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SIMBOLOS Y SU DENOMINACION

C . Metano

1
C2 Etano
Cy - Propano
ic, 'Isoputa;o
ncC, Butano Normal
ic5' ' ‘Isopentano
nCs -~ Pentano Nofmal
22DMB . - _: 2,2',A Dimefil Butano
2MP -2, Metil Pentano
‘3MP 3, Metil Pentano
 nCg | Hexano Normal
C; Heptano y mas pesados i

TANQUE FLASH

F Alimentacién en moles

v Vapores separados moles

L Liqﬁi&é Fondo moies
Xe Fraccidén mol en la alimentacidn -

Y Fraccidén mol del Vapof

X Fraccién mol del liéuido

K Constante de EquilibrioAf(TyP)

P .~ Presidn Parcial del componente de referencia a

La temperatura de destilacién 1}-:>s/pulg2

P Presidén total de destilacidn lbs/pulg2



R4A Relacion de Velocidad

Vload Velocidad del Vapor pies3/seg
D Didmetro del Tanque Flash .

Pieé3/seg de Vapores
Densidad de los vapores 1'bs/pie3

Densidad del ligquido lbs/pie3

AR

PMprom Peso molecular promedio de los vapores
HQap Altura del tanque'flésh en la parte de los vapores
VL Volumen del liquido pies3
Tr Tiempo de Residencia minufos-
hL Altura del tangue Flash parte liguida
COLUMNA DE RECTIFICACiON
B Flujo de Productos Pesados (Fondos); m&lés, peso o
~volumen por unidad de tiempo. -
D Flujo de Productos ligeros (Domo); moles, peso, ©
volumen por unidad de tieﬁpo. V
C Némero de componentes en el sistema
F Flujo de Alimentacién; moles, peso ‘o volumen por unidad
de tiempo.
i Suscrito referido al componehte i
K Y/X = Coeficiente de distribucién‘
L Flujo fase pesada (ligquida); moles, peso o volumen por

unidad de tiempo.

m Suscrito que denota el valor a condiciones minimas.



Uy

Suscrito que denota cualquier plato en la columna
Numero de platos de equilibrio en la columna
Nimero de platos minimos de Equilibrio. requeridos para

tener la separacidn especificada a Reflujo total.
Fraccién de alimentacién la cual es liquida a la pre--
sién y temperatura del plato

Suscrito referido al componente al cual las volatilida

dades relativas son referidas.

' Ly41/D= Relacién de Reflujo externo en la parte de - -

arriba de-la columna

LN+1/D= Reiaciég de Reflujo minimo en la parte dé arﬁi
ba de la columna A
Flujo de la Fase ligera (vaporesi: moles, peso, O volg
men por unidad de tiempo ‘ B
Concentracién en la fase pesada (Liquiéa)
Concentracién en la fase ligera (Vaporés)

Suscrito qué denota una concentracidén en la zona de com
posicién congéante en la seccidén de Rectificacién.
vblati;idad Relativa °Cirr = Ki/Kf V
Volatilidades Rélativas promedio para el componente --
cdnsideradé

Raiz comfin cuyo valor estéiegtre}las volatilidades prog
medio .de los componen;es clavés

Viscosidad promedio centipoiées.

Viscosidad del componente a la temperaturé promedio



X =Xa Fraccidn mol del Componente en la alimentacidn

W lbs de Vapor/hr
-a Seccidn de la torre en p:‘Les2
Ky Constante que dependé del espacio entre platos y de; -

tipo .de plato
Densidad del 1liquido lbs/pie>

Densidad del \iapor 1bs vpie3

o Do

Diémetro de la torre en pies -

EQUIPO AUXILIAR.

CONDENSADOR DE- VAPORES

1bs/}_1rrd,e vapores que entran al condensador

W
"QT .Calor total en el condensador 'Btuﬁmr
- Calor de 'condensacién Btu/hr
‘~QS- Calor dé subenfriamiento Btu/hr
AHC Entalpi:a- de condensacidn Btu/lb
vétp Em-:alp,".i-.'a de va,porizaci_én Btu/1b
H Entalbia del 1iquido Btu/lb
AH Entalpia de subenfriamiento Btu/1b
V 1bs/hr‘de agua de enfriamiento
Cp calor especifico del agua Btu/lb°F
At Diferercia media de temperaturas dc-;l agha °F
Aten " Diferencia media logaritmica en la regién de condenéa—
cidn- °F ‘ -
At Diferencia media logaritmica en la regidén de subenfria

miento.



DI=ID

oD

hio -

Diferencia media logaritmica de temperatura °F

Area total deé transmisidn de calor pies2
Coeficiente global de transmisidén de calor Btu/hr-pie®F

Area de un tubo pies2 =1 ph

-Longitud de los tubos pies

Nimero de tubos
Area de flujo por tubo pulg2 =To?/4

Area total de flujo de los tubos pies?

Masa velocidad lbs/hr pie2

del fluido por denfrorde los
tubos -
Velocidad del agua a través de los tubos pies/seg
Didmetro interior de los tubos pulg..

Difmetro exterior de los tubos puig.

Coeficientes de transferencia de calor para el flujo -
interior Btu/(hr) (pie?) (°F)

valor de hi cuando se refiere al difmetro exterior - -
Btu/ (hr) (pie?) (°F)

Caida de preéién por dentro de los tubos lbs/pulg2
Factor de friccidn £ (Re) V

NGmero de pasos

Gravedad especifica del fluido por dentro de ios tubos

Relacidén de viscosidades

Viscosidad del fluido por dentro de los tubos ——lET—
. hr-pie
Pérdida de presidn por retorno lbs/pul;;'2 ’

Coeficiente total de transferencia de calor de diseﬁo;



Btu/ (hr) (°F)

Area total de transmisién de disefio pies2

Carga de condensado para tubos horizontales 1b/(hr) --
(pie)

Coeficiente ae transferencia de calor péra e} flujo eg‘
terior»Btu/(hr)(Piezl(°F)

?emperatura promedio del vapor condensante °F
Temperatura de la pared del tubo oF

Temperatura promedio del fluido frio °F

Temperatura de la pelicuia‘°F

Conductividad térmica de los vapores a la temperatura
de 1la pelicula Btu/hr éiéz (°F/pie)

GraQedad especifica de los vapores a la temperatura de
la pelicula.

Viscosidad de los Vapores a la temperaturé de la peli-
cula centipéises

Coeficiente tétalrlimpio,de condensacién Btu/ (hr) (°F)
Superficie total 'limpia de transferencia pieé2
Flujo-delcalor para'la condensacién'Btu/hrv
Coeficiente total limpio deAsubenfriémiento Btu/ (hr)(°F)
Flujo Ge calor para el subenfriamiento Btu/hr
Coeficiente total limpio de transferencia Btu/hr°r

Factor de obstruccién Btu/hr pie2°F
HERVIDOR

Calor que entra con la alimentacidén Btu/hr



th Calo; dado en el»hervidof
Q. Calor quiﬁado en el condensador.
Q, Calor que sale con el residuo
Q3 . Calor gue sale con el destilado
A Area Qe caiefacgién en el hervidor pies2
Qh/A Relécién del calor dado en el hervidor al area de ca;g.

_faceidén Btu/hr pie2

W, Consumo del vapor lbs/hr
A; Calor latente del vapor £ (P 4 t) Btu/1lb
BOMBAS
Leq Longitud total equivalente de tuberia pies

Densidad del fluido por bombear lbs/p;ies3

PN

Viscosidad del fluido por bombear — 1PS _

pie-seg
G Gasto por bombear piesd/seg.
S Seccién de la tuberia pies2
v Velocidad del fluido piesy/seg,
£ Factor de friccién f£(Re)
F pPérdidas por friccidn en la tuberia
D Didmetro interior de la tuberia en pies
w Potencia de la bomba H.P.
X Energia potencial pies
v2/2g Enexgia Ginética pies. .

P Presién la cual hay que vencer pies
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CAPITULO 1
INTRODUCCIONR,

Actualmante 165 compuestés aromfticos que as producen en la Refi
nerfa " 1&zaro Cirdenms “ de Minatitlén, Ver,; se elaboran en la planta
reformadora de naftas ligeras que tiene una capacided de diseﬁo- de =
22,000 B/D, contando con una oarga de alimentacién de 22,116 B/D de los
cuales 10,500 ZB/D provienen de la torre prebenceno contando con un 5% =
de compuestos no reformables, y los otros 11,616 B/D proviensn de la ——
fraccionadora 48 nafta que no contiene compuestos no reformeblese Bl ==
reactor produce una ocorriente con un 45% de conpuestos arométicos que -
represenian una cantidad de 95952 B/D de a.ron;éticoé y el resto de gaso-

lina de alio octano no reformablee

Se tiene el proysoto de aumentar la carga de la reformadora de -
naftas ligeras incremern‘te.ndo la corriente gque viene de la fraccionsdora,
eliminando los ligeros que copstituyen el 25n3% de la gasolina primariac
Para este £in, se pfstende instalar un taunque flash para la sliuginaoi6n
de 01/02 y una fraccionadora para eliminar el resto de los compuestos 13
geros que constituyen ese 25.3% antes mencionado, Beta tentativa no pre-

tende ser la finica posible sino una de las tantas que se pueden abordar.

Es pertinente sefimler, que los cflculos se harén con base en uni-
dades inglesas debido s que la informacidn obtenida de los manuales de -
la planta, el ignal gue las correlaciones para el cfloulo 8el equipoy =
estin dados en dichas unidades, gus dicho sea de paso, no representan =
ningfin probleme en razén de gue los resuliaios pueden ser facilments tra

ducibles al sistema mStricec decimele
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CAPITULO 2

OBJBTIVOS

‘Aumentar la carga a la reformadora de naffias

ligsrar para incrementar la produccifn de ==

- oompusstos arom&ticose

Aprovecher ‘me jor el equipo disponible en cuay
to afcap,aoitadps.

Hejorar la oarga para la planta hidrodesulfu=
radora e gasolina primaria.

Aumentar las ganancias al producir mayor can-
tidad de aromdticos.
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CAPITULO 3

GENERALIDADES

Actualmente Ianasolina primarié!va como carga a iﬁiglante hidro~
desulfuradora de gasoliné}con el fin de[gliminarle el azufré}de al—‘b
gunos compuestos como los [mercaptanos y sulfuros, que desactivan el
catalizador de platino que sg,encuentta en el reactor de la planta
reformadora de nafta ligé;;,,cuyas restricciones son de 0.5ppm maxi-
me de compuestos de azufge, traba jando normalmente entre 0.10 y'0.20
ppm. Posteriormente la gasolina primaria y el HZS formado en la hi-
drodesulfufadota va como carga a un separadér_donde es eliminado el
H,8 y el H, que no reacciond.

Continua después a la torre estabilizadora donde-sqn,éliminados
compuestos ligeros de Ci a 3MP que obstruyen la actividad déi cata~
lizador de las reformadoras. Pasa después a una fraccionadora donﬁe_
son separadoé los componeﬁte; de la gasolina primarlar' en naftag
ligeras y naftas pesadas pasaﬁde laé-primeras a la plaqtavreformaf
dora de naftas 1igergs‘pafa producir aromdticos, y los segundos a
la reformadora de naftas pesadas donde se obtienen gasolinas de al-
to octano. -

Después de la reformadora de naftas ligeras ﬁale una corriente
con atométi;os, gasolina y algo de ligeros que séfproducen en la re~
formacidém, que pasa a un separador pard eliminarle el H, formado y
el que se inyecta a la carga de la reformadora. Por el fondb dei

separador sale una corriente de aromiticos con gasolina, misma que
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_pasa a una fraccionadora en la cual se acaba de eliminar el H2 vy
los ligeros formados. Del fondo de esta torre sale una corriente
Vcbn aromaticos 7 gasolina de alto octano upicamente, la cual es
enviadé aila planta UDEX para la separacion con solventes de la ga-
solina y la obtencidm de 1los aroﬁéticos ya libres de esta.

La gasolinauprimaria que se ;arga a la hidrodesulfuradora, tiene-

1a siguiente composicion:

METANO C 0.3

1
ETANO c, 0.2
PROPANO c, : 1.5
ISOBUTANO iCy - 1.2
N. BUTANO ' nc, 4.3
ISOPENTANO iCs : 4.0
N. PENTANO - nCg 6.4
22DIMETILBUTANO 22DMB 0.2
2 METIL PENTANO 2MP o 5.0
3 METIL PENTANO. 3MP ' 2.2
N HEXANO . nC 3.4
HEPTANOS Y MAS PESADOS Cj , 71.3
100.0

Se pretende eliminar desde el metano hasg¢a el 3IMP para aumentar

LY " .
la carga util a dicho reactor y en consecuencia que llegue mejor
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carga a la reformadora y se puedan producir mayor cantidad de aroma-

ticos,



T "o1d

2200004°

23
25|

T-211

4021B/D

180958/D
55%Aromaticos

3680000M HZ‘

22116B/D

100000M°
e
H,S

3%

V-1801

5000B/D

76418/D

)
H ~S,}12,Ligeros

NR

&
| 40ppm(8)
22000B/D 220008/D 193598/D
1100008° H, 1000083 H,
it
7743B/D
3
132696M
22116B/D 22116B/D 105008/
5%NR

45% Aromiticos



; T-211
T-100
T-150
v-1361
V-1802
V-1803
V-1805
v-1901

. ¥-1902

V-1903.

Tanque de ailmacenamiento de gasolina primaria
Tanéue flash

Torre fraccionadora de ligeros
Hidré&esulfuradora de Gasolina Primaria

Separador de hidrdgeno y ac. sulfﬁ{g;ico.

