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SIMBOLOS Y SU DENOMINACION 

Metano 

Etano 

Propano 

Isobutano 

Butano Normal 

Isoperitano 

Pentano Nonnal 

2,2. Dimetil Butano 

2MP - 2, Metil Pentano 

3MP 3, Metil Pentano 

Hexano Normal 

Heptano y más pesados 

TANQUE FLASH 

F Alimentación en moles 

V Vapores separados moles 

L Líquido Fondo moles 

Xf Fracción mol en la alimentación 

Y Fracción mol del Vapor 

X Fracción mol del líquido 

K Constante de Equilibrio f(TyP) 

p Presión Parcial del componente de referencia ~ 

La temperatura de destilación lbs/pulg2 

P Presión total de destilación lbs/pulg2 
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Vload 
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V 

PMprom 
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Relacion de Velocidad 

Velocidad del Vapor pies3/seg 

Diámetro del Tanque Flash -

Pies3/seg de Vapores 

Densidad de los vapores lbs/pie3 

Densidad del líquido lbs/pie3 

Peso molecular promedio de los vapores 

Altura del tanque flash en la parte de los vapores 

pies. 

VL Volumen del líquido pies3 

TR Tiempo de Residencia minutos-

~ Altura del tanque Flash parte liquida 

COLUMNA DE RECTIFICACION 

B Flujo de Prodúctos Pesados (Fondos) r moles, peso o 

_volumen por unidad de tiempo. 

D Flujo de Produc~os ligeros (Domo) r moles, peso, o 

volumen por unidad de tiempo. 

e Número de componentes en el sistema 

F Flujo de Alimentaci6nr moles, peso o volumen por unidad 

de tiempo. 

i Suscrito referido al componente i 

K Y/X = Coeficiente de distribuci6n-

L Flujo fase pesada (líquida) r moles, peso o volumen por 

unidad de tiempo. 

m Suscrito que denota el valor a condi~iones mínimas. 
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n Suscrito que denota cualquier plato en la columna 

N Numero de platos de equilibrio en la columna 

~ Número de platos mínimos de Equilibrio. requeridos para 

tener la se~aración especificada a Reflujo total. 

q Fracción.de alimentación la cual es líquida a la pre--

sión y temperatura del plato 

r Suscrito referido al componente al cual la~ volatilid~ 

~ades relativas son referidas 

R LN+l/D= Relación de Reflujo eXterno en la parte de 

arriba de la columna 

~+1/n= Relación de Reflujo mínimo en la _parte de arri 

ba de la columna 

V Flujo de la Fase ligera {Vapores) : moles, peso, o vol~ 

men por unidad de tiempo 

X Concentración en la fase pesada {~íquida) 

Y concentración en la fase ligera (Vapores) 

z Suscrito que denota una concentración en la zona de com 

posición constante en la sección de Rectificación. 

oC volatilidad Relativa GCi-r = Ki/Kr 

OCa Volatilidades Relativas promedio para el componente 

considerado 

1 -
e Raíz común cuyo valor esta ~nt~- las volatilidades prQ 

medio.de los componentes claves 

UL Viscosidad promedio centipoises. 

u1 Viscosidad del componente a la temperatura promedio 
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~s Xa Fracción mol del· compone~ te en 1<~ alimentación 

W lbs de Vapo:r/hr_ 

·a Sección de la torre en pies2 

K¡ Constante que depende del espacio entre platos y del -

tipo.de plato 

J...· Densidad del líquido lbs/pÍe3 
L 

O Densidad del ~apor lbs· pie3 /v 

D Diámetro de la tOrre en pies 

w 

E Q U. I P O A U X I L I A R 

CONDENSADOR DE VAPORES 

lbs/hr de vapores que entran al condensador 

Calor total en el condensador Btu/hr 

Calor de condensación Btu/hr. 

Calor de stibenfriamiento Btu/hr 

Entalpia de condensación Btu/lb 

Entalp;ia d.e vapori-zación Btu/lb 

Entalpia del líquido Btu/lb 

Entalpia dE' stibenfriamiento Btu.flb 

lbs/hrde agua de enfriamiento 

Calor específico del agua Btu/lb°F 

Diferef'cia media de temperaturas del agua °F 

Diferencia media logarítmica en la región de condensa-

ción· °F 

Diferencia media logarítmica e~ la región de subenfri~ 

miento. 



ATmT 

A.r 
u 

al 

L = h 

NT 

a' t\ 

at 

Gt 

V 

DI=ID 

OD 

hi 

7 

Diferencia media· logarítmica de temperatura °F 

Area total de transmisión de calor pies2 

coeficiente globál d~ transmisión de calor Btu/hr-pie°F 

Area qe un tubo pies2 = 1r Dh 

Longitud de los tubós pies 

Niimero de tubos 

Area de flujo por tubo pulg2 =~D2/4 

Area total de flujo de los tubos pies2 

Masa velocidad lbs/hr pie2 del fluído por dentro de los 

tubos 

Velocidad qel agua a través de los tubos pies/ség 

Diámetro interior de los tubos pulg._ 

Diámetro exterior de los tubos pulg. 

coeficientea de transferencia de calor para él flujo - ·_ 

interior Btu/(hr) (pie2) (°F) 

hio valor de hi cuando se refiere al diámetro exterior - -

caida de presión por dentro de los tubos lbs/pulg2 

Factor de fricción f(Re) 

n Número de pasos 

S Gravedad específica del fluído por dentro de los tubos 

~t Relación de viscosidades 

lb Viscosidad del fluido por dentro de los tubos 
hr-pie 

~Pr Pérdida de presión por retorno lbs/pulg2 

U0 Coeficiente total de transferencia de calor de diseño-
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Btu/ {hr) ( °F) 

A
0 

Area total de transmisión de diseño pies2 

Gu carga de condénsado para tUbos horizontales lb/(hr) --

(pie) 

ho Coeficiente de transferencia de calor para el flujo e~ 

terior Btu/ (hr) (pie2)~ (°F) 

Tv Temperatura promedio del vapor condensante °F 

tw Temperatura de la pared del tubo °F 

ta Temperatura promedio del fluído frío °F 

tf Temperatura de la película °F 

Kf Conductividad térmica de los vapores a la temperatura 

de ·la película Btujhr pie2 (°F/pie) 

Gravedad especifica de los vapores ~a la temperatura de 

la película • 

.)/f Viscosidad de los vapores a la temperatura de la pelí~ 

cula centipoises 

uc Coeficiente total limpio de condensación Btu/(hr) (°F) 

