMENDADOS
PARA LA ESTIMACION DE COSTC DE REACTORES DE TUBOS Y

CORAZA POR EL METODO DE FRANK Y WALIGURA.

(CONTINUACION)
K, E
Coraza de acero inoxidable 304
Tubos de acero inoxidable 304
area del reactor de 100-400 ft? 302.5 0.58
Area del reactor de 400-2000 ft? 85.25 0.82
Coraza de acero inoxidable 316
Tubos de acero inoxidable 316
Area del reactor de 100-300 ft? 385. D.58

Area del reactor de 400-2000 ft? 108.5 0.82
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Tabla 28. VALORES DE LAS CONSTANTES Y EXPONENTES RECCMENDADCS

PARA LA ESTIMACION DE COSTC DE REACTORES ESPECIALZIS.

X, K
Instalacidén vertical,
construceidn en multi-
-estratos o en espiral,
no incluye internos
Cahezal simple
Acero al carbon 0.920793 0.59066141 1.
Acero inoxidable 304 0.920793 0.59066141 2.3
Acero inoxidable 316 0.920793 0.59066141 2.6
Cabezal doble
Acero al carbodn 1.0964577 0.49377203 1.
Acero inoxidable 304 1.0964577 0.49377203 2.3

Acero inoxidable 31¢€ 1.0964577 0.49377203 2.6
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Las variables involucradas en las ecuaciones (181) a la
(189) se definen como:
C= Costo del equipo (1969), $ U.S.DLLS.
CAP= Capacidad del reactor, Gal.
F= Factor de correccion por el afic de evaluacidn.
ARo= Aho en el gue se realiza la evaluacidn.
BTU= Carga de calor, BlU/Hora.
Area= Area de transferencia de calor de los tubos, ft°

D= Diametro de los tubos, ft.

P= Presidn de op