Torre fraccionadora de ligeros

Torre fraccionadora de naftas

Reformadora de naftas ligeras

‘Torre separadora de hidrégeno

Torre fraccionadora de ligeros
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MODIFICACIONES PROPUESTAS AL PROCESO
* ACTUAL '

En el proceso actual la gasolina primaria lleva un 25.3% de -
compuestos no reformablés lo cual es ?pnveniente eliminar para mejorar
todo el proceso, y asi, obtener un mayor rendimiento en las instala—-
ciones, al mismo tiempo ‘se obtiene una mayor produccién de qompuestos
Aromidticos: y de gasolina de alto Octano en las planfas reformadoras -
de nafta ligera y nafta pesada respectivamente.

éara lograr lo antes citada se propone modificaf el proceso ac
tual de la siguiente manera (Diagrama 3-y-4) A

1.- calcular una éolumna de rectificacidn la cual nos elimine
a los componentes no reformables o no deséables por el Domo, y que, -~
debido a las necesidades actuales teﬁga como especificacidn un méximo
de 3% de Hexano normal{ en los productos del Domo. Esta columna_se-;—
propone colocarla entre el tanque de almacenamiento de la gasolina 41
primaria y el reactdr-de la,planta,hidrodesuifurizaddra de gasolina -
con el fin de aprovecﬁar al mi3ximo las instalaciones. i :

2.~ Célculo d; un tangue Fiash para la.separacidn de los com--
buestos mas ligerqs con el fin de disminuir el niimero de platos en la
columna de rectificacién y con el fin también de trabajar la columna
a una gresién menor. Este tanque Flash se colocara entre el tanquerdg
_almacenamiento de gasolina y la co;ﬁmna de rectifiqacién.

3.- Célculo del equipo auxiliar necesario que seré:

CONDENSADOR DE LOS VAPORES DE DOMO
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HERVIDOR DEia LIQUIDO DE ‘FONDOS

BOMBA DE REFLUJO A LA TORRE

BODlBA DE CARGA A LA TORR'E

BOMBA DE CARGA A LA PLANTA HIDRO]SESULFURIZAD.ORA DE ‘GASOLINA

BOMBA DE CARGA AL TANQUE FLASH



29802B/D

T "9Id

2285B/D 55678/D

Cl/ CB

Cy/ 3 MP

220000M° H

8 s
- (= 2N
! @
= N
-
275678/D D 22000B/D 220008
1.3% No Ref. 1100004 H,, 100004° H,
oot
47288/D 4212000M° H,
€7/ ¢

V-1903

212758/D 26003B/D
55% Aromaticos .

61

| 258;3937ﬂ

105008/D

260038/D 26003B/D
45% Aromdticos

5% No Ref



VAPORES

NOMENCLATURA
T=211 TANQUE DE ALMACENAMIENTO DE GAEOLTINA
-100 TANQUE FLASH DE SEPARACION
7-150 | COLUMNA FRACCIONADORA
C-] CONDENSADOR DE VAPORES
C-2 CALENTADOR DE FONDOGS
A-1 ACUMULADOR DE DESTILADO
B-1 .BOMBA_Df CARGA A T-100
B-2 . BOMBA DE CARGA A T=150
B-3 BOMBA_DE _REFLUJO A T-150

=4

ROMBA_DE CARGA AL R-l

FIG, 3

T 150

A-l
ND :
,_a@@-—-oﬁcrunmel.ss
8-3

W - 180!

CARGA A LA

COLUMNA DE FRACCIOH

NACION.

61
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- CAPITULO III

CALCULO DEL EQUIPO NECESARIO
PARA LAS CONDICIONES PROPUESTAS

a) .- Céleculo del tangue flash
b) .- Cilculo de la Columna de Rectificacién

c).-icélculo del Equipo Auxiliar:
Condensador, Rebpiler y Bombas
a) .- DESTILACION EN EQUILIBRIO (FLASH)
Aqui en este tipo de destilacidn el vapor y el 1iquido>se man-
tienen en intimo cdntacto, de tal manera gue el vapor fdrmado esté en
equilibrio con el liguido residual. En estas condiciones, por un ba--

4)

lance de materia referido al componente mas voldtil se tiene:

I IR T ¢

La relacién de equilibrio puede expresarse asi:
Y =
X
En donde K puede tener un valqr determinado experimentalmente,
o un valor calculado para la temperatura y Presidn partiqulares a que
el liquid6 v ei vapor se se?aran. Para ei caso de disoiuciénes idea--
les a moderadas'presionés, cuando x é Yy se éxpresan en fracciones mo-.

lares y L,V y F, son moles:

YP = xp

Y _R

b4 P
Donde:

Presidén total de destilacidn

-]
]

p = Presidn parcial del componente de referenc1a a la tem
peratura de destilacidn.
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sustituyendo x por y/K y despejando y
= pA
Fxg=vy + L L
FxgK= VYK + yL

Fx K= vy (VK+L)

£
_Fxg K Fxg _F Kxg
T VK+L V+L/K V \K+L/WV
F T Kxf 2)
1 =EY _Kx£ PR
Y= V & K+ L/V )

analogamente, se tiene para x

C 1 EY e eeaes (3).
x=1 'VZKﬁ»L/v :

Estas ecuaciones se résuelven por tanteo, suponiendo un valor
‘para el éociente entre él vapor y. la aliﬁentacién, V/f, los valores —‘
supuesto y calculadoAde V/F, han de ser bastantes pféximos.'Conviéne
tener en cuenta que si los valores sﬁpuésto y-caiéulado V/F‘éon tan -
distintos que sea necesario otro tantéo,1el 2° suéuésto debe‘servtal
que entrevel y el primer supuesto ée encuentre el Qéiér céiculado’ah;
teriéf,.Para hallarAcon'facilidad los distintos supuestoé, dando bue-
nos resultados representar gréficamente‘1as'diferencias'entrg los—ﬁa—

lores.calculados y supuestos en funcidén de estos.dltimos.

Por otra parte antes de inciar el cdlculo de una destilacién -

FLASH, conviene haber determinado ya el punto de rocio y el de Ebulli
cidn para estar seguros de que la temperatura y presién se encuentran

en la zona bifisica. : -
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CALCULO DEL PUNTO DE BURBUJA DE IA A
ALIMENTACION A LA PRESION DE

29.4 1bs/1p2 ¥ =KX JKX = 1

K - K

COMPONENTE ___ XF- 90°F .KXF__70°F ___KXF
c;  0.003 180.0 0.540 160" 0,480
c, - 0.002 -32.0 0.064 120 0.040
c, 0.015 9.8  0.147 7.8 0.117
ic, 0.012 4.0 0.088 3.0 0.036
NCa ~ 0.043 3.0 0.129 2.1 0.090
ics 0.040 1.1 0.044 0.78 0.031
NCg -0.064  0.86 0.055 . 0.58  0.037
22pMB 0.002 . 0.39 0.001 0.29 0.001
2MP 0.050 0.34 0.017 0.24 0.012
aMp 0.022 0.31 0.007  0.20 0.004
-ﬁtéf . 0.024 ° 0.28 0.010 0.17 ~ 0.006
Cot - 0:713 - 0.03 0.021 0.0163 = 0,012
1,083 ' 0.866

Interpolando se tiene. una Tpyppuga = 84°F
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'CALCULO DE IA TEMPERATURA DE ROCIO DE IA A

ALIMENTACION

X=¥/ T¥g =1

COMPONENTE rxﬁ 20§°F>‘ Xy , 2§§°F XF/K_
¢, 0.003 300.0 0.000010 370 0.000008
c, ‘0.002 6.0 0.000029 96 0.000021
cy 0.015  26.0 0.000577. 37 0.000405
iCy 0.012  13.0 0.000923 = 20 0.001000
nc, 0.043 10.5 0.004095 16 0.003000
icg 0.040 5.4 0.007407 8:6 0.005000
nCy 0.064 44" 0.014545 7.5 0.009000
22DMB 0.002 3.10 0.000645 4.8 0.000417
2MP 0.050 2.60 0.019231 4.3 70:012006
3Mp " 0.022 2.20 0.010000 3.9 0.006000
ncg 0.034 1.90 0.017895 3.6 ‘0.009000
c.+ 0.713 0.40. 1.78250 0.9 0.792000
0.837851

1:857857

Interpolando se tiene una TRocio = 242°F
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CAICULO DEL TANQUE FIASH

K ‘ Y/p=0.07 U = 0.075!
-
29.4 /3,2 L L}. = 1 =2
COMPONENTE  XF 160°F RXF o *K g+E g+vE Liy. ¢
cq 0.003 260 0.780 273.286 0.002854 272.333 0.002864
cy 0.002 54 '0.108  67.286 0.001605 66.333 0.001628
¢y 0.015 19 0.285 32.286 0.008827 31.333 0.009096
ic, 0.012 9 0.108 22.286 0.004846 21.333 0.005063
nCq 0.043 7.2  0.310 20.486 0.015132 19.533 0.015871
icyg 0.040 3.3 0.132 16.586 0.007959 15.633 0.008444
nCy 0.064 . 2.7 0.173 15.986 0.010822 15.033 0.011508
22DMB 0.002 "1.95  0.004 15.236 0.000263 14.283 0.000280
2MP 0.050 1.58 0.079. 14.866 0.005314 13.913 0.005678
3mMp 0.022 1.28 0.028 14.566 0.001922 13.613 0.002057
ncg . 0.034 1.05 0.036 14.336 0.002511- 13.382 0.002690
cqt 0.18 0.18 - 0.128 13.466 0.009505 12.513 0.010229
0.071560 0.075408
V/F = 0.07 Desviaci6én ©.0R155 C.000408
F = 100 moles
v =7
1. = F~V=93
L. 13.286
V .
VF = sugs
F = 100
v = 7.5 .
L = FSV = 92.5
L
L= 12.333
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CONTINUA

CALCULO TANQUE FLASH

1.000

P = 29.4 1bs/py142
F = 100.0 moles
v = 7.5 | ’
L = 92.5
VCOmposicionA Composicién XF
del Ty = %ZKT{F; =1 del Ix = % Z_K:’_ oyl 1
Vapor Liguido
, C_GMPONEI\I_TE Y X
c; 0.038 -
cy 0.022 -
Cy 0.121 0.006
ic, 0.068 0.008
nc, 0.210 0.029
icg 0.113 _0.034
ﬁcs 0.151 0.057
22DMB. 0.004 0.002
2Mp 0.075 o.oée
5MP 0.027 0.022
nc, 0.036 0.034
co+ 0.135 0.760
1.000
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CALCULO DE IAS DIMENSIONES DEL TANQUE FLASH

El calculo .se hard de acuerdo con ecuaciones y consideraciones

(i1}

propuestas por Adolph D. Scheiman'

VoAb
= 70.178 D2
fa 0.178 D
en donde: -
V1.0aD = Velocidad del vapor pies3/§eg.
Rq = Relacién de velocidad
D = Diametro del tanque Flah.
Vioap = v
en donde:
v = pies3/Seg. de vapores
/z = Densidad de los vapores lbs/pie3
Af = Densidad del liquido lbs/pie3
ﬁ - -lbs de vapores _722629.144 _ 0.31 o503
pie~ de vapores 73600
PMprom. Vapores = 66.40
. » ; ; 3 14.7 {460 + 160)
34 _ 22629,144 Jpgmol _ £t , ,
ples de Vapores 66.40 hr  *3°7 1gmol * 29.4 * 492
sag3
- pies
73600 The
f', 0.7 | % 2-21bs 28,372 _ 43,7  jponies3
L e K/9 pies3 /p
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V= 300 —BieSE. . [ _ _20.4 _pies3
R 3600 seg seg.
Qe . ca o . . ,
recomienda una relacién de vélocidad de--

EL autor

0.5 para tanques flash gque no usen mallas. Entonces se tiene: -

- VLOAI -= 20.4 | 0.31 _  _ 20.4 % 0.08453 = 1.72 pies3/seg.
43'7 ¥0-3l’
D = "1.72 _ 4.4 Dpies _ili457m)
: 0.5x%x0.178 - :

con este'valoi: de 4.4} pies se va a‘la figﬁra (5) _la' cual rela-
ciona el didmetro del tanque flash con la altura del tanque de la par-

te de los vapores. Mediantes esa figura (5) se obtiene lo siguiente:
Hvap = 3.2 pies-

Para calcular la alturm del tangue en la seccidén de la parte --
liquida es necesario suponer-un tiempo de residencia del liquido, para
esto é]_:; autor recomienda un tiempo de residencia entre 2 y 5 minutos.

Para este caso se supondrd un TR = 4 min. entonces se tiene:

V. = 0.785 D2 hy

en donde:

Vi, = Volumen del liqﬁiao pies3

=2
]

Altura del recipiente pafte ligquida pies

o
1

' Diametro del tanque flash pieé

. v_r--.— - ., . . 3 i . -
v = 279002.776 M¥S_ 5 _Lpied . ¥r4 mn. . 42597 pioq3
. , T ME 743,68 WS 60 min. -
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v 425,97 . B WA
. - ER m— = e vl « ples
'h_I- "0.785 D4 . 0.785 (4.37)2 d

Entonces ¥a altura total del tangne flash ser4:

H,+ hy + 1 =35 lies': 10.87 ,

Se suma 1 pie mds, debido a que se recomienda que del punto dop
de-se introduce la alimentacién a la parte mas alta del ligquido que es
ta en el tanque flash, haya 1 pie mas de altura con el fin de tratar -

de evitar arrastrar los vapores por el fondo del tangque flash. Fig. —-=

dYida de présién serd. de 20.6 1'bs/pulg2 debido a gue la ==

2

alimentacién viene a 50 lbs/pulg® ¥ el tangque flash se calculé a 29.4~

1bs/pulg2.
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VAPORES

¢

3.2 ft

ALIMENTACION» E_ ]

3
13

Iy

28.4
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FIGURA # 6



31

() CALCULO '‘DE LA COLUMNA

DE RECTIFICACION (pic,) ¥ EQUIPO

AUXILIAR (C)
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REFIUJO MINIMO Y PIATOS MINIMOS TEORICOS DE ACUERDO A IAS
ECUACIONES PROPUESTAS POR FENSKE, UNDERWOOD Y GILLILAND.