Ac Superficie total limpia de transferencia pies2 

qc Flujo de~calor para la condensación Btu/hr 

us Coeficiente total limpio de. subenfriamiento Btu/ (hr)(°F) 

qs Flujo ~e calor para el subenfriamiento Btu/hr 

UC coeficiente total limp:i:o de transferencia Btu/hr°F 

RD Factor de obstrucción Btujhr pie2 °F 

HERVIDOR 

Qa Calor que entra con la alimentación Btu/hr 
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Calor dado en el hervidor 

Calor quitado en el condensador 

Calor que sale con el residuo 

Calor ~ue sale con el destilado 

Area de calefacción en el hervidor pies2 

\ 
\ 

Relación del calor dado en el hervidor al area de cal~ 

facción Btu/hr pie2 

Wv Consumo del vapor lbs/hr 

A calor latente del vapor f (P ó · t) B·tu/lb 

f 
A 

G 

S 

V 

f 

F 

D 

w 

X 

v2/2g 

p 

BOMBAS 

Longitud total equivalente de tubería pies 

Densidad-del fluído por bombear lbs/pies3 

Viscosidad del fluído por bombear lbs 
pie-seg 

Gasto por bombear pies3/seg. 

Sección de la tubería pies2 

Velocidad del fluído pies /seg 

Factor de fr~cción f(Re) 

Pérdidas por fricción en la tubería 

Diámetro interior de la tubería en pies 

Potencia de la bomba H.P. 

Energía potencial pies 

EnergÍa cin4tica pies. 

Presión la cual hay que vencer pies 



lO 

C1PI'l'ULO l 

INTRODUCCION. 

Actualmente los compuestos arom4ticos que se producen en la Ref! 

ner!a " Uzaro C4rdenas ., de Jlinatitl!n1 Ver., se elaboran en la planta 

reformadora de naftas ligeras que tiene una capacidad de diseño de 

22 1 000 BjD1 contando oon una Qsrga de e+imentaci6n de 22 1 116 B/D de los 

cuales 101 500 B/D provienen de la torre prebenoeno contando con un 5% -
de compuestos no reformables, y loa otros.ll1 616 B/D provienen de la-­

fraccionadora de naf'ta que no contiene compuestos no reformables. lill­

reactor produce una corriente con un 45% de compuestos aromáticos que -

representan una cantidad de 9 1 952 B/D de aromáticos y el resto de gaso­

lina de alto octano no reformable. 

Se tiene el ~royeoto de aumentar la carga de la reformadora de -

naftas ligeras incrementando la corriente que viene de la fraooionadora1 

eliminando loe -ligeros que constituyen el 25c3% de la gasolina primariao 

Para este f!n 1 se pretende instalar un tanque flash para la eliminaoi6n 

de c
1
¡c

2 
y una fraocion(ldora para eliminar e.l resto de los compuestC)s 1,1 

geros que constituyen ese 25.3~ antes mencionado._Esta tentativa no pre­

tende ser la !5nica. posible sino una de las tantas que se pueden a'bordare· 

Es pertinente señalar, que los cálculos se harán oon base en uni­

dades inglesas debido a que la ini'ormaci6n obtenida de los manuales de -

la planta, el igual que las correlaciones para el cálculo del equipo, -

están dados en dichas .unidades, que dicho sea de paso, no representan­

ning!Sn problema en raz6n de que los resul tadoe pueden ser faoillliBnte trJ! 

ducibles al sistema métrico decimal. 
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CAPITULO 2 

OBJiTIVOS 

. l.- Aumentar la carga a la reformadora de nati'tas 

ligerar para incrementar la producoi6n de 

compuestos arom!·tiooso 

2.- Aprovechar ·mejor el equipo disponible en oua,n 

to a oapaoitadoso 

3a- Mejorar la carga para la planta hidrodesuli'~ 

radora de gasolina primaria. 

4•- Aumentar las ganancias al producir mayor can­

tidad de arom!ticoso 



12' 

CAPITULO 3 

GENERALIDADES 

Actualmente la[gasolina primari~va como c~a a laL!lant~ hidro­

desulfuradora de gasolin~con el ffn de{:liminarle el azufr~)de al­

gunos compuestos como los[mercaptano~ y sulfurosJ que desactivan el 

catalizador de platino que se encuentra en el reactor de la planta 

reformadora de nafta ligera, cuyas restricciones son de O.Sppm máxi-

mo de compuestos de azufre, trabajando normalmente entre 0.10 y 0.20 

ppm. Posteriormente la gasolina pri~aria y el H2S formado en la hi-

drodesulfuradora va como carga a un separador donde es eliminado el 

H2S y el H2 que no reaccionó. 

Continua después a la torre estabilizadora donde son eliminados 

compuestos ligeros de c1 a 3MP que obstruyen la actividad del cata­

lizador de las reformadoras. Pasa después a una fraccionadora donde 

son separados los componentes de la gasolina primaria en naftas 

ligeras y naftas pesadas pasando las primeras a la planta reforma-

dora de naftas liger~s para producir aromáticos, y los segundos a 

la reformadora de naftas pesadas donde se obtienen gasolinas 4e al-

to octano.· 

Después de la reformadora de naftas ligeras sale una corriente 

con aromáticos, gasolina y algo de ligeros que se~producen en la re-

formación, que pasa a un separador para eliminarle el H2 formado y 

el que se inyecta a la carga de la reformadora. Por el fondo del 

separador sale una- corriente de aromáticos con gasolina, misma que 
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. pasa a una fraccionadora en la cual se acaba de eliminar el H2 y 

los ligeros formados. Del fondo de esta torre sale una corriente 

con aromáticos y gasolina de alto.octano unicamente, la cual es 

enviada a la planta UDEX para ~a separaciÓn con solventes de la ga-

salina y la obtención de los aromáticos ya libres de esta. 

La gasolina primaria que se carga a la hidrodesulfuradora, tiene 

la siguiente composiciÓn: 

MET.áNO el 0.3 

ETANO c2 0.2 

PROPANO c3 1.5 

ISODUTANO ic4 1.2 

N. BUTANO nc4 4.3 

ISOPENTANO ic5 4.0 

N. PENTANO nC5 
6.4 

22DU!ETILBUTANO. 22DMB 0.2 

2 METIL PENTANO 2MP 5.0 

3 METIL PENTANO. 3MP 2.2 

N HE.'CANO nC6 3.4 

HEPTANOS Y MAS PESADOS e+ 
7 71.3 

100.0 

Se pretende eliminar desde el metano hasta el !MP para aumentar 

la carga Útil a dicho reactor y en consecuencia que llegue mejor 



carga a la reformadora y se puedan producir mayor cantidad de aromá-

ticos. 
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T-211 Tanque de almacenamiento de gasolina primaria 

T-100 Tanque flash 

T-150 Torre fraccionadora de ligeros 

V-1801 Hidrodesulfuradora de Gasolina Primaria / 

V-1802 Separador de hidrÓgeno y ac. sulfb{drico. 

V-1803 Torre fraccionadora de ligeros 

V-1805 Torre fraccionadora de naftas 

V-1901 Reformadora de naftas ligeras 

V-1902 Torre separadora de hidrÓgeno 

V-1903_ Torre fraccionadora de ligeros 
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MODIFICACI~NES PROPUEST~S AL PROCESO 
. ACTUAL 

En el proceso actual la gasolina primaria lleva un 25.3% de -~ 

compuestos no reformables lo cual es conveniente eliminar para mejorar 

todo el proceso, y así, obtener un mayor rendimiento en las instala--

cienes,, al, mismo tiempo ·se obtiene una mayor producción de compuestos 

Aromá~~qQ~ y de gasolina de alto Octano en las plantas reformadoras -

de naft_¡;¡. ligera y nafta pesada respectivamente. 

Para lograr lo antes citado se propone modificar el proceso a~ 

tual de la siguiente manera (Diagrama 3 y 4) 

1.- Calcular una columna de rectificación la cual nos elimine 

a los componentes no reformables o no deseables por- el nomo·, y que, __ 

debido· a las necesidades actuales tenga como especificación un ·máximo 

de 3% de Hexano normal, en los productos del Domo. Esta columna .se 

propone colocarla entre el tanque de almacenamiento de la gasolina 

pr~maria y el reactor de la planta hidrodesulfurjzadóra de gasolina 

con el fin de aprovechar al ~ximo -las instalaciones. 

2.- cálculo de un tanque Flash para la sepáración de los com..:. .. 

puestos mas ligeros con el fin de disminuir el número de platos en 1~ 

columna de rectificación y con el fin también de-trabajar la col~~ 

a una ~resión menor. Este tanque Flash s.e colocara entre el tanque de 

almacenamiento de gasolina y la colUmna de rectificación. 

3.- Cálculo del equipo auxiliar necesario que será: 

CONDENSADOR DE LOS VAPORES DE DOMO 
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HERVIDOR DEL LIQUIDO DE FONDOS 

BOMBA DE REFLUJO A LA TORRE 

BOMBA DE CARGA A LA TORRE 

BOMBA DE .CARGA A LA PLANTA HIDRODESULFURIZADORA DE GASOLINA 

BOMBA DE CARGA AL TANQUE FLASH 
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CAPITULO III 

CALCULO DEL EQUIPO NECESARIO 

PARA LAS CONDICIONES PROPUESTAS 

a) .- cálculo del tanque flash 

b) .- Cálculo de la Columna de Rectificación 

e) .-·Cálculo del Equipo Auxiliar: 
condensador, Reboiler y Bombas 

a).- DESTILACION EN EQUILIBRIO (FLASH) 

Aquí en este tipo de destilación el vapor y el líquido se roan-

tienen en íntimo contacto, de tal manera que el vapor formado esté en 

equilibrio con ·el líquido residual. En estas. condiciones, por un ba-­

lance de materia referido al componente mas volátil se tiene:(4) 

Fxf = Vy. + LX (1) 

La relación de equilibrio puede expresarse así: 

En donde K puede tener un valo:¡: determinado experimentalmente, 

o un valor calculado para la temperatura y Presión particulares a que 

el líquido y el vapor se separan. Para el caso de disoluciones idea--

les a moderadas presiones, CUando X e y Se expresan en fracciones mo-. 

lares y L,V y F, ·son moles: 

yP 

Y. 
X 

Donde: 
p 

p 

xp 

.E. 
p 

Presión total de destilación 

Presión parcial del componente de referencia a la te~ 
peratura de destilación. 
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sustituyendo x por y/K y despejando y 

Fxf = Vy + i L 

'y = FXf K 
VK+L 

__ F_X.;;;f'-:- = K 
V+ L/K V 

y 1 - E. ' ID'!f . -vL.K+L/V 

ana1ogamente, se tiene para_x 

K:Ícf ) 
+ L/V 

(2) 

X,;. 1 _VF' Xf •••••~••••••••·•••••••••••• (3}. 
LK+L/V 

Estas ecuaciones se resuelven por tanteo, suponiendo un valor 

:para_ el cociente entre el vapor y la alimentación, V/F, los valores.-

supuesto y cálculado de V/F, han de ser bastantes próximos. Conviene 

tener en cuenta que si los valores supuesto ycalculado V/F son ta.r;1-

distintos q~.:~e sea necesario otro tanteo, ·_el 2° supuesto debe. ser tal 

que entre el y el primer supuesto se encuentre el valor calculado an-

terior. Para hallar con fac;i.lidad los dis.tintos supuestos, dando bue-

nos resultados representar gráficamente las diferencias entre los va-

lores calculados y supuestos en función de estos-últimos. 

Por otra parte antes de inciar el cálculo de una destilación -

FLASH, conviene haber determinado ya el punto de rocio y el de ~~ 

ción para estar seguros de que la temperatura y presión_ se encuentran 

en la zona bifásica. 
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CALCULO DEL PUNTO DE BURBUJA DE LA,;(· 

ALIMENTACION A LA P.RESION DE 

29.4 lbs/ln2._ Y =~Kx·IKX ~ 1 

K K 

COMPONENTE XF· 90°F .KXF 7o °F KXF 

el 0 .. 003 180.0 0.540 . 160' 0.480 

c2 0.002 ·32.0 0.064 120 0.040 

c3 0.015 9.8 0.147 7.8 0.117 

ic4 0.012 4.0 0.048 3.0 0.036 

NC4 0.043 3.0 0.129 2.1 0.090 

ic5 0.040 1.1 0~044 0.78 0.031 

.Nc5 ·0.064 0.86 0.055 . 0.58 0.037 

22DMB 0.002 . 0.39 0.001 0.29 0.001 

2MP o.oso 0.34 0.017 0.24 o·.o12 

3MP 0.022 0.31 0.007 0.20 0.004 

~q .0.034 0.28 0.010 0.17 0.006 

e;¡+ o:113 0.03 0.021 0.0163 0.012 

1·.083: 0.866 

Interpolando se tiene. W1a TBURBUJA = 84°F 
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CALCULO DE LA TEMPERATURA DE ROC IO DE LA -t 