REFLUJO TOTAL - ECUACION DE FENSKE

) -
Fenske parte de que a reflujo total las corrientes de vapo--

res y liquido que pasan a través de dos platos cualquiera son iden-
ticas en cantidad y composicién. Partiendo de 1o antes dicho Fenske
mue;tra una eéuacibn la cual relaciona la separacibn obtenida entre
dos componentes a reflujo total'é éi'ﬁaméfé de piatos de Equilibrio,.
La derivacibn de la ecuacibn de Fenske depende de la definicién de-
la volatilidad relativa of y dezlaigualdad dé composiciéﬁ entre cua-

lesquiera de las dos corrientes pasantes. Y nos muestra una ecua-= -

cidén que es la siguiente:

N
en D - o Moles de r en D (1) -

Moles de
en B a .Moles de r en' B

Moles de

[ [N

Puede servéxpresada también de 1la siguiente manera:

R Mm Dxry B : (2)
FX DXI BXIé
, .13 |
= . ~Y (3)
a- (“' oo pizratt Fowsa)

REFLUJO MINIMO.- ECUACIONES DE UNDERWOOD:

2)
Las ecuaciones de Underwood nos muestran un.métédo convenien

te y répido para estimar el Reflujo minimo correspondiente para ——F

cualquiér separacidn especificada de dos Componentes llamados usual
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- mente Claves en una alimentacidén de multicomponentes. En digho mé-
todo se supone un reflujo molar y volatilidades relativas coﬁsﬁans
tes, ademis se establece tambiém de que en una columna de multicum-ﬂ
ponentes se supondrd que a reflujo minimo existird una zona de cnm--
poeicidn constante. Tomando en cuenta lo anterior se manejan las

siguientes scuaciones: € ixif '
) =‘1-q (4)

€ es un artificio matemitico que se usa y due se define como
rafiz comin cuyo valor ;staré ent;e las volatilidades de los com-
ponentes clave ligero y clave pesadq; q es la fraceidn de la'éli-
mentacidn la cual es 1lfquida a la presidn y temperatura del plato
de alimentacidn, teniendose los siguientas casos:
Alimentacidn tiquido Subenfriado: q 3 1.0
Rlimentgcidn Lfwuido Saturado q = 1.0
,Alimgntacidn Parcialmente Vapor 1.0pg» 6.0
Alimentacidn Vapor Saturado qg=0
Alimeniacién Vapor Sobre:aiantddn qc0
V. la siguiente ecuacidn: c_. _
Z:(Z..i_(.x_:ﬂ);m_ = Rm + 1 (5)
=1 -
De acuendo con las caracterf{sticas de la alimentacidn se obten-
dra un ﬁiebto valor de O mediante 15 ecuacidn (4) ése valor O se

aplica en la ecuacidén (5) para obtener el reflujo minimo de acuerdo

con lacs condiciones especificadas de los compuastes claves.
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CORRELACION DE GILLILAND

" .Conociendo Nﬁ y Rm se tienen las condicioﬁes que limitan una
célumna de desti;acién pero para#prépésitos précticos es poco préc¥>
tico a menos que esﬁas cantidadeg,puedan ser relacionadas al Ndmero
de platos tec’)r:i:co_s '_NgReflujo ReaiRI Gilliland(%resenta una correla
ciéﬁ la cual relaciona Nm y‘Rm al Niimero dg-platos teér;cos actua-~
les y la Relacién de Reflujo Real;necesa{?é-para obtener la separa-
cidn deseada. La correlaecién se muést?a en la fig. (7.0) donde eg——:
tdn graficados:

(N-Nim) / (N+1) vs. (R-Rm)/(R+1)
Valores Econémicos de disefio de R usualmente estén en un ran

go de 1.2 a 1.5 veces el Reflujo minimo.

CALCUDO DEL REFLUJO MINIMO POR EL
METODO DE (FENSKE, UNDERWOOD, GILLILAND)

1.- Suponer cualquier separacién deseada de los componentes-—
claves. En este problema la restriccidn es, que debido a las necesi

dades actuales solo el 3% de Nc6 se destile con los productos del -

Domo .

NC6 = 20.6x0.03 = 0.618
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COMPONENTE A D E

c; 0.6 ~ 0.600
ic, 0.8 0.800
nc, 2.9 2.900
icg 3.4 3.400
nc, 5.7 5.700
22DMB 0.2 0.200
2MP ) 4.8 ~4.800

3, 2.2 1.582 0.618

nCyq 3.4 0.618 2.782

c7+' 76.0 76.000
100.0 20.600 79.400

2.- célculo de la presidn de trabajo de la columna. Se consi
dera unrcondensador total, y los vapores que entre en &I, a una - -
temperatura saldrén de ¢l a esa misma_temperatura, perdiendo solo -
el calor latente,de estevmodo ia composicidn del vapor'séré igual -
a la del liquido. Aplicando la ley de Raoult.se tiene.

. . P.Y . '
Xpv = Pt YV . - ox= .t entonces se supondri una- Py y cuandon=l -

Pv
se tendri la Pt de la torre., La temperatura del Domo de la torre =--
serd de 150°F = 65,5°C

B =30 1bs/in?
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pt};3olbs/in2
X

P

COMPONENTE D xd 150°F ¥/py
cy 0.600 0.029 350.0 0.000083  0.002490
ic, 0.800 ©0.039 190.0 0.000205 0.006150
nc, 2.900 0.141 115.0 0.001226 0.036780
ic, 3.400 0.165 47.0 0.003511 0.105330
nc, 5.700 0.277 38.0 0.007289 0.218670
22DMB 0.200 0.01l0 21.8,0.Q90459 0.013770
2MP 4.800 0.233 17.2 0.013547  0.406410
3mMp 1.582 0.077 15.3 0.005033  0.150990
nc, 0.618 0.030 14.0 0.002143 0.064290
_20.600 1.0048

Se supondri una
caida de presidn en
el condensador de.—
2 1b/in% y de. - -
5 1b/in? a lo largo

delécoluﬁna.

poMo T
FONDO=32+5=37

P = 30+2=32

P
T MEDIA=37+32=34.5

2

P, = 35 lbs/in®’
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CALCULO DEL PUNTO DE BURBUJA DE- LA ALIMENTACION

P_ = 35 lbs/pulg?

T
220°F 223°F
COMPONENTE _Xa Pv__Pvka __ Pv___ PvXa
c, 0.006 700  4.200 712 4.272
ic, 0.008 325 2.600 330 2.640
nc,. - 0.029 255  7.395 25.8 7.482
icg 0.034 119  4.046 120 4.080  Typous - pp3ep
n ¢, 0.057 96  5.472 100 5.700
22DMB 0.002  62.5 0.125 67 0.1340
2mMP 0.048  49.0 2.352 51 2.4480
3mMP 0.022  45.5 1.001 47 1.0340
nCg 0.034,  40.5 1.377 42 1.4280
Co+ . 0.760 7.5 _5.700 _7.90 6.000
1.000 34.268 35,218
CALCULO DEL PUNTO DE ROCIO DEL
DESTILADO.
T, P

COMPONENTE Xg 160°F K=PV/PT Xd/K l6lec K=PV/PT X4/K .

c, 0.029 380 10.86 = 0.002670 390 11.14  0.002603
ic, . 0.039 162 4.63 .0.008423 165 4.71  0.008280
nc, 0.141 120 3.43 0.041108 125  3.57  0.039496
Lc, 0.165 52 1.49 0.110738 54  1.54  0.107143
n c, 0.277 42 . 1.20 0.230833 42  1.20  0.230833

22DMB 0.010 28 0.80 0.Ql2500 28.5 0.81 0.012346
2P 0.233  20.0 0.57 ©0.408772 21.0 0.60  0.388333
3mMP 0.077 18.5 0.53 0.145283 19.0- 0.543 0.141805
nCg . 0.030 15.7  0.45 0.066667 16.0 0.457 0.065646

1.026994 T 0.996485

TrocLo = 161°F
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CALCULC DEL PUNTO DE BURBUJA DEL.RESIDUO

34 N T '
COMPONENTE B Xb  310°F K=Pv/Pq KXy, | 312°F K=Pv/Pp KXp
3MP . 0.618 0.008 132 3.77 0.030 138 3.94 0.032
nc, 2.782 0.035 120 3.43 0.120 .122 3.49 0.122 Tyupnuos =
c,+ 76.000 0.957 30 0857 0.820 31 0.886 0.84B _ 312°F
79.400 1.000 0.970 1.002
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CALCULO DE LA VOLATILIDAD RELATIVA PROMEDIO

Ca,

COMPONENTE DE REFERENCIA n’Cs

p,=35 1 1610r p,=35 15 22307 | p =35 1bS _ 31a0p
. 1ln in T 1ln d
- O
COMPONENTE  Pv - &= -E¥_ pv of=-E¥ Pr o= 2L
pvy Pvp Pvyp
C3 890 24.371 715 17.02 1430 11.721 17.70
ic4 165 10.311 330 7.857 725 5.943 8.04
nc4 125 7.811 260 6.190 575 4,713 6.24
icg 54 3.375 120 2.857 290 2.377 | 2.87
nc5 42 2.625 100 2.381 260 2.131 2.38
22DMB 28.5 1.781 67 1.595 180 1.475 1.62
2MP 21 1.311 51 1,214 148 1.213 1.25
3Mp 12 1.187 47. 1.119 138 1,131 1.15
nC6 16.0 . 1.00 42 1.000 122. 1.000 1.00
C7+ 235 0.146 7.90 0.188 3L 0.254 0.20
donde:
Pv = Presidn de vapor del componente.
Pv,= Presién de vapor del componente de referencia. -

R
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CALCULO DEL No. DE PLATOS MINIMOS

Nm A REFLUJO TOTAL DE ACUERDO A LA ECUACION DE FENSKE.

Moles de i en D  _ o '™ moles de _r en D A...(i)

Moles de i en B moles de r en B

Donde:

i = Componente clave ligero

r = Componente clave pesado

Nm = No. de Platos Minimos a reflujo total
d&; = Promedio de las volatilidades relativas del componente clave
. ligero.

Datos:

o a=1.15

" Moles de i en D = 1.582

Moles de i en B = 0.618

Moles de r en D = 0.618

Moles de r en B =

2.782 Sustituyendo en (1)_

. Nm -
1.582 1.15 0.618

0.618 2.782 |

115 _ _1.582 x 5-782 = 4.401 = 11.52
(0.618) 0.382

Nm log 1.15 = log 11.52

Nm x 0.0610 = 1.062

Nm = 1.062 _ 17.4
0.061
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Mediante la siguiente ecuacién se calcularid la separacidn

de los componentes relacionados al nimero. de platos Minimos.

e ATRL O

FXo-DXqf & . BXrB
m s o
(BE)- o
F -DXqglx : . )
‘ pxiq = -Q:2221%0- ey
1+0.2221da.
coMPONENTE _Ka oot * a22oata " mxp DXa BXp X4 Xb
¢y 17.7  52.4x1017 I11.63 x 1017 0.6 0.6 0.030
ic, g.04 24.2x10%4 5.37 x 100 0.8° 0.8 0.040
nc, 6.24 32.93x10%%  7.31 x 10*%2 2.9 2.9 © 0.143
icg 2.87  60.73x10°  13.50 x 10° 3.4 3.4 0.168 .
ncg 3.38  325.19xl10° 5.59 x 10° 5.7 5.7 0.282
22 DMB 1.62 3650 810.665 ’ 0.2 0.2 0.010
2MP 1.25 44.5 9.883 4.8 4.4 0.400 0.218 0.005
Imp 1.15 11.4 ° 2.5319 2.2 1.577 0.623 0.078 0.008
nc, 1.00  1.000 0.2221 3.4 0.618 2.782 0.031 0.035
. Cpt 0.20 3.27x1077  o.73x10™3 76,0 _  76.000. 0.952

100.0 20.195 79.805 1.000 1.000

Estos serén lasg nuevas Composiciones del bDomo y Fondo de la Torre.
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1.055=0 1.0557 = © 1.0556 = 8
¥ . 2% X
coMPON, ol-© &K =8 -9 o -0 [ - )
cy 16.645 0.006380 16.6443 0.006381 16.6444 0.006381
ic4 6.985 0.009208 = 6.9843 50‘.009209 6.9844 0.009209
nc, 5.185 6.034901 5.1843 0.034905 5.1844 0.034905°
icg 1.325 -0.102385 = 1.3243 0.102439 1.3244 0.102431 e = 1.0556
nC5‘  1.325 0.102385  1.3243 0.102439 1.3244 o.162431
22DMB ° 0.565 0.005735 0.5643 0.005742 _0.5644 0.005741
2MP 0.195 0.307692. oO. 1943 0.308801 o-1§44 o. 308642
3MP 0.095 0.266316 0.0943 0.268293 0.0944 0.268008
nC, 0.055 =0.618182 0.0557 -0.610413 0.0556 -;0;611511
oc+ 0.855 -0.177778 0.8557 =0.177632 0.8556 -0.177653

-0.009580 +0.001509 +0:000068 = O
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| CALCULADO © SE CALCULA EL REFLUJO MINIMO L/D = Rm

-0

: - o xd

COMPONENTE Xda ac o Xd oL~ 0 ol -©
Ty ©0.030  17.7  0.531  16.6444  0.031903
ic, © 0.040 .0.04 0.322 6.9844  0.046103
nc, - 0.143 6.24 0.892 5.1844 0.172055
icg 0.168 " 2.87 0.482 1.8144  0.265653
nCq 0.282 . 2.38  0.671 1.3244  0.506645
22DMB 0.010 1.62  0.016 0.5644  0.028349
2MP 0.2180 1.25 0.273 0.1944  1.404321
3Mp ’ 0.078 1.15 0.090  0.0944  0.953390
nc, 0.031 . 1.00 0.031  0.0556  0.557554

2.850865 = Rm + 1

Rm = 2.850865- 1 = —1:830863

Rm = 1.851 =

Uil [yl

Segfin estos autores (Fenske, Underwood y Gilliland), el reflujo
real varia de 1.2 a 1.5 veces el minimo. De acuerdo a esto tomare -

1.4 veces el Rm como el real.