ALIMENTAC ION 

X= Y/ L_YIK = .1 ,K 

K -xF -K 
XF/K COMPONENTE XÉ' 200°F /K 250°F 

el 0.003 300.0 0.000010 370 0.000008 

c2 0.002 70.0 0.000029 96 0.000021 

c3 0.015 26.0 0.000577 37 0.000405 

( iC4 0.012 13.0 0.000923 20 0.001000 

nc
4 

0.043 10.5 0.004095 16 0.00.3000 

ic5 0.040 5.4 0.007407 B~B· 0•005000 

nc5 0.064 4.4· 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 0!012000 

3MP 0.022 2.;20 0.010000 3.9 0.006000 

nc6 0.0.34 1.90 0.017895 3:6 /0.009000 

C7+ o. 713 0.40 1.78250 0.9 0.792000 

l:857857 0.837851 

-Interpolando se tiene una TRocio = 242°F . 



COMPONENTE XF 

Cl 0.003 

c2 0.002 

c3 0.015 

ÍC4 0.012 

nC4 0.043 

ic5 0.040 

nc5 0.064 . 

22m-m 0.002 

2MP 0.050 

3MP 0.022 

nC6 0.034 

C7+ 0.18 

VJF = 0.07 

F = lOO moles 

V = 7 

L = F-V=93 

.!! = 13.286 
V 

V/F = .. _ r.7¡:: 
....,. ·~-,., 

!' = lOO 

V = 7.5 

L = F;'-V = 92.5 

L = 12.333 v 
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CALCULO DEL TABQUE FIASH 

K V/F=0.07 

29.4l.lyln2 ~ 
~+.K ~-+K l60°F KXF V 

260 0.780 273.286 0.002854 

54 0.108 67.28& 0.001605 

19 0.285 32.286 0.008827 

9 0.108 22.286 0.004846 

7.2 0.310 20.486 0.015132 

3.3 0.132 16 .• 586 0.007959 

2.7 0.173 15.986 0.010822 

'1.95 0.004 15.236 0.000263 

1.58 0.079 14.866 0.005314 

1.28 0.028 14.566 0.001922 

1.05 0.036 14.336 0.002511 

0.18 0.128 13.466 0.009505 

0.071560 

Desviaci6n O.OIDl56 

VFF= 

~+K 

272.333 

66.333 

31.333 

21.333 

19.533 

15.633 

15.033 

14.283 

13.913 

13.613 

13.382 

12.513 

o.oz·ro¿i 
.l0(F -= 

LJV+.J( 

0.002864 

0.001628 

0.009Q96 

0.005063 

0.015871 

0.008444 

0.011508 

0.000280 

0.005678 

0.002057 

0.002690 

0.010229 

0.075408 

o.o0040S 



25 

CONTINUA CALCULO TANQUE FLASH 

P =· 29.4 lbs/pulg2 

F = 100.0 moles 

V= 7.5 

L = 92.5 

Composicion_ 
del I'Y = E.'\_ KXF = .1 

- v L15_-iflv 

Composici6n XF· 

- del rx = E,_ [ - = i 
V K+ L/v 

Vapor Liquido 

COMPO~N_TE y X 

el 0.038 

c2 0.022 

~3 0.121 o-.oo6 

ic4 0.068 0.008 

nc4 0.210 0.029 

_ ic5 0.113 0.034 

nc5 .0.151 0.057 

22DMB 0.004 0.002 

2MP 0.075 0.048 

3MP 0.027 0.022 

nc6 
0.036 0.034 

Cj+ 0.135 0.760 

1.000 1.000 
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CALCULO DE LAS DIMENSIONES DEL TANQUE FLASH 

El calculo .se hará de acuerdo con ecuac-iones y consideraciones 

Ctt) 
propuestas por Adolph D. Scheiman · 

en donde:· 

en donde: 

0.178 D2 

VLOAD.= Velocidad del vapor pies3jseg. 

Rd Relación de velocidad 

D Diametro del tanque Flah. 

vi~ 
~..{-.e 

v pies3 jseg. de vapores 

~ Densidad de los· vapores Ibs/pie3 

~ Densidad del liquido Ibs/pie3 

lbs de vapores 
pie3 de vapores 

22629.144 
73600 

0.31 lbs/pie3 

PMProm. Vapores = 66.40 

pies3 de Vapores 22629,144 ~X JS9 ft3 X li.:2 
66 .40 hr Iqtmol 29.4 

X (460 + 160),. 
492 

;:·-= 
L 

73600 

0,7 j_!& x ;2 .2lbs 
l1tt K/g 

pies3 

hr 

28.3721/t 
pies3 

43.7 lbs/pies3 



V 73600 
pies3 

~ 
X 
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3600 seg 
20.4 pies3 

seg. 

EL auton· - Ül ' 1 recomienda una _¡:;elación de velocidad de--

O. 5 para tanques fl¡;tsll que no usen mallas. Entonces se tiene:. 

VLOAI 20.4 \1 __ 0=.3::..:1=-­

~ 43.7 l,-0 • 31' 
20.4 :ir O, 08453 = l. 72 pies3/!3eg. 

D ~- -0-. -5-'xl:.~:..;?:.::i=-7-8- 4.4 ~ :Jl;457!ll 

Con este valor de 4,4 '·pies se va a ·la figura (S) la· cual rela-

ciona el diámetro del tanque flash ~on la altura del tanque de la par-

te de los vapores. Mediantes esa figura (5) se obtiene lo-sig~iente: 

Hvap = 3.2 pies 

Para calcular la altuia del tanque en la sección de la parte --

líquida es necesario suponer-un tiempo de residencia del liquido. para 

~st6 el¡autor recomienda un tiempo de residencia entre 2 y 5 minutos. 