R = 1.4 Rm= 1.4 x 1.851 = —2:591
Real ] .
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Mediante un balance en el condensador se tiene:
V=L+D

L _2.591 .. L

20.195 x 2.591

D x 2.591 .". L

D
. = 52.325

Vv = 52.325 + 20.195 = 72.52
R-RM _ 2.591 -1.851 0.74 0.206
R+ 1 3.591 3.591 .
De la gr&fica se tiene: (7)

N - Nm . 4.425

N+ 1
0.425N + 0.425 = N - Nm
Nm + 0.425 =N - 0.425 N _
17.4 + 0.425 = 0.575 N

17.825 = 0.575 N
N = -17.825 31 platos

0.575
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DESIGN OF EQUUIBRITM BTAGE PROCERSES

N-N_
N+1
i T e o
i 5 i I Rt vl e o AV
0l T ] N o i K X
0.01 0.05 1A% 25 7 10
: R-Rp
1) g0

FIG. 7 (a) CARTA DE GUILILLAND 3 (b) CARTA DE GUILILLAND
~ SOBRE ESCALA LOGARITMICA.
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CALCULO DEL No. DE PLATOS, PLATO A PIATO

Mediante un balance de materia en el condensador se tiene:

L + D =V

L - 2.501
D
D =20.195

L =20.195 x 2.591 = 52.325

V- =52.325 + 20.195 = 72.52

‘L. _ 52.325 _ 0.722
v 72.520

CALCULO DEL: REFLUJO DE LA SECCION DE AGOTAMIENTO.

i
]

( L/V )m (L+a) /v (52.325 + 100) / 72.52 = 2.100

( R/V’)m 79.805/72.52 = 1.10

CALCULO DEL No. DE PLATOS A PARTIR DE LA COMPOSICION DEL
- ' RESIDUO.

N

Mediante un balance de materia en una seccién de la columna-

abajo del plato de alimentacidn, se obtienen las ecuaciones que re-

lacionan la composicién del vapor de un plato m_ en funcidn de la
composicidn del 1i§uido del plato superior (_m+i ) tales ecuaciones.
sén:

¥Ym = :( L/V )

Xm+1-“ R/v)mx;

¥m = 2.1 Xm,; = i.l0 Xr _ Ecuacidn General -
‘ la seccidn de agota
miento.

"
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Sustituyendo los valores de Xr y despejando.

X se tiené:
( m+1)

. 2MP: X (m+l) ;
2MP

( Ym + 1.10 x 0.005 ) / 2.1
2MP

= (¥Ym, _ + 0.0055 ) / 2.1/_ 2MP

2MP

3MP: X(mHl), = (‘¥m_ + 1.10 X 0.008 ) / 2.1

3MP

= m. _ + 0.0088 2.1

( Ym, o +0.0 )y / y ;MP

nc6: .vx(m+1)nc6 = ( Yo, g +.1.10 x 0.035 ) / 2.1

= ( ¥Ym + 0.0385 ) / 2.1 NC
ct: Xl .t = (wm.t + 1.10 x0.952) /2.1
72 XHle, = (¥mgy .+ 1.10 % 0.932 ) / 2.

= (wm? o+ 1.0472 ) /2.1

- ~ 3 . - ". .2 - :
X, - = <2:2 - .647 ....
( 3MP)A/(xnc6)A 3.4 _O— (@)
(a) Relacién del componente clave ligero al componente clave’
‘pesado en la mezcla de alimentacidn. -
Se tendrd el plato de alimentaci6n cuando:

3MP  P- 6 P-A

- Xnc B (
(x. ) [« ) (kx_,’m,)A/umcﬁ)A



PT = 35 lbs/pu.lg2

A
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CALCULO DE LA

SECCION DE AGOTAMIETO

\VPV

PV
COMPONE_'NTE Xr 320°F PVvXr’ Y]:_' . 'Xl 300°F val Yl XZ
2Mp 0.005 = 160  0.800 - 0.020 0.012 130 -1.560 0.044  0.024
3mMp 0.008 150 1.200 ©0.031 ©0.019 120  2.280 0.065  0.035
nc, 0.035 130 - 4.550  0.117 0.074 108  7.992 0.228  0.127
c é 0.952 34 32.368 .0.832  0.895 ~ 26 23.270 . 0.663  0.81l4
' 1.000 38.918 _ 1.000 _ 1.000 '35.102__1.000 _ 1.000
: - Pv _ Pv
COMPONENTE  _X,. ' 280°F BVKy ¥, X, 280°F PuX, Y, X,
2mP 0.024 105  2.520  0.077 _ 0.040 105  4.200 0.108  0.054
- 3MP 0.035 96  3.3600 0.102  0.053 96  5.088 0.131  0.067
nc, 0.127 85 10.725  0.326 0.174 85 14.790 0.382  0.200
e 0.814 20 16.280  0.495  0.733 20 14.660 0.379  0.679
1.000 32.955  1.000 _ 1.000 38.738 __1.000 __ 1.000
, Pv . PV -
COMPONENTE X, 270°F BVX; ¥y X, 260°F PvX, Y, Xg
2MP '~ 0.054 95 5.13 0.139 0.069 82. 5.658 0.163 0.080
3mp  0.067 86  5.762 ~ 0.156  0.079 76  6.004 0.172  0.086
nc, 0.200 72 14.400  0.391  0.205 67 13.735 0.395.  0.207
ct® - 0.679 17 11.543  0.314  0.647 = 14.5 9.382 0.270- 0.627
1.000 36.835  1.000___ 1.000 34.779___1.000 ___1.000
. Py ) ) Pv o
COMPONENTE X, 1260°F PuXg g X, 260°F PVX; Y, Xg
2MP - 0.080 82 6.560 0.182 0.090 82 7.380 0.201  0.099
- 3mp 0.086 76  6.536  0.181  0.090 76  6.840 0.186  0.093
ncg 0.207 67 13.869 - 0.385 - 0.202 67 13.534 0.369  0:194.
c,+ 0.627  14.5 9.092  0.252  0.618  14.5 8961  0.244  0.614
‘ —1.000 36.057 __1.000 _ 1.000 36.715 _ 1.000 _~ 1.000 °
PV i ’ . Pv o
COMPONENTE X 260°F  Pvx Y - X °  260°F PvX Y x
.8 8 7 9 9 8 10
2up 0.099 82 8.118  0.219 0.107 82 ~ 8.774 0.235  0.115
3mp 0.093 76 7.068  0.191  0.095 76  7.220 0.194 0.097
nc, 0.194 67 °12.998  0.350 . 0.185 67 12.395 0.333  0.177
c,% 0.614 14.5 8.903  0.240 0.613  14.5 8.889 0.238  0.6ll
1.000 37.087 ___1.000 ___1.000 37.278 __1.000 __ 1.000
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CONTINUA CALCULO DE LA SECCION DE AGOTAMIENTO

2
35 lbs/pulg

Pe )
R Pv g Pv
COMPONENTE X 260 PvX Y X 260 PvX Y X
10 10 9 1T II 10 12
2MP 0.115 82 9.430 0.251 ©0.122 82 10.004 0.266 . 0.130
3MP 0.097 76 7.372 '0.196 0.098 76  7.448 0.198 0.099
‘nCg 0.177 67 11.859 0.316 0.169 67 11.323 0.30L 0.162
cf 0.611 14.5 8.859 0.237 0.611 14.5 8.860 0.235 0,609
1.000 37.520_1.000__1.000 _____ 37.635_ 1.000 _ 1.000
Pv ) Py
P o : X
COMPONENTE X, 260 PvX, ¥ X3 256°W PuX, ¥, X,
2MP 0.130 B2z 10.66 0.281 0.137 80 10.96 0.301 0.146
3MP 0.099 76 7.524 0.199 0.099 74  7.326 0.201 0,100
ncg 0.162 - 67 10.854 0.287 0.155 65 10.075 0.277 0.150
ct 0.609 14.5 8.831 0.233 0.609 13.2 8.039 0.221 0.604
1.000 .37.869 l.OQO 1.000 36 ,.400 1.000 1.000
o 2.2
( x3MP)A/( xnCq) 2.2 0.647
/ _ 0.100 _
( X3Mp’p-14/(xnce)1>-l4 2-129 - o.666

0.666 » 0.647

Por' lo tanto el plato

de alimentacién serd en el Plato Tedrico No.

14
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CALCULO DE LA SECCION DE RECTIFICACION

Mediante un balarnce en el condensador se tiene:

V=L+D

Yn  V=IX g F DX ceiiiieciivienaeaa(l)

Dividiendo entre V se tiene:
1 + (D) xd B R R T V)

Yn=(L)X+
. v v

Ecuacidn general de la linea de Operacidn en la seccidn de -
-rectificacibn. .

De los c8lculos antes obtenidos se tiene:

L = 52.325- -~
vV = 72.520 sustituyendo estos valores en la ecuaciéﬁ (2) se - -
‘"D = 20.195 tiene: )
T ¥n = (52.325) Vx + (20.195) xd
72.520 ot 72.520
¥Yn = 0.722 Xy t 6.278 xd
N )
sustituYendo lbs valores_ de Xd en esta _ecuaciéh se
tiene:
c,: Ync3='; 0.722 X . + 0.278 (0.030)
.= 0.722 X 41 * 000834 ;
- 3
ic4: ¥n1c4.= .o._722 },{n‘*l + 0.278 (0.040)
= 0.722 xn‘,",l + 0.011;/—73‘1—-—
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nC4: Yne ) . o - )
4 = 0.722 . .
A X4y * 0:278 (0.143)
= 0.722 X .. + 0.039754
° . n+l 0 e
4
i _: ¥n, . + 0. .
iggt  ¥myo RO 722 X_,, + 0.278 (0.168)
= 0.722 X;,; +0.046704 . ,
1C5
3 = 0.722 + 0.278 (0.282
nc ¥ng =0 X4 ¥ 0-278 (O )
= 0.722 X_,, + 0.278396
nCs
22DMB: Yn -
22DMB=0.722 X_,.+ 0.278 ( 0.10 )
n+1
=0.722 X+ 0.002780
n+l 22DMB
2MP:  ¥Yn
: 2MP = 0.722 X__ .+ 0.278 (0.218)
= 0.722 X, ,+ 0.60604
: 2MP
3MP: Yn E .
: 3MP = 0.722 X1+ 0.278 (0.078)

0.722 X+ 0.021684

]

0.272 Xn+l + 0.278 (0.031)

o.
272 X, + 0.008618

nc : YncC
6 6

/ nc

6
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CALCULO DE LA SECCION DE RECTIFICACION

= 35 lbs/pu].g2

P, ,
BV ¥ Poq PV ¥y Pp
-] IS i . ) = e——
COMPONENTE Y . 160°F X v Yy 175°F Xy o ¥,

Cy 0.030 380 ©0.002763 0.010335 450 0.000804 0.008920
icy ~ 0.040 162 0.008642 0.017360 195 0.003116 0.013370
ncy 10.143 120 0.041708 0.069267 150 0.016302 0.051524
ic;, . '0.l68 52 0.113077 0.128346 65 0.069109 0.096601
ncy 0.282 42 0.235000 0.248066 48  0.180881 '0.208992

22DMB ~.0.0l0 28 - 0.012500 ©0.011805- 35 0.0118050 0.011303
2MP 0.218 20 0.381500 ©0.336047 26 0.452371 0.387216
3MP 0.078 18.5 0.147568 0.128228 24 0.186999 0.156697
nc, 0.031 15.7 0.069108 0.058514 20 0.102400 = 0.082551

1.000 1.011866 _1.008568 1.023787 1,017174.

. 1ZS°F %,= 2272 ¥ 12! X 3 7Ty

COMPONENTE Y2 2 oy 3 3= TBv N

Cq 0.00892 470 0.000664 0.008849 500 0.000617 0.008785
icy 0.013370 206 0.002272 ©0.012760 220 0.002030 = 0.Ql2586
nCq 0.051524 159 0.011342 0.047943 170 0.009871 0.046881
icg 0.096601 70 0.048300 0.081577 70 -0.040788 0.076153
nc 0.208992 56 0.136620 0.177036 60 0.103271 0.152958

22DMB 0.011303 38 0.0104l1 0.010297 40.5 0.008899 0.009205
2MP 0.387216 27.5 0.492820 0,416420 30 0.485823 0.411368
3MP 0.156697 25.5 0.215074 0.176967 27.5 0.225231 0.184301
nc, 0.08255 22.0 0.131331 0.103439 24.0 0.150849 6.117531

1.042834 1.035253 __1.027379 1.019768
COMPONENTE Y 1g;° = Tl Y 1B§ZE X.= Y5y s
4 F X4= 757 5 - X5= "By 6

c, 0.008785 500 0.000615  0.008784 510 0.000603  0.008775
ich 0.012586 220 0.002002 ©.012565 228 0.00io29 0.012513
ac, 0.046881 170 0.009652 0.046723 175 = 0.009345 0.046501
icg 0.076153 70 ©0.038077 0.074196 75 0.034625 0.071703
ncg 0.152958 60 0.089226 0.142817 62.5 0.079978 - 0.136140

22DMB 0.009205 40.5 0.007955 0.008524 41.6 0.007172 0.007958
24P 0.411368 30 0.479929 0.407113 31 0.459644 0.392467
3P 0.184301 27.5 0.234565 0.191040 28.4 0.235437 0.191670
nc, 0.117531 24.0 0.171399 0.132368 24.7 0.187566 0.144041

1.03342___1.02413 1.016299 _ 1.011768
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CONTINUA CALCULO SECCION DE RECTIFICACION

Bv Yy 4P BV ¥15Pp :
-] = —— -] > = emmema——ia—.
COMPONENTE ¥, 4 190°F x14 =y 15 190°F x15 Py Yie
c 0.008766 520 ©.Q00590 0.008766 520 ©0.000590 0.008766
184 0.012430 240 0.001813 0.012429 240 0.p018130 0.0124290
nc, 0.046251 180 0.008993 0.046247 180-_ 0.008992 0.046246
icg - 0.068485 80 0.029962 0.068337  80: 0.029897 0.068290
nCg 0.128768 65 0.069337 0.128457 65 0.069169 0.128336
22DMB 0.006875 43 0.005596 0.006820 43 0.005551 0.006788
2MP 0.324745 32 0.355190 0.317051 32 0.346775 0.310976
3MP 0.182780 29.5 0.216858 0.178255 29.5 0.211489 ©0.174379
nCg 0.229749 25.7 0.3i2888 0.234523 25.7 0.319389 0.239217
1.001227 1.000885 0.993665 0.995427%
v
COMPONENTE Y 1—9(P)°F X, = —aefT
16 - 16 Pv 17
cy 0.008766 520 0.000590 0.008766
icy 0.0124290 240 0.0018130 0.012439
nc, 0.046246 180 0.046246 0.073144
icg 0.068290 80 0.029877 0.068275
nCg 0.128336 65 0.069104 0.128289
22DMB 0.004788 43 0.0605525 0.042671
2MP 0.310976 32 0.340130 0.306178
3mMP 0.174379 29.5 0.206890 0.171059
ncg 0.239217 25.7 0.325782 0.243833
1.025915 1.054644

componentes .claves es:

tendri cuando:

ayplp_y 7/

'(Y3MP)P / (Yncﬁ)h

Y

PLATO 17

O .
Y3imp) 17 /(Yncﬁ) 17

nCg

= '0.726

Pa

), < (Y3MP)A/ (Yncs a

)

= 0.171059/ 0.243833 = 0.701

En el plato de alimentacifn se tiene que la Relacién de los -

Entonces el No. de platos en la Seccibén de Rectificacidn se -

Por lo tanto la Seccidén de Rectificacién constard de 17 platos Tebricos.
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CALCULC DE LA EFICIENCIA DE PLATOS A PARTIR DE LAS CORRELA-

CIONES EMPIRICAS DE DRICKAMER - BRADFORD. "

[CA T . .
. Ellos desarrollaron una correlacién simple entre la Eficien-—

cia de plato Eo y la viscosidad. El cdlculo de la viscosidad se ha

rd de acuerdo a la composicidén de la alimentacién y se hard a la ——

temperatura promedio del Domo-y Fondo. Fig (8).

U =uU, X, +U

X2 +U X3 + EEEEE R TR Un X,

1 Viscosidad del componente a la temperatura promedio

Fraccidén mol del componente en la alimentacidn -

Con este valor de U;=0.206

se obtiene una .eficiencia

de 58% en grédficas (9) .

L 171 2 3
Donde:
UL = viscosidad promedio (Centipoises)
U =
X, =
= -]
Toomo = L60°F . .
PROMEDIO -=:240" F
T . .
FONDO= 320°F
COMPONENTE X u
i F 240°F UXp
cy 0.006  0.000Y '
ic, 0.008  0.08l0 0.001
nc, 0.029 0.0900 0.003
icg 0.034 0.1098 0.004
nc, 1 0.057. 0.1220 0.007
22DMB 0.002-  0.1360
2MP 0.048 0.1440 0.007
3mMp 0.022 0.1530 0.003
nc, 0.034 0.1700 0.006
et .
<y 0.760_ ___ 0.2300 0.175

U= 0.206



Viscasity, centipoises
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"TRAY EFFICIENCY
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FIG. B8 VISCOSIDADES PARA HIDROCARBUROS
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b

Tray efticlency, %

ol : L]
005 007 01 02 03 0507 10 2

Feed stock molar average viscosity, centipoises
{at average tower temperature)

"F1C; 9 CORRELACION DE DRICKAMER-BRADIORD PRRA LA
EFICIENDIA TOTAL €, DE LA COLUMNA
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&

- NUMERO DE PLATOS REALES

- SECCION DE RECTIFICACION : 17/0.58 = #9.3 = 30

SECCION DE AGOTAMIENTO :* 14/0.58 = 24.1 = 24

PLATO REAL DE ALIMENTACION: No. 24 (‘a partir del fondo )

* BALANCE GENERAL DE MATERIA

CARGA AL TANQUE FLASH = 28593.00 _bls

Ddia
29802 @ x 159 _lts | 4738518  1lts/dia
“Dia B¥s :
4 738 m18 f._1£S_|x 0.6945": Kg_ _ 3, 291 511.79 Kg ,
. DBis s Dia : N

3, 291 511.79 _X¢ x 2.2 lbs "x DBga ,_ 301, 721.92 1bs
Dfa %% 24 Hrs , hr

De acuerdo al célculo efectuado anteriormente (TANQUE FLASH)
se tiene que el 7.5% se Flashea y el resto 92.5% sale como 1iquido

Yy va como carga a la columna desischexanizadora.

VAPORES : 301,721.92 x 0.075 = 22629.144 lbs/hr

LIQUIDO : 301,721.92 x 0.925 =219092.776 lbs/br
_ v 301,721.920 lbs/hr

_De acuerdo a lo anterior ir#@n como carga a la columna de rec

tificacién 279,092.776 1bs/hr.
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BALANCE GENERAL DE MATERIA EN LA
COLUMNA DE RECTIFICACION
Alimentacién = 279,092.776 lbs/y, = 2664.268 lbs mol/, .
- 104,754,165 /lbs md
ALIMENTACION

COMPONENTE XF pM - “Mpromedio -~ 1pSmol/y. .

c3 0.006 44.05 0.264 ° 15.985. .
ic, 0.008 58.12 0.465 _  21.314

nCy4 0.029 58.12 1.685 77.264 °
ics 0.034 - 72.15  2.453 90.585
'nc5 0.057 72.15 4.113 151.863
220MB 0.002 86.17 0.172 5.329
2MP b.oée 86.17 4.136 127.885
3mMP 0.022 86.17 1.896 - 58,614
nCg . 79;034 86.17 2.930 90.585
Crt o.7gb 114.0  86.640 2024.843
1.000 104.754 2664.268

De las lbs mol/'hr Aliméntadas el 20.195 % se destilard y el resto

o sea 79.805% serd el Residuo.
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DESTILADO = 2664.268 x 0.20195 = 538.049
RESIDUO = 2664.268 x 0.79805 = 2126.219
2664.268

QOMPONENTE xd ]_bsmol/_hr %, Ibs m°1'/lir

c,

IMP

Cq+

0.030 16.141
0.040 21.522

0.143 76.941

0.168 90.392
b,gez 151.730
0.10 | ' 5.380
0.215 17.295 0.005 10.631

0.078 41.968 0.008 17.010

0.031 16.680 0.035 74.418

0.952 2024.160

1.000 538.049 1.000 2126.219

E
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CALCULO DEL-DIAMETRO DE-LA COLUMNA

La masa velocidad de los vapores de la columna .esta dada por la

siguiente ecuacién empirica(l)

W/, =K1 PV ()OL-g)

. en .donde:

W = 1lbs de vapor/hr

]
]

seccién de- la torré en pies?
iK;|= Constante que depende del espacio entre platos
y del tipo de plato.

Densidad -del vapor lbs/pie’

IR

Densidad del liquido lbs/pie3
CAECULO>DE LA DENSIDAD DEL VAPOB:

Moles de vapores = Ma x V/100
en donde:

Ma Moles alimentadas

v Vapores por cada 100 moles

1932.127 lbs mol/hr

Moles de Vapores = 2664.268 x 72.52

PM medio de los vapores = 104.754

GASTOS DE VAPOR W = 1932.127 x 104.754 = —202,398.032 3y sy

VOLUMEN DEL VAPOR

v = 1932.127 1BS/MOL 4 3o4 pies3 x {14.7) (240 +460) _ 414,441.24
hr 1b Aol (35) (492)

'pies3
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-, 3
# 0.488 1bs/pie

W 202,398,032 =
V414,441,274

_FL = 0.720 Kg/1t x 2.21bs x 28,372 lis = 45,56 1b5/pie:3
Kg . p:'Le3
Se supondra im espacio entre platos de 22 pulgadas, y el tipo-
de platos seréd de platos con cachuchas de burbujeo, entonces de acuerdo a 1lo

anterior se ohbtiene un valor de K.I. = 730 en graficas.

e\
a -0
= 730 i 0.488 (45.56 - 0.488)
Wa = 3423.77
) ‘ 2
a = W = 2@2,398.032 = 59,11 pies
© 3az3.77 3423.77

a = Wop o D-\I a_ =\l 59.11. = 8.67. pias
4 - 0.785 0. 785

o
It

8,67 pies = 2,89 metros



64

C)‘EQUIPO AUXILIAR

.Como eqguipo auxiliar de una columna de Rectificacién se tiene -
un condeﬁsador(3) el cual como su nombre lo indica, condensaré-los ——
productos del domo que entratdn a el a su temperatura de rocio 160°F7y
saldrin de el a tangues ée almacenamiento a 105°F. E1 rango de conden~
sacidén es de 160°F a 120°F por lo tanto habrd un subenfriamiento de =-=

15°F, Ademds como medio refrigerante se tiene agua a una temperatura =~

de 90°F. la cual se eleva hasta 105°F durante la operacién.

VAPOR A CONDENSADOR

W= (72.52 X 2664.268x 73.49) / 100 = 142.4 x 10>

W = 142,400 lbs/hr = _64545 XKg/hr.

El calculo del calor total en el condensador se-hard sumaﬁdo =
el calor de condensacibén.y el calor de subenfriamiento ya gue dichos =~
caloresAsé-usarén mas tarde en calculos gque nos ayudardn a comprobar==
si el coeficiente global de transmisién de calor supuesto inicialmeﬁte

es el verdadero. De acuerdo a lo anterior se tiene:
Q,'= Q + Qs

CAICULO DEL CALOR DE éONDENSACION

Qc = WZLEQ
160°F 120°F
Ax, = Hyap {351bs/ -~ Hy
'lnz
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CAICULO DEL CALOR QUE LLEVAN LOS VAPORES POR

jlbs. - He
" % MOL a 160°F 120°F ‘

COMPONENTE X L m %Peso H; 351bs/in? H, AH Ni=YaH2 |
C3 00.030 44.09% 132 1.80 315 185 130  2.34
icy .0.040 58.12 2.32 3.17 - 305 ‘165 140 4.44
nC,  0.143 58.12 8.31 11.31 330 171 . 159 17.98
ics 0,168 72.15 12.12 16.50 315 160 155 25.58
ncg 0.282 72.15 20.35 27.69 330 162 168  46.52
* '22DMB 0.010 86.17 0.86 1.17 . 322 155 167  1.92
2mp . 0.218 86.17 18.79 25.57 322 155 167 42.70
3mp 0.078 86.17 6.72 9.15 322 155 167 15.28
. nCg 0.031 86.17 2.67 3.64 322 157 168  6.12

73.46 100.00 ' . 162.91 BTU

—_— ) 1ib

90 .4Kcal

i kg

" Qe = 142,400 x 162.91 = 23,198,348 Btu/hr = 5,845,993 Keal/hr
CAICULO DEL CALOR DE SUBENFRIAMIENTO

Q =W AH;
120°F . i
S Hy

1105°F
ARs = 51 I
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CALCULO DEL CALOR QUE LLEVAN LOS VAPORES POR

b - Alme
" % MOL a 160°F 120°F _
COMPONENTE X M m %Peso H, 351bs/in? Hj AH pH=jara
C3 00.030 44.093 132 1.80 315 185 130 2.34
ic, .0.040 58.12 2.32 3.17 - 305 " 165 140 4.44
nc,  0.143 58.12 8.31 11.31 330 171 - 159 17.98
ics 0.168 72.15 12.12 16.50 315 160 155 25.58
nCg 0.282 72.15 20.35 27.69 330 162 168 46.52
22DMB 0.010 86.17 0.86 1.17 . 322 155 167 1.92
2mp - 0.218 86.17 18.79 25.57 322 155 167 42.70
3mMp 0.078 86.17 6.72 9.15 322 155 167 15.28
. nCg 0.031 86.17 2.67 3.64 322 157 168  6.12
73.46 100.00 ) 162.91 BTU
_— : i 1b
90.4Kcal
i Kg

"Qe = 142,400 x 162,91 = 23,198,348 Btu/hr = 5,845,993 Kcal/hr

CAICULO DEL CALOR DE SUBENFRIAMIENTO

<
[]

LI LA

120°F | .