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

en donde: 

V= 279092.776 

VL Volumen del liquido pies3 

hL Altura del recipiente parte liquida pies 

D Diametro del tanque flash pies 

~ 1 pie3 k 4 n9fn • .., 425,97 · pies3 
~- x. 43,6á l}ls x . 60 ~-



425.97 .. 
V 

. 28.4 
pies 

Entonces ~ altura total del t~ngpe flash será: 

Se suma 1 pie más, debido a que se recomienda que del punto do~ 

de-se introduce la alimentación a la parte más alta del liquido que e~ 

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 tanque flash. Fig. -~ 

~ida de presión será-de 20.6 lbs/pulg2 debido a que la-­

alimentación viene a 50 lbs/pulg2 y el tanque flash se calculÓ a 29.4-

lbs/pulg2. 
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10 11 IZ 

F.IG. 5 ALTURA DE DISEfJO RECONENDADA: 
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. 
l'!l 

Al! lllENTAq QN---.> 

LIQUIDO 

riG.URA # 6 
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(b) e A L e U L O · D E L A C O L U M N A 

DE. R E e T I F I e A e I O N !_EQUIPO 

A U X I L I A R (e) 
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REFLUJO MINIMO Y PlATOS MINIMOS- TEORICOS DE ACUERDO A IAS 
ECUAC!ONES PROPUESTAS_ POR FENSKE. UNDERWOOD Y GILLIIAND. 

REFLUJO TOTAL - ECUACION DE_ FENSKE 

C2l 
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 composición. Partiendo de lo antes dicho Fenske 

muestra una ecuación la cual relaciona la separaci6n obtenida entre 

dos componentes a_reflujo total a el Número de platos de Equilibrio •• 

~a derivaci6n de la ecuación de Fenske depende de la definición de-

la volatilidad relativa e(. y de la igualdad de composición entre cua-

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

ci6n que es la siguiente: 

Moles de i en D 
Moles de i en B 

Moles de r en D 

Moles de r en B 

Puede ser_ expresada también de la siguiente manera: 

D~DI 

. . l/3 

ClCct. = {oC. ~-oMct'-M.rrA~F-oNri-;J-
REFLUJO MINIMO.- ECUACIONES DE UNDERWOOD · 

(2} 

(1) 

(2) 

(3) 

Las ecuaciones de Underwood nos muestran un.métódo convenie~ 

te y rápido para estimar el ~eflujo minimo corr~spondiente __ para --~ 

cualquiér separaci6n especificada de dos Componentes llamados usua± 
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mente Claves en una alimentación de multicomponentes. En digho mé-

todo se supone un reflujo molar y volatilidades relati.va·s constant; 

tes, además se establece tambiélll de que en una columna de multicom- .. 

ponentes se supondrá que a reflujo mínimo existirá una zona de com-

oosición constante. Tomando en cuent,a· lo anterior se manejan las 

siguientes ecuaciones: ·e c(iXiF 

F:-lo{i -& 
= ·¡ - q (4} 

.e es un artificio matemático que·se usa y que se define.como 

raíz común cuyo valor estará entre las volatilidades de los com• 

ponentes clave ligero y clave pesado; q es la fracción de la ali-

mentación la cui:ll _es líquida a la presión y temperatura del plato 

de alimentación, teniendose los si guientas casos: 

Alimentación Líquido Subenfriado: q 71.0 

Alimentación Liiuuido Saturado q = 1.0 

Alimentación Parcialmente Vapor l.OPJq) 0.0 

Alimenta~ión Vapor Saturado q = o 

Alimentación Vapor Sobre-calentado q.(.O 

Y la siguiente ecuaci6n1 e r o(i(Xip)m 
i=l ob --& 

= Rm + 1 (5) 

De acuendo con las características de .la alimentación se obten• 

dra un ciento valor de O mediante la ecuación (4) ese valor O se 

aplica en la ecuación (5} para obteñer el reflujo mínimo de acuerdo 

con las condiciones especificadas de los compuestos claves. 
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CORRELACION DE GILLILAND 

Conociendo Nm y Rm se tienen las condiciones que limitan una 

columna de destilación pero para_propósitos prácticos es poco prác-

tico a menos que estas cantidades.puedan ser relacionadas al Ndmero 

t~\ 
de platos teórico_s _N'! Reflujo Real R: Gilliland presenta una correlª-

ción la cual relaciona Nm y Rm al Número de- platos teóricos actua--

les y la Relación de Reflujo Real ;necesaria-para obtener la separa-

ción deseada. La correlación se muestra en la fig. (7.0) donde es--

tán graficados: 

(N-Nm) /(N+l) vs. (R-Rm) / (R+l) 

Valores-Económicos de diseño de R usualmente están en un ra~ 

go de 1.2 a 1.5 veces el Reflujo mínimo. 

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

1.- Suponer cualquier separación deseada de los componentes-

claves. En este problema Ia·restricción es, que debido a las neces!!:_ 

dades actuales solo el 3% de Nc
6 

se destile con los productos del -

Domo. 

20.6x0.03 0.618 



COMPONENTE 

c3 

ic
4 

nc4 
ic5 

nc
5 

22DMB 

2MP 

3M p 

nc6 

c7 
+-

A 

0.6 

0,8 

2.9 

3.4 

5.7 

0.2 

4.8 

2.2 

3.4 

76.0 

loo.o 

35 

D 

0.600 

o.8oo 

2.900 

3.400 

5.700 

0.200 

4.800 

L582 

0.618 

2Q.600 

0.618 

2.782 

76.000 

79.400 

2.- cálculo de la presión de trabajo de la columna. Se consi 

dera un condensador total, y los vapores que entre en é!, a una---

temperatura saldrán de el a esa misma temperatura, perdiendo solo -

el calor latente.; de este modo la composición del vapor será igual -

a la del líquido. Aplicando la ley de Raoult se tiene. 

p~ ~ 
xpv = Pt y •. x= , entonces_ se supondrá una Pt y cuandoLx=l -, 

Pv 

se tendrá la Pt de la torre. La temperatura del Domo de la torre --

será de 150°F = 65.5°C 

P 30 lbs/in
2 

t 
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Pv 
y/Pv 

Pt:;,.301bs/in2 

COMPONENTE D Xd 150°F X 

c3 0.600 0.029 350.0 0.000083 0.002490 

ic4 o.8oo 0.039 19o.o o.ooo2o5 0.006150 Se supondrá una 

hC
4 2.900 0.141 115.0 0-?01226 0.036780 caida de presión en 

ic5 3.400 0.165 47.o o.oo3511 0.105330 el condensador de -
nc5 5.700 0.277 38 .o o .007289 0.218670 2 1b/in2 y de. -

22DMB 0.200 0.010 21.8 0.000459 0.013770 5 lb/in2 a lo largo 

2MP 4.800 0.233 17.2 0.013547 0.406410 de la columna. 