= B

{105°F
AHg = HL l
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CALCULO DEL CALOR QUE LLEVA EL CONDENSADOR POR'lbsyKG. ABH_

COMPONENTE % ;eso HL‘lzofg HLI 105°F AH AE, =JAH x a
C3 1.80 185 175 10 0.18 -
icy, | 3.17 165 - 156 9 0.29
nCq 11.31 171 . 16l 10 1.13
icg | 16.50 160 - - 150 10 1.65.
nCy 27.69 162 155 7 1.94

22BMB 1.17 155 145 10 0.12.
2MP 25.57 155 145 10 2.56
3MP 9.15 155 145 10 0.92
nCg -3.64 157 147 10 ©  0.36
100.00 9.15 Btu _
—_— 1
5,07 Keal
kg

)
Qg = 142,400 x 9.15 = 1,302,960 Btu/hr __328,346 Kecal/hr

24,501,344 Btu/.hr
6,174,339 Keal/hr

Qp = Qg + Qg = 23,198,384 + 1,302,960 =

AGUA DE ENFRIAMIENTO NECESARIO

QT=WCpAt

WHNO = i _ 24,501,344 = 1,633,422.9 lbs/hr..
' cpAt 1x (105-90) = 742,464.0 Kg/hr.
DURANTE LA CONDENSACION At Hp0 = —23,198.324 _ _.q, Hop

1,633,422.9

105-14.2 = 90.8°F
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160 120 |10

105 20

90.8'
At = 55| 29.2 {15

At =_55=29.2 _ 25.8 _ 4.9
©m- 2.3 1log55 0.63
' 29.2
Ats =-29:2 =15 342 |
®m = 2.3 log 20.2 - o o4s - 19-1
- 15
CONDENSAC ION
Atc = 40.9 9 /Atc, = —23,198.384 _ o 7.65Bt oF
" 20.9 67,197.65 ,u/hr
' SUBENFRIAMIENTO
Ats = 19.1 9 /Ats, = 12302,960 68,217.80
n 19.1 635,315.45 Btu/hr°F
Amg . o ,Z_g; _ 24,501,344 _ _38.6°F
- LAt 635,415.45

CALCULO DE IA SUPERFICIE DE CALENTAMIENTO,

La cantidad de calor que se tiene que transmitir a través de 1la
superficie de calefaccién esta extresada en la siguiente ecuacién.

Qp = Ap U ATnr

En donde:

Calor transmitible Btu/hr

0
+
]

= Area total de transmisidn de calor pies2

g
1

ATpr = Diferencia media logaritmica de temperatura °F

Coeficiente global de transmisién de calor

Btu/hr-pie2 °F

(=]
n
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(3)

Ciertos autores recomiendad una U entre 75 y 150 para aque-
lles hidrocarburas ligeros cuya viscosidad sea menor de 0.S5Cp.
Tabla (1) Suponiendo una U= 100 Btu/nr Ft2°F
24 501 344
Ay = —m = = 6348.0 pies
100 x 3B.6

2 - 590 n?
Se usaran tubos Amiralty de 3/4" BwG 16 y de 16 pies de lon-

-gitud debido a que es el tipo comunmente usado en la industria

petrolera.
Area de un tubo a = TT ph = 0.1963 x 16 =3.14 pies? Tabla (2)
A 6348.0 )
Ny = = - = 2022 tubos
- a, 3.14 o

Se colocaran tres unidades en serie can NT=674 y de un solo
paso. Se colocaran tres unidades en serie debido a condiciones

de espacio y de un solo paseo para teber menores pérdidas porrfric-

cidn.
FLUIDO FRIB: Tubos Agua
a’t = 0.302
Donde :

a’,= Area de flujo por tubo (in2)=ﬂTD2/4 Tabla (2)

at

Nraf,/ 144 n = 674 x 0.302/ 144 x 1

at = 1.41 pies2

L=/ ar = 1633 422:9
1.41

(]
u

= 1,158,456 lbs
) " hr pie2
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TABLA J. VALORES APROXIMADOS DE LOS COEFICIENTES TOTALES

PARA DISENO. LOS VALORES INCLUYEN UN FACTOR DE OBSTRUCCION

TOTAL DE 0.003 Y CAIDA DE PRESION PERMISIALE DE 5 A 10 LB/PLG?
EN LA CORRIENTE QUE CONTROLE

Enfriadores
Fluido caliente Fluido fiio Uptotal
Agua Agua 250-500 4
Metanol Agua 250-500+
Amoniaco’ Agua 250-5004
Soluciones acuosas Agua 250-5004
Sustancias orgénicas hgeras 1 Agua 75-150
Sustancias or E Agua 50-195
Sust: i or, i p das 3 Agua 5 75
Gases Agua . 2- 50
Agua Salmuera 100-200
Sustancias otgémcas ligeras Salmuera 40-100
Calentadores - -
Fluido caliente . Fluido frio ’ U, total
Vapor de agua Agua 200-700 4
Vapor de agua Metanol 200-700 4
Vapor de agua Amoniaco 1200-700 «
Vapor de agua Soluciones aciuosas:
Vapor de agua - menos de 2.0 cp . 200-700
Vapor de agua Mais de 2.0 cp 100-5004
Vapor de agua Sustancias orgénicas ligeras | 50-100
Vapor de agua Sustancias orginicas medias [100-200
Vapor de agua . Sustancias orgéni pesad 6-60
Vapor de agua Gases 5-50¢
Intercambiadores
Fluido caliente Fluido frio i U, total
Agua Agua b.SO—Sﬂb!
Soluciones acuosas Soluciones acuosas ) ]
Sustancias- orgénicas ligeras Sustancias orginicas ligeras | 40-75
Sustancias orgénicas medias Sustancias organicas medias | 20-60
Sustancias orgamcas pesadas Sustancias orgénicas pesadas| 1040
Sustancias m'gamcas pesadas Sustancias orgénicas ligeras | 30-60
Sustancias org lig Sustancias orgénicas pesadas| 10-40
4 Lus sustoncias vrgd-n(:al hgm- son fluldos con viscosidades menores de 05 eenﬂ-
poises e i etanol, Hletilcet ,
y nafta.
3 Las sustancias orgdnicas m~dias Hienen viscosidades de 05 a 10 centlpois e incluyen
1, nsall i aceite de absorbed: crudos.
3 -tienen viscosidad, y de 1.0 ipois e &
tasoil frfo, aceites lubri ibusti 6leo crudo red ‘breas ¥y as-
faltos.

4 Factor de obstrucclén 0.001.
® Caida de preslfn de 20 = 30 1b/plg.
¢ Estas tasas estin influenciadas grandemente por 1a presibn de operacidn.
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PROCES08 DE TBANSYEBBNC!A DE CALOR

TAELK 4, DATOS DE TUBOS PARA -CONDENSADORES
E INTERCAMBIADORES DE CALOR

Cgﬁrea

Superﬂcie por ple

: Peso por
. Espesor - lin, pies? .
ppe | BWG| e 1a | DI, pig | defluio ? pie lineal,
» plg d por tubo, CU& 1b, de
pared, plg2 Extetior | Interior | grarg
13 12 0 10{) 0.282 0.0625 0.1309 0.0748 0,493
14 0.083 0.334 0.0876 0.0874 0.403
16 0.065 0.370 0,1076 0.0969 0.329
18 0.049 0.402 0.127 Q.1052 0.258
20 0,035 0.430 0.145 0.1125 0,190
3 10 | 0.134 | 0.482 | 0.182 0.1963 0,1203 0.985
11 0.120 0.5t0 0.204 . - 0,1335 0.884
12 0.109 0.532 0.223 0.1393 0.817
13 0.005 0.560 0.247 0.1466 0.727
14 0.083 0.584 0.268 0.1529 0.6847
15 0.072 0.608 0.284 0.1a87 0.571
16 0.065 0.620 0,302 0.1623 0.520
17 0.058 0.634 0.314 0.1660 0.469
i8 0.049 0.0652 0.334 0.1707 0.401
1 8 0.165 0.670 0.355 0.2618 0.1754 1.61
9 0.148 0.704 0.389- 0.1843 1.47
10 0.134 0.732 0.421 0.1016 1.36
11 0.120 0.760 0.455 0.1900 1,23
12 0.103 0.782 0,479 0.2048 1.14
13 0.095 ¢.810 0.515 0.2121 1.00
14 0.083 0.834 0. 546 0.2183 0.890
15 0.072 0.856 0.576 0.2241 0.781
16 0.065 0.870 0.5+ 0.2277 0.710
17 0.058 0.834 0.613 0.2314 4.639 -
18 0.049 0.902 0.639 0.2361 0.545
1Y 8 0.165 0.920 0.665 0.3271 0.2409 2.0¢
9 0.148 0.954 0.714 0.2H18 1.4
10 0.134 0.082 0.757 0.2572 1.75
11 0.120 1.0l 0.800 0.2644 1.38
12 0.109 1.03 0,336 0.2701 1,45
13 0.095 1.06 0.384 0.2775 1.28
14 0.083 1.08 0.4923 0.2834 1.13
15 0.072 1.11 0,960 0.2896 0.991
16 0.065 1.12 0.1185 0.2032 0.900
17 0.058- 1.1 1.0t 0.2964% 0.808
18 0.049 1,15 1,04 0.3015 {.688
113 8 0,165 1.17 1,075 0.3925 0.3063 2.57
9 0.148 1.20 1.4 0.3152 2.3
10 0.134 1.23 1.19 0.3225 2.14
11 0.120 1.26 1.25 0.3200 1.98
12 0.109 1.28 1.20 0.3356 1.77
13 0.005 1.31 1.35 0.3430 1.56,
14 0.083 1.33 1.40 0.3492 '1.37
15 0.072 1.36 1.44 0.3555 1.20
16 0.005 1.37 1.47 0.3587 1.09
17 0.058 1.38 1.50 0.3623 0,978
18 0.049 1.40 1.5 0.3670 0.831
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donde:
W = 1bs/ hr. agua
ay = Area total de flujo de los tubos
VELOCIDAD DEL AGUA A TRAVES DE LOS TUBOS
v= Cnp _ 1,158,456 _ 5.2 pies
= /360<y’ 3600 x 62.4 seg
_j9= densidad del agua 1bs/pie3
de tablas ;

ID=0Dj = 0.62 h; = 1220 Btu/hr pie2°F GRAFICA (10)

0 D=Dg=0.75 hy,=hix ID/y, = 1008.5 BEwy,, ;008

Se permite una caida de presibén entre 5-10 lbs/pulg2 por dentro

de los tubos.
c. 2
AP: = £ T L n _
t T 5.22x100p1 x Pt
T

en. donde:.

£ = factor de friccién £ (Re) (f!ﬁ 11)
Gp = Masa velbcidadAlbs/hr pie2

L = Lengitud de los tubos

n =7Nﬁmero de pasos

Dy = Didmetro interior pies

* S = Gravedad especifica

?
1}

Relacién de Viscosid~des

- 0.62_x 1158456 _ 48, 700
12 1.77
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x 2.42 1.77 _—__1b__

105°F = 0.73 Cg .
/Al ] Poises hr pie

Para Re = 48,700 se tiene f = 0.00018(Figura ll)

_ _0.00018 x (1158456)2 x 16 x 1 x 12
APy

— = 1.66 1lbs/pulg2
5.22 x 1010 x0.62 x 1 x 1

Z\Pr = Perdida de presién por retorno(Figura 12)

AP =(4n} (V2 ) (v2/ )«f (Gp) = 0.17
= ( 0 ) (2g ) 29" 7T

AP, = 4 x 0.17 = 0.68

APy = AP, + AP, = 1.66 + 0.68 = 2.34 lbs/pulg‘/Unidad

Pero son 3 Unidades por lo tanto:

Ap = 2.33x3=7 1bs/pulg?

Como ya se dijo antes se colocaran 3 unidades en serie de ----
Np = 674 y de 1 paso. De este nGmero de tubos y de Un paso se ve en -
la tabla (3) que la cantidad mas cercana es de 657 tubos de 3/4 pulg.
DL,E en arreglo en cuadro de 1 pulgada y que nos dan una coraza dé 31-
pulé. D.I.