3MP 1.582 0.077 15.3 0.005033 0.150990 p = 30+2=32 
DOMO . 

nc
6 

0.618 0.030 14.0 0.002143 o.ó6429o .PFOND0=32+5=37 

20.600 1.0048 p 
T MEDIA=37+32=34.5 

2 

PT 35 lbs/in2 
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CALCULO DEL PUNTO DE BURBUJA DE·LA ALIMENTACION 

PT 35 lbs/pulg2 

220°F 223°F 

COMPONENTE xa Pv Pvxa Pv Pvxa 

c3 0.006 700 4.200 712 4.272 

i c 4 o.oo8 325 2.600 330 2.640 

n c 4 . 0.029 255 7.395 25.8 7.482 

i c 5 o.o34 119 4.046 120 4.080 TBURBUJA = 223°F 
n c

5 
0.057 96 5.472 lOO 5.700 

22DMB 0.002 62.5 Q.l25 67 0.1340 

2MP 0.048 49.0 2.352 51 2.4480 

3MP 0.022 45 • .5 1.001 47 1.0340 

nc6 0.034 40.5 1.377 42 1.4280 

C:;z+ 0.760 7.5 5.700 7.90 6.000 

1.000 34.268 35.218 

CALCULO DEL PUNTO DE ROCIO DEL 
DESTILADO. 

V 
p 

V 

COMPONENTE xa 160°F K=Pv/PT Xd/K 16l°C K=Pv/PT Xd/K _ 

c3 0.029 380 10.86 0.002670 390 11.14 0.002603 

i c4 0.039 162 4.63 . 0.008423 165 4.71 0.00828Q 

n c
4 

0.141 120 3.43 0.041108 125 3.57 0.03949§ 

i e 0.165 52 1.49 0.110738 54 1.54 0.107143 
5 

n c 5 0.277 42 1.20 0.230833 42 1.20 0.230833 

22DMB 0.010 28 0.80 0.012500 28.5 0.81 0.012346 

2MP 0.233 20.0 0.57 0.408772 21.0 o.Go 0.388333 

3MP 0.077 18.5 0.53 0.145283 19 .o- 0.543 0.141805 

nc6 0.030 15.7 0.45 0.06~667,_ 16.0 0.457 0.065646 

1.026994 0.996485 

TROCLO 161°F 



CALCULO DEL PUNTO DE BURBUJA DEL.RESIDUO 

COMPONENTE B 

3MP. o.618 o.oo8 132 

2.782 0.035 120 

76.000 0.957 30 

79.400 1.000 

3.77 

3.43 

0857 

0.030 1.38 3.94 

0.120 122 3.49 

0.820 31 0.886 

0.970 

0-032 

0.122 ~URBUJA = 

0.848 312°F 

1.002 



COMPONENTE 

c3 

ic4 
nc

4 

ic5 
nc5 

22DMB 

2MP 

3MP 

nc6 

C7+ 
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CALCULO. DE IJI. VOLATILIDAD RELATIVA PROMEDIO 

<liC.-o., 

COMPONENTE DJl: REFERENCIA nc6 

P =35 lbs · 16l~F p =35 lbs 223°F p =35" lbs 312-"F 
.T ln2 T ln2 .T ln2 

~=~ e(.=~ OC:.= _b_. Pv Pv PIT 
pvR PvR PvR 

890 24.371 715 17.02 1430 11.721 

165 10.311 330 7.857 725 5.943 

125 7.811 260 6.190 575 4. 7:1-3 

-
54 3.375 120 2.857 290 2.377 

42 2.625 lOO 2.381, 260 2 .l3l 

28.5 l. 781 67 1.595 180 1.475 

21 1.311 51 1".214 148 1.213 

19 1.187 47. 1.119 138 1.131 

16.0 1.00 42 1.000 122. 1.000 

235 0.146 7.90 0.188 31 0.254 

donde: 

Pv = Presi6n de vapor del componente. 

PvR= Presi6n de vapor del componente de referencia. 

t:(a,. 

17.70 

8.04 

6.24 

2.87 

2.38 

1.62 

1.25 

1.15 

1.00 

0.20 
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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 
Moles de i en B 

e(. aNm moles de r en D 
moles de r en B 

••• (1) 

Donde: 

i Componente clave ligero 

r = component·e clave pesado 

Nm No •. de Platos Mínimos a reflujo total 

~a Promedio de las volatilidades relativas del componente clave 

ligero. 

Datos: 

GC. 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 

1.582 
0.618 

1.15 0.618 
2.782 

1.15Nm 

Nm log 

Nm X 0.0610 

Nm = 1.062 

0.061 

1.582 X 2. 782 
(0.618) 2 

1.15 log 11.52 

1.062 

17.4 

Sue¡_tituyendo en 

4.401 

0.382 
11.52 

(lL 



Mediante la siguiente ecuación se calculará la separación 

de los co~ponentes relacionados al número,d~ platos MÍnimos. 

DXrD = ·o.6la = 0 _2221 
BXrB 2. 782 

. ~111 

(--'. DX'="ci'---\= c(!l. (0.2221) 17 •4 
FXF -DXd/~ . 

0.222li(á.-
DXid · 17.4 " 

l+0.222l.oC.G:.. 

COMPONENTE Q(.a: oCa 17.4 
G 222J.oC.ª 

17.4 
FXF DXQ BXb Xd Xb 

c3 17.7 52.4xlo17 11.63 X 1017 0.6 0.6 0.030 

24.2x·1014 14 
ic

4 
8.04 5.37 X lO o.8 · 0.8 0.040 

nc4 6.24 32.93Xlo12 7.31 X 1012 2.9 2.9 0.143 

ic5 2.87 60.73xlo6 13.50 X lo
6 

3.4 3.4 0.168. 

nc5 2.38 ~5.19xlo5 5.59 X 105 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 o.oos 

3MP 1.15 11.4 2.5319 2-2 1.577 0.623 0.078 0.008 

nc
6 

1.00 l.OOó 0.2221 3.4 0.618 2.782 0.031 0.035 

C7+ 0.20 3.2'7xlo-13 o.73xlo-13 76.0 76.000 0.952 

loo.o 20.195 79.805 1.000 l.ooo 

Estos serán las nuevas composiciones del Domo y Fondo.de la Torre. 
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l.055=e 1.0557 .=e 1.0556 -e 

e<. XF \ 
oc: X 

F DC.Xp 
COMPON. o(.- e. oc. :: -e cC-9 c:e -.e fL- e oe.- _e 

c3 16.645 0.006380 16.6443 0.006381 16.6444 0.006381 

iC 
4 

6.985 0.009208 6.9843 '0.009209 6.9844 0.009209 

nc 5.185 0.034901 5.1843 0.034905 5.1844 0.034905" 
4 

ic
5 

1.325 0.102385 1.3243 0.102439 1.3244 0.102431 9 = 1.0556 

nc
5 

1.325 0._102385 1.3243 0.102439 1.3244 0.102431 

22DMB. 0.565 0.005735 0.5643 0.005742 o.5E!_44 0.005741" 

2MP 0.195 0.307692. 0.1943 0.308801 0.1944 0.308642 

3MP 0.095 0.266316 0.0943 0.268293 0.0944 0.268008 

nc6 
0.055 .. 0.618182 0.0557 -0.610413 0.0556 -0.611511 

C7+ 0.855 -0.177778 0.8557 -0.177632 0.8556 ·-0.177653 

-0.009580 +0.001509 +0.<000068 = o 
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CALCULADO 9 SE CALCULA EL RE¡rLUJO MINIMO L/D Rrn 

COMPONENTE Xd 

e:3 0.030 

ic
4 

. 0.040 

nc
4 

0.143 

iC
5 

0.168 

nc5 0.282 

22DMB 0.010 

2MP 0.2180 

3MP 0.078 

nc
6 

0.0;3.l 

.1 .¡. Rrn 

oC c(Xd 

17.7 0.531 

.. 0.04 0.322 

6.24 0.892 

2.87 0.482 

2.38 0.671 

1.62 0.016 

1.25 0.273 

1.15 0.090 

1.00 0.031 

Rm = 2 •. 850865- 1 

_· L 
Rm = 1.851- T 

G(. xd 

"'-..:. e 

"'xd 
ti:..- e o<:. -e 

16.6444 0~031903 

6.9844 0.046103 

5.18:44 0.172055 

1.8144 0 .. 265653 

1.3244 0.506645 

0.5644 0.028349 

0.1944 1.404321 

0.0944 0.953390 

0.0556 0.557554 

2.850865 Rrn + 1 

1.850865 

Según estos autores (Fenske, Underwdod 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 
Real 

1.4 Rm-= ~-4 X 1.851 2.591 
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Mediante un balance en el condensador se tiene: 

V=L+D 

_L_, 2.591 
D 

L = D X 2.591 

V 52.325 + 20.195 72.52 

R- RM 

R + -1 

2.591 - 1.851 

3.591 

De la gráfica se tiene: (7} 

N 

N ·+ 

0.425N + 0.425 N - N m 

Nm + 0.425 =N - 0.425 N 

17.4 + 0.425 0.575 N 

17.825 0.575 N 

-N= ·: 17.825 

0.575 

N m 

1 

L 20.195 X 2.591 

L 52.325 

0.74 
3.591 

= 0.206 

0.425 

31 Platos 



N-Nm 
N+I 

N-Nm 
N+! 
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R-Rm 
(a) R+l 

FIG. 7 (a) CARTA DE GUILILLAND 1 (b) CARTA DE GUILILLiiNp 

SOBRE ESCALA LOGARITmiCA. 
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CALCULO DEL No·. DE PLATOS, PLATO A P!ATO 

Mediante un balance de materia en el condensador se tiene: 

L + D V 

_k_= 2.591 
D 

D =20.+95 

L =20.195 X 2.591 = 5~.325 

V =52.325 + 20.195 = 72.52 

52.325 0.722 
V 72.520 

CALCULO DEL REFLUJO DE LA SECCION DE AGOTAMIENTO. 

(52.325 + lOO) / 72.52 2.10U 
m 

R/V ) 
m 

(L+A)/V 

79.805/72.52 1.10 

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

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

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

lacionan la composición del vapor de un plato _m_ en función de la 

composición del líquido del plato superior ( m+l ) tales ecuªcion~~ 

son: 

Ym ( L/V )Xm+l- _{ R/V) m xr 

Ecuación Genera~ 4~ 
la secci6n de ago:bg¡ 
miento. 
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sustituyendo los ·valores de xr y despejando. 

se tiene: (Xm+l) 

X(m+l) -
2MP 

( Ym + 1.10 X 0.005 ) / 2.1 
2MP 

Ym2MP + 0.0055) / 2.1. 

--------------------~/ 
2MP 

3MP: X(m+l) 
3MP 

("Ym + 1.10 X 0.008) / 2.1 
3MP 

( Yín
3

MP + 0.0088 ) / 2.1 3MP 

nc
6

: .X(m+l)nc
6 

= Ymnc6 + .1.10 x 0.035 ) / 2.1 

Ym + 0.0385 ) / 2.1 NC
6 nc6 

e;: X(m+l>c; + Ymc
7 

- + LlO x 0.952 J j 2.1 

+ Ymc7 + 1.0472 ) 1 2.1 

( x -) ¡- (Xric ) -=---~ = o.647- •••• (a) 
3MP A - 6 A 3.4 --

(a) Relaci6n del componente clave ligero al componente clave-

pesado en la mezcla de alimentación. 