Con estos tubos 657 se calculard el area de transmisién y con-

ella se recalcula la U supuesta inicialmente.
Ap= 657 ®x.16 x 0.1963 = 2063.5

Ua = —Qr _ 24,501,344 _ 00
D™ a, Atm 3 x 2063.5 x 38.6
D T
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FROCKSOS DE TRANGPERENCIA DR CALOX

TABLA{@ DISPDSICION DE LOS ESPEJOS DE TUBOS (CUENTA
’ DE TUBOS). ARREGLO EN CUADRO

Tubos de 3" DE, arreglo en cuadro lTubos de 17 DE, arreglo en cuadro
de 1'plg- de 114 plg -

Coraza | | ol oplap{ap|ap| S0 |y piop)ap|ep)sp

DI, plg DI, plg

.8 32%F 26] 20{ 20 8 217 18] M4

10 52 521 40| 36 10 ] 32 321 26} 24
12 81| 76) 68| 68 00 12 48| 45| 40| 88| 36

13}4 97| 90y 8| 76} 70 134 61| 66| 52| 48] 44
1534 137 | 124 § 110 | 108 | 108 1534 81)] 76) 68} 68] 64
17% 177 | 166 | 158 | 150 | 142 174 112 | 112 96| 90| 82
1934 224 1 220 | 204 | 192 | 188 19%4 138 ] 132 § 128 | 122 | 116
21Y4 277 | 270 | 246 | 240 | 234 2134 177 | 166 | 158 § 1562 { 148
231 341 | 324 | 308 | 302 | 292 2314 213 | 208 | 102 | 184 | 1Bt

25 413 { 304 | 370 { 356 | 346 25 260 | 252 | 238 | 226 | 222
27 - 481 | 460 | 432 | 420 j 408 27 300 | 288 | 278 | 268 | 260
29 . 553 | 526 | 480 | 408 | 456 20 341 | 326 | 300 { 294 { 286
31 - 657 | 640 | 600 [ 580 } 560 31 406 | 3081 380 ; 368 1358
33" 749 { 718 | 688 | 676 | 648 1 33 465 | 460 | 432 1 420 414
35 845 | 824 } 780 | 766 ; 748 35 522 | 518 | 488 | 484} 472
37 934 | 014 | 886 | 866 | 838 37 500 | 574 | 5062 [ 544 ( 532
39 1040 [1024 | 982 | 968 | 948 39 605 | 644 | 624 ) 612 ] 600
Tubes de 134” DE, arreglo en cuadro Tubos de 114" DE, arreglo en cuadro
de 1%, pPlg de 1% plg
10 18 12 10
12 30| 24 22( 161 18 12 18] 16§ 12§ 12,

13X 321 30] 30 22| 22 1344 22 22| 16| 14|
1534 44 401 37| 35} 31 15%4 20| 29 25] 241 22
17% 56| 63| 51| 48f 44 1734 39 391 34 321 29
19% 7841 73| T1] 64| 567 1934 50) 48| 45| 43| 39
214 96 ob) 8 | 821 78 21 62| 60| 57| 54| 50
28y 127 | 112 [ 106 [ 102 | 96 23Y4 ‘78| 74| 0| 66 82
25 140 [ 136 [ 127 | 123 [ 116 | . 25 94| 90| 86 84} T8 -
27 166 1 160 | 151 { 146 | 140 | . 27 112 1 108 ) 102 | " 98 | 94

29 193 ; 188 | 178 | 174 | 160 29 131 | 127 ] 120 | 116 | 112
31 226 | 220 ) 209 | 202 | 103 3L 1511 146 | 141 | 138 | 131
33 258 | 2521 244 | 238§ 226 33 1 176 1 170 | 1084 { 160§ 151
35 293 | 287 | 275 | 268 ; 258 35 202 1 106 { 188 | 182.1 178
37 834 | 822 | 311 | 304 | 293 37 224 | 220 | 217 | 210 | 202.

30 870 | 362 | 848 | 342 | 336°| 30 | 252 | 246 | 237 [ 230 | 224
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FHOCESOS DE TRANSFERENCIA DX CALOR

Péndida ry presibin por retora/pasa ca)uu 4z welocida
Phrdida tola-de presifin par retorm = (4 cabenas de el
£3 dad) X paxms, @ V2 (@5
ape= 4 3 lies
g'wazzleraciin du orandad, gies/teg?
=Hn = pimers ‘de pasay en fos tuos
& AR, eaids de presidn por retorne, 1b/ply!
HTHs =Crandad especifica
Ty =Velocidad, pos

et
|"| L

(R ) 4
M wloeidad, _Ib/h {pieh)

¥ic. 42 -Pérdida de presién por retorno, lado de tubos
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COMPROBACION DE LA U -SUPUESTA INICIALMENTE

FLUIDO CALIENTE: CORAZA, HIDROCARBUROS

Como hay subenfriamiento se supondrd que la condensacibn ocu

rra al 70 %.

G" = W NT =6:/4|lx 0.70 = 471.8
L (NT) i/3 )
(471.8y2/3 = 60.5

Np =
L =3 x 16 = 48 pies
G" = _]-MO_ = 49-O4| lbs
48 x 60.5 hr pie
Suponiendo ho = 250 -

Temperatura promedio del vapor condensante

T, = 160 - 120) /2 = 140°F
tw = ta + —NO __ (ny _ £a)
hio+ ho

tw

temperatura de la pared del tubo
ta = temperatura promedio del fluido frio.

-250
= - b e— 4 - .
tw 97.5 1 5+ 25 (140 97.5)

tw = 97.5 + 250
1258.5 (42.5)

tw = 106°F

tf = (Tv + tw) /2 = 123°F

A esta temperatura final se encuentran las siguientes propie
dades de los vapores. fig. (13)

= 10l (o :
Kioge g = 0.076 Btu/hr pie® (°F/pie)
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Spyre = 0594

M 123°F

Con estas 3 propiedades y mediante la grafica (13.0) se ob--.

0.18 cpoises

tiene ho = 250 la cual checa con el valor supuesto inicialmente.

Bl Coeficiente Total LimpiO'dedcdndensacién.

Ve = h?o ho _ 1008.5 x 250 _.595 34
hio+ho  1008.5 + 250

Superficie limpia requerida para condensacién Ac

ac 23,198,384 .
Ac = = 2831, 2
¢ % Tex (Atm),  200.34x40.9 °31.18 pies

SUBENFRIAMIENTO: (Conveccibén libre h, = 50)
Coeficiente total limpio para subenfriamiento As

. hio ho - 1008.5 x 50 _ 40 ¢4
hio + ho 1008.5 + 50

' Us

Superficie Limpia reguerida para subenfiamiénto As

as: _ 1,302,960 .2
As = - - A = 1 431.94
® T Us (atm, 47.64%19.1 Pt pies

-Superficie total limpia'Requerida:
AC = Ac + As = 2831.18 + 1431.94 J= 4263.12 pies?
Coeficiente total limpio balanceado uC |

G. = ZUA_ _ 200.34 x 2831.18 + 47.64 x 1431.94
C - B

IAC _ 4263.12 "

Ug = 149
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COMPROBANDO EL Up Supuesto Inicialmente

1 1l 4+ ro
—— = s Rp = 0.003
UD - Ué
1 =1 + 0.003 = 0.00671 + 0.003 = 0.009711
: UD. 149
= 1 = 103 siendo este valor satisfactorio
D  0.008911- , . i

Comprobacidén del porcentaje sSupuesto de 70% para que ocurrig

ra la condensacién.

% C - Ac X 100 = 2831.18
ond ac gl N a 19

x100 = -67%
"4263.12 .

Valor bastante cercano al supuesto.
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CALCULO DEL HERVIDOR DE IA MEZCIA DE
HIDROCARBUROS
BALANCE DE CALOR EN LA COLUMNA

Entra Sale

Qa + On Qc + Qp + Qg
en dondg:
05 = Calor que entra con la alimentacidn
Qp = Calor dado en el hervidor

Q. = Calor quitado en el Condensador

Qr = Calor que sale con el Residuo

Qg = Calor que sale con el destilado

Calculo de Q. a 223°F

COMPONENTE  Xa PM 1bs %W Hy, 223°F .
Btu/1p Hp=PHLAW
C3 0.006 44.09 - 0.26 0.3 370 1.11
icA  0.008 58.12 0.46 0.4 235 0.94
nCa 0.029 58.12 1.69 . 1.6 240 3.84
icg 0.034 72.15 2.45 2.3 225 5.18
nCs 0.057 72.15 4.11 3.9 230 ' 8.97
22DMB  0.002 86.17 0.17 0.2 220 0.44
2MP 0.048 86.17 4.14 4.0 220 8.80
3Mp 0.022 86.17 1.9 1.8 220 3.96
ncg 0.034 86.17 2.93 2.8 222 6.22
0.760 114.00  86.64- 82.7 207 171.19
1.000 . 100.0 210.65 Btu

1b

Qa.= WHp = 279,092.776lbs x 210.65 Btu
hr 1b
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0 _ 58,790,729.80 Btu
a hr

Qc  24,501,344.00 Btu/y,

Calculo de Q4 -

-105°F
COMPONENTE L HrBtu/1b Hp =) Hy, W
C3 0.0180 175 3.15
icg - ©.0317 156 4.95°
ncCy 0.1131 161 ' 18.21
icg 0.1650 150 24.75
nCs 0.2769 155 42.92
22DMB 0.0117 145 1.70
2MP 0.2557 145 37.08
3mMP 0.0915 145 13.27
nCe 0.0364 147 5.35
1.0000 ] 151.38 Btu/ip

04 = DBT = 39,654.6 x 151.38 _ 6,002,913.33 "Btu

hr
Wy = 142,400
L/p= 2.591
D _ 142400 Y
= ———= = 9, . b
3501 39,654.6 1bs/hr
CAICULO DE QOr
320°F
COMPONENTE Xr PM 1bs - W Hp, “'=Z Hy xW
2MP 0.005 86.17 0.43 0.004 283 1.13
3MP 0.008 86.17 0.69 0.006 285 1.71
nCg 0.035 86.17 3.01 0.027 290 7.83
cyt 0.952 141.00 108.53 0.963 271 260.97
112.66  1.000 271.64 Btu/lb

Qr = RHT = 239,438.176x 271.64 = 65,040,938.32 Btu
hr
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CAICULO DE Qh

Qh = Q¢ + QOr 4+ Qd - 0Qa
Qh = 95,545,195.65 - 58,790,729.80
oh = 36,754,465.85 Btu/hr.

CAICULO DEL AREA DE CALEFACCION

El valor méximo de Q/A (Btu/hr pie2 ) para hervidores de cir

culacidn natural que manejan hidrocarburos, es de 12,000 Btu P -
. i hr pie
por lo tanto el area de calefaccidn seri: -

A = Qh/(Qh/A) _ 36,754,465.85 _ 3062.87 pies?
12,000

Consumo de vapor de 150 lbs/pulg? (A = 863.6 Btu/\b)

W _gh_ 36,754,465.85 _ 45 559.5 1bs/hr = 19,350 kg/hr
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CALCULO BOMBA DE ALIMENTACION

AL TANQUE FIASH

j {:;;E;E
. . gl
. M
1)
| -—-—ﬂ—l]—n-——'-
) . §
i Pe— AT-UX . —ad

Longitud de la Tuberia = 237 m = 778 pies

Accesorios:

1 valyula Automatica ]_5@9;
de control de Fluio60 _lbs/_;i,p_21441n2 x pie;rr 192 pies
" pie2  0.72x62.4.1bg
1 valvula check 50 pies .

1 valvula de Compuerta 200 pies
4 Codos de 90° "ieqpia

ﬁGasolina Z 0.8945 ig'/cm3' ’
A 100°F = 0,440 cpm_ses
GASTO POR BOMBEAR
W = 301,721.92 lbs/hr
301,721.92 st 1 5« 28:372 1t Gal
‘ 0.6945 x62.4 Ws/pled pie® 3. 78%)6Om1n
G = 370 15 GPM G 1.94° ples3/seg) '

.G
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Tuberia por Utilizar

El Diametro de la tuberia se -estimd mediapte un nomogramg r+
funcibén del gasto y de 1la @énsidaézdel fluido(Fig. 14)
V D =78~puig.ADiametro,Nominal = 8.625 D.E.
cedula 40 (D.I. = 7.981-pulg - SV-40pulgz)-

0.665 ‘pies - $-0.347 pies?)

(D.I. =
VELOCIDAD
v = G/; ._1.94 pieg3 _ 5.9 pies /seg

= 0.347 seg piesz=

NUMERO DE REYNOLDS

Re = (WP /A )

‘Re = (0.665x5.59 x 0.69x62.4) / (0.44 x 0.000674)

Re = 543 376.2

£ = o.oo3é(Fig. 15)
PERDIDAS POR FRICCION EN ‘LA TUBERIA
F=(2f£1v?) /g
-en“doﬁde:r
L = longitud totai equivglente'pies

f = factor de friccibn

"V = velocidad del fluido pies/seg
D = diametro interior de la tuberia pies
g = factor dimensional 32.2 pies/seg2

L = 778 pies+ 192+50+200+180 = 1400 pies



86

ECONOMIC. PIPE DIAMETER 1'-13. 4

Schedule 40 sfeel pipe
Flow rate, Turbulent fiow only
gat/min. cuft./min. .
80000 11— 10000

Density,
B./cufl.
e

60000 8000
40000 3 6000
4000
20000
2000
10600

BOCO 1000 Economic
6000 800 diameter

ap00 3 €00 :i'
4
00 12
2000 0 .
200 Py 20
1000 -5
800 e 8E 10
600 T 80 - 5.3 8
400 F- 60 2 44w 6
a0 §313% 4
200 o E
0 82123 2
100 s
80 0 & 1
€0 8 2 t-i, 08
40 6 06
a 04
20 .
0 2 Average spocing of pipe filtings, 151y 02
8 [ - ol .
5 08 008
4 08 : 006
04 004
2
0z 002
1
ol . - 00!

FIG. 14 DIAMETRO ECONOMICO DE TUBERIA
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FLUID DYNAMICS

00
0025 )
- £
o002 " G
NREEa 005
LT ol
- N
o.015 = ==t 003
N T ST 3
SN T o
ool AZ N THH 005
- 3 KA —— L L
AT =
5 ] A — O oo
£ 0007} ; - oc
g PR \1 HH
2 o005 - N e 0.002
g N ’%~_‘
5 000! >
.‘_’ooc‘: T PN ] 2081
i 00045 D o Q. :2
000 = S Lxiseq
0003 = o.o0ct
0,003 A ] T ’
] C = 00004
. ZS‘F ™ b/% - » SNINERN 000624
000 3 4 SR
o2 TR n
o == 9000
L
000iS y
d N
000! i - Jil s !
CERW GEY 6789 37456789
1xi0% txi0d X105 ° xi0® 7850 Tx 108

) . Reynf)lds- nurber N!‘.!
FIG. 15 ( FACTOR DE-FRICCION DE FANNING
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3
F = (2x3.2x10 xl.4x103x5.59) / 0.665x32,2
F = 13.17 pies

BALANCE DE ENERGIA MEGANICA

: 2 2,
W = =X d - > -— -}

(X% o+ (v, /25 = vi/eay + (PP, F'l/fl? + F
X) = Bm X, = X, = 14m = 4509 ples
X2 = 22m
2
Vl/Zg =0
2 2
V,/25 = __5.59 = 31,25 = 0,485 pies
2x32,2 64.4
P, =0
P, = 50 x 144 = 165,85 pies
0,6946x62.4 ‘

W = 45,9 + 0.485 + 165,85 + 13,17
W = 225,4 pies
GASTD _MASA
W = (B70.15x0,6946x62,4) / (7.48x60) = 84.03 1bs/seg
W = 84,031bs x 224.45 pies = 18861,67 lbs pie

seg ’ seg

SUPONIENDO UNA EFICIENCTA DE 65
IHP = 550 lbs pie/seg
HP = 1886L.67 = 52,76 HP

550x0. 65
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CALCULO DE LA BOMBA DE CARGA A

LA TORRE DESISOHEXANIZADORA.

N

,‘;mJ\\_;)

Lrorar = 100.1m = 328 pies. _/7= 0.650 4 = 0.34 C poises 160°F

GASTO POR BOMEEAR

W = 279,092.776 lbs 1 % 28.372 H5, Gal x _AE
159 0.70 ¥62-4 lbs pie3 3.785 1¥¢5 60min.
. EE;
5 . : > 1.9 5
W o_ 2.79x10° x 28.4 =~ 798.57  GPM 78 Lft3/seqg

" 4.96g%101 x 3.785x6.0xl0t

El diametro de la tuberia se estima mediante un fiomograma fun
cidn del gasto y de la densidad del Fluido.

D

8 pulg Diametro Nominal 8.625 D.E -

DI = 0.665 pies - S - 0.347 pies2



g0

Accesorios _ leq -
_1 Valcula Automatica 192 pies
1 valvula check 50 pies
1 valvula Compuerta 200 pies
2 Codos de 90° __90 pies
532 pies
L

Total = 328 + 532 = 860 pies

V = 6/s = 1.78. = 5.4 pies /seg
0,347
NUMERO DE REYNOLDS
vl /M)

(0.665x5.8x U.?D\'ix62.4) /- (0.34x%0.000674)
-

Re

Re~

Re = g4 pg2

£ = 0.003
PERDIDAS POR FRICCION EN LA TUBERTA
F=(2f1v? /pg

F = (2x3x10 x8.6x10%x5 .1%) /0.665%32.2

F =gz pies

BATLANCE DE ENERGIA MECANICA

]
n

(Xp-%y) + (vg / 29-—V12/2g) + (Bp/f - Py/P ) #+F

P
0

1 o]
X = 7.1lm = 23.35 pies
v12/2g = 0

5,12 2x32.2 = D.4¢ pies

1

V22/29



5 .
144 pulg. = 72 pies
- =

P =294 (P~ P ) = 20,3 _1b x . 1 X
1 21
P pulg 43,68 1b/pie pie
p_ = 35.0
2
W = 6,3+ 23.35+ 0,404 + 66,9 = 95.95 pies

GASTO MASA

3 1b
1,78 pies x0.70x62.4 —= 3 =
=5 piss”

W = 77,75 1lbs x 96,95 pies =

seg

7537.9 lbs-pie
seg

- SUPONTENDO UNA EFICTIENCIA DE 65

THP 550 1bs pie/seg

HP 21,08 HP/

7537.9
550x0,65

77.75 1bs/seg
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CALCULO DE IA BOMBA DE REFLUJO A TA
TORRE DESISOHEXANIZADORA.

P=351bs/in2
A e — o
4m
I, = 43m= 141 pies J/?_ 0.6 N
N = 0.600 = 0.2
T 405': Cpoises
GASTO POR BOMBEAR
W = 142,400 1Y¥s 1 1t Gal - b
4001ps 1 x28.372 =& x 8 x
hr . 0.6x62.4 lbs 2% Ae3 ¥ 3.785 ks 60 min
pik3
W _ 14.24x10% x28.372 _ 404

2
= =404 _ 4
3.74x10L % 3.785x6x101 _ 85.2 74x10

W _ 474 cpM _ 1.059 £t3/seq

pDiametro de la tuberia. £ (W yf )

D = 6 pies De = 6.625

Ced 40 (DI = 6.065 pulgadas S = 25 pulg?)

0.174 pies?)

(DI = 0.506 pies S



G/S _ 1.059 _ 10.59x10~1
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Automatica
Check
, Compuesta

g%0°

+ 612 pies = 753

T 0.174 1.74xlo %

NUMERO DE REYNOLDS

Re = (V P ) /x4

{0.506%6.06%0-6) /0.2x%0,000674

(s.oexlo'lxs.oexexlo“l) / 2xlo”

184x1072/ 13.48x10"

5

= 13.69x10°

seq

192 pies
50 pies
250 pies
135 pies

35 pies
612 pies

='606 pies/seg

x 6.74x10 *

PERDIDAS POR FRICCION EN IA TUBERIA

F=(f1v? /pg

2x7 .2x1073x7.53%x102x6.06%) / 0.506x32.2

Accesorios
1 valv.
1 valv.
1 valv.
3 Codos

g 1T

Ly 141 pies

v

Re

Re

Re

Re 13690

£ 0.0072

F

F

398.20/16.3 = 24.4 pies
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BALANCE DE ENERGIA MECANICA

=
| .

(Xp-X1) + (V32/2g - v12/29) + (Py/P - By/p ) + F

>
]

1 Tm

X, = 27m = (27-7) = 20m = 65.60 pies

V.22 = 0
ViZ/ag = 6.062/ 2x32.2 = 36.8/64.4 = 0.571 pies
- P 2 a3 - '
P, = 30 lbs/pul? (Bp~P1-) - 31bs x 44 Pulg® , L pie’ ° 19 55 pies
pulg? pie2 37.4 1lbs

P, = 35 lbs/pulg?
W = 65.60 + 0.571 + 19.25 + 24.4 = 109.821 pies

GASTO MASA

1.059 Ris3 _ 0.60x62.4 1@53
seg p;/e

39.6 lbs/seg

W = 39.6 B8 4 109.821 pies = 4340 1RS Pie
seg seg

PONIENDO UNA EFICIENCIA DE 65 %
IHP = 550 lbs pie/segq

HP _ 4340 _12.2 HP /
550%0 .65
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CAICUIO DE LA BOMBA DE LOS PRODUCTOS DEL
- FONDO DE LA TORRE DESISOHEXANIZADORA

/\
D 1. I
|
| .
d $470=1bs}in2
)
P=351bs/in2 ! D
. |
' |
J ozl
e = 35!5_;___.‘
P=o.5ax 2015 Coiags

320°F
Longitud de la tuberia = 100 m = 328 pies

GASTO POR BOMBEAR

1 28.372 li,'/sx Gal

W =239,438.176 ¥s , _ L ____ 4
3% !%62.4 1bs pie 3.765Yts
4,72 pie3
- .3
W = 692.55 Gal = 1.5 pies¥/seg

miry

Diametro de la tuberia f£(W y / )

D = 8 pulg. Diametro Nominal De = 8.625

D = 0.665 pies S - 0.347 pies2

~ hr

60min
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"Accesorios - leg
1 valv. Automatica " 192 pies
1 Val;r. Check 50 pies
1 valv. Compuesta - 200 pies
3 Codos 90° . 135 pies
T pies

Lpotal = 328 + 577 = 905 pies

1,54/0.347 = 4.44 pies/seg

V =G/s =
NUMERO DE REYNOLDS
Re = (DV A/H)
Re = 0,665x4,44x0,72x62.4 /  (0.15x0,000674)
) 1
Re =. (6.65x10 x4.44x4.4%a0) / 10.1a0™
5
Re = 13.13x10 = 1313000
f = 0.0027
PERDIDAS POR FRICCION EN LA TUBERIA
2
F=(2£f1V° Dg
F = (2x2.7x10-3x9.05x10%x 4.443) / 0.665x32.2
F = 4,80 pies
BALANCE DE ENERGIA MECANICA
2 2
W= (XX + (V37/29 - V,7/29) + (By/p - P1/p ) +F

Xl=0
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X, = 10m = 32.8 pies

V12/2g

=0
vy2/2g = 4.,44° .
2°/29'= 4.447/ 2x32,2 =- 0,306 pisa’
A _ o ) 2 . '1 : SrpiE;S
P, .= 20.3 lbs/pulg? PE3-P; _ 449.7 1 x 144 pulg®y e
= “ - 2 pulg? = pie2 + 07262, Albey -
B, 470/1bs /puly’ 7 L ?

H

W =4.50 + 32.8 % 0,306 ¥lag1,3 = 1478.9 pies s

GASTO -MASA

1.54 iesa 0 »
+54 pies” x D,72x62.4 1bs

lbs. = 69.19 lbs/se
seg o g ame
A 7 s
W = 69.19 lbs/seg x1478,9pies =102 325,09 lbs pies

seg

SUPONIENDO UNA EFICIENCIA DE 65 %

THP

550 lbs pies/seg

HP

'
b1

102325.09 = 351 Hp /
550x0, 65 ’
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ESTIMACION DE COSTOS

‘Estimacién de la inversidén de instalacidn.

. . 18,9) R

Algunos investigadores en esta materia, han desarrollado mé- -

todos simplificados para estimar la inversidén de las plantas de pro
ceso, basandose para ello en estudios que se han hecho en plantas -
de diferentes capacidades y de diferentes tipos de proceso, conclu-
yendo con una serie de correlaciones entre los diferentes costos --
que implica la construccién de una planta de proceso; tales correla

ciones estdn expresadas graficamente o mediante factores, los cua--

les simplifican adn mids la estimacién.
ESTIMACION DEL COSTO DEL EQUIPO PRINCIPAL:

El cAdlculo se hari de -acuerdo al sistema de Indices del cual

se tiene la siguiente ecuacibn:

Nx
B, = DX
Donde:
Ny = Valor del Indice para el afio y
Nx = Valor del Indice para el afio x

Ey = Costo del eguipo para el afio y

Ex = Costo del equipo para el afio x
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CAPITULO 5
COSTO' DEL EUIPO PRINCIPAL

Columna desisohexanizadora 2 470 000
Tanque flash 230 000
Condensador 720 000
" Acumulador - 170 000
Hervidor 660 000
Bomba de cyrga al tanque flash | 90 000

Bomba de carga a la colﬁmna 55 000-

Bomba de fondos de 1a columna 360 000

Bomba de reflujo a la columna . 30 000

4 785 000

Tuber{a e instrumentacidn 2 000 000

SUBTOTAL $ 6 785 000

COSTO DE OPERACION

Mantenimiento 339 250

Servicios auxiliares:

Vapor 200 560
Agua de enfriamiento 8 454 690
Energia eléctrica 541 416

Mano de obra @ ( 3 turnos)
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3 Operadores especialistas
9 OperadOteS de segunda

Depreciacidn

231 444
594 540

678 500

11 040 400 $/ Afio
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CAPITULO 6
CUOUNCLUSIONES

De realizarse el proyecto, se incrementard la carga de
naftas ligeras de 22,116 B/D a 26,003 B/D que dard lugar-
2 un aumento en la produccidn de aromdticos del 17.57% ——
que equivale a producir.ll,70l B-D en lugar de 9,952 B/D
que ea la produccidn actual.

Ls fraccionadora V-1805 que esta dise?lada para manejér
19,000 8/D de carga, con la modificacidn propuesta, ten——
drd que manejar 25,339 B/D lo cual representa un incre-- -
mento del 36% arrioa de la capacidad de dise%o. -Sin em—-—
ourgo, por estudios y corridas Ge prueba que se han hecho,
se hanllegado a manejar hasta 28,000 3/D, debido a un ——
gran sObredise@o gue tienen casi todos los equipos.

Por lo que atale a la reformadora de naftas lisgeras, - -
esta plaata tendra que trabajar a una capacidad de 20,000
B/D. 0 sea 4,003 3/D mds para la que esta diseflada, pero-
se Tiene tamoién un buen margen de sobredise?o, como en -
el cas0 anterior. )

La carga & la nidrodesulfuradora de gasolina que ac —-
tualnente maneja un volymen imf_tiJ. de 5,566 B/D, que re-—-
presentan el 25.3% de compuestoé ligeros que trae la gaso
lira primgria, despues de la modificacidn propuesta, solo
recioirfa 286 B/D de ligeros, que daria un anmento de car
52 uwil de 5,280 B/D. ’

Bl aumento en lac ganancis es oovio, puesto que al au-
meatar lu produccidn de aromdticos, aumentan las ventas y
en consecuencia tamoién lad ganacias. Sin embang0s Para
poder cuantificarlds, habrfa que hucer un estudio econdmi-
co m#s completo gue desde lueg0 noO se hizo para esta te—-—
sis,por considerarse una labor que requiere atencidn espe
cialyy consecuentemente, unicarente ce sacaron costos de



operacién asi como de instalacidn de eguipo.
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