Se tendrá el plato de alimentaci6n cuando: 

( X ) 1 ( XnC ) -~ ( x
3 

) / ( XnC ) 
3MP P- _- 6 P-A MP A 6 A. 



p 3S lbs/pulg 2 CALCULO DE LA SECCION DE AGOTAMIETO = 
T 

:Pv Pv 
COMPONENTE Xr 320°F Pvxr· Yr. ·Xl 300°F PvXl yl X 

2 

2MP o.oos 160 0.800 . 0.020 0.012 130 ·l.S60 0.044 0.024 
3MP o.ooa lSO 1.200 0.03;1. 0.019 120 2.280 0.06S 0.035 
nc6 0.03S 130 4.SSO 0.117 0.074 108 7.992 0.228 0.127 
C7+' 0.9S2 34 32.368 . 0.832 0.89S 26 23.270 0.663 0.81,4 

1.000 38.~18 l.ooo 1.000 35.102 1.000 1.000 
Pv Pv 

COMPONENTE ,x2, 280°F PvX2 '{2 x3 280°F Pvx
3 y3 . x4 

2MP 0.024. lOS 2.S20 0.077 0.040 lOS 4 .• 200 0.108 0.054 
· 3MP 0.03S 96 3.36(} 0.102 o.os3 96 5.088 0.131 0.067 

~~6 0.127 8S l0.72S 0.326 0.174 8S 14.790 0.382 0.400 
c7 0.814 20 16.280 o.49S 0.733 20 14.660 0.379 ().679 

1.000 32.9SS l.OOO 1.000 38.738 1.000 1.000 
Pv Pv 

COMPONENTE x4 270°F PvX4 y3 . xs 260°F PvXs y4 xa 

2MP o.oS4 95 S.l3 0.139 0.069 82. 5.658 0.163 0.080 
3MP 0.067 86 S.762 O~lS6 0.079 76 6.004 o:l7~ 0.086 
nc 0.200 72 14.40') 0.391 0.20S 67 13.73S 0.39S 0.207 
c+6 0.679 17 ll.S43 0.314 0.647 14.S 9.382 0.270 0.627 7· 

1.000 36.835 1.000 1.000 34.779 1.000 1.ooo 
Pv Pv 

COMPONENTE X6 :260°F Pvx6 Ys x7 260°F PvX7 .. ·y6 ·.cx8 

2MP 0.080 82 6.S6o 0.182 0.090 82 7.380 0.201 0.099 
· 3MP 0.086 76 6.S36 0.181 0.090 76 6.840 0.186 0.093 

nc6 b.201 67 13.869 ·o.38S 0.202 67 13.534 0.369 0~194. 

C7"!" 0.627 14.S 9.092 0.252 0.618 14.S. 8961 0.244 o·.614 

1.000 36.057 l.ooo i.ooo 36.715 1.000 1.000. 

Pv Pv 
COMPONENTE xa 260°F Pvx

8 
y X 260°F PvX y x 

7 9 9 8 lO 

-
2MP 0.099 82 8.118 0.219 0.107 ·92 8.774 o.23S o.11S 
3MP 0.093 76 7.068 0.191 0.09S 76 7.220 0.194 ·o.o97 
nc

6 
0.194 67 . 12.998 0.3SO 0.185 67 12.39S 0.333 0.177 

c7+ 0.614 14.S 8.903 0.240 0.613 14.S 8.889 0.238 0.611 

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 

PT 
35 lbs/pulg 

2 

Pv Pv 
COMPONENTE xlo 260 PvX y9 X 260 PvX y X 

lO II II lO 12 

2MP 0.115 82 9.430 0.251 0.1.22 82 10.004 0.266. 0.130 
3MP 0.097 76 7.372 0.196 0.098 76 7.448 0.198 0.099 

·nc 0.177 67 11.859 0.316 0'.169. 67 11.323 0.301 0.162 
+6 0.611 14.5 8.859 0.237 0.611 14.5 8.860 0.235 0.609 c7 

1.000 37.520 1.000 1.000 37.635 1.000 1.000 
Pv Pv 

COMPONENTE X 260 Pvx12 
y xl3 256 "F; Pvx

13 y1.3 xl4 12 n 
2MP 0.130 82 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 o.loo 
nc6 0.162 67 10.854 0.287 0.155 65 10.075 0.277 0.150 
e+ 0.609 14.5 8.831 0.233 0.609 13.2 8.039 0.221 0.604 7 

1.000 -37.869 1.000 1.000 36.400 1.000 1.000 

X3MP)A~ ( XnC6)A = _bl_= 0.647 
3.4 

x3MP>P-14¡f<xnc6)P-14 
0.100 = 0.666 
0.150 

0.666 ~ 0.647 Por· lo tanto el plato 

de alimentación será en el Plato Teórico No. 14 
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CALCULO DE LA SECCION DE RECTIFICACION 

Mediante un balance en el condensador se tiene: 

V L+D 

Yn V ~+l +' pxd ••••••••••• -••••••• (1) 

Dividiendo entre V se tiene: 

Yn = (L) X + (Q) Xd ••••••••••••••••• (2) 
- V n+l V 

Ecuaci6n general de la línea de Operación en la secci6n de -

-rectif.icac-:i6n--. 

De los cálculos antes obtenidos se tiene: 

L 52.325' 

V 72.520 

D 20.195 

Yn 

Yn 

sustituyendo estos valores en la ecuación (2) se ---

tiene: 

(52.325) 
72.520 

X 
n+l 

+ (20 .195) 
72.520 

0~722 xn+l + o.278 Xd 

Xd 

••••••••••••••••• (3) 

sustituyendo los valores de Xd en esta ecuación se 

tiene: 

e : 
3 

iC -. 
4" 

0.122 xn+l + 0.278 (0.030) 

0.122 xn+l + 0.00834/ 

Ynic
4

.= 0._122 xn+l. + o.278 (0~040) 

0.122 xn+l. + o.o1111 - ic
4 



nc : 
4 Y.;c4 

Yn.c 
~ 5 

Ync5 

= 0.722 
xn+1 

= 0.722 xn+l 

1= 0.722 xn+1 

= 0.722 xn+1 

0.722 xn+1 

0.722 xn+1 

52 

+ 0.278 (0.143} 

+ 0.039754 
1 nc4 

+ 0.278 (0.168) 

+ 0.046704 
1 ·e ~ 5 

+ 0.278 <o. 282 > 

+ 0.278396 
/ nc5 

22DMB: Yn 

2MP: Yn 

3MP: Yn 

22DMB=ü. 722 xn+l+ 0.278 ( 0.10 

=0.722 X + 0.002780 r--------
n+1 . / 22DMB 

2MP = 0.722 xn+l+ 0.278 (0.218) 

.= o. 722 xn+1 + 0.60604 r------­
--------------------~1 2MP 

3MP = 0.722 xn+1+ 0.278 (0.078) 

= 0.722 X + 0.021684 .~------
n+1 3MP 

nc : 
6 

Ync
6 

0.272 xn+l + 0.278 (0.031) 

0.272 xn+1 + o.oo8618 ,-------
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CALCULO DE LA SECCION DE RECTI~ICACION 

PT = 35 1bs/pu1g2 

Pv y PT Pv Y1 pT. 
COMPONENTE y . 160"F X=-·-- y1 1756 F x=--- y2 Pv 1 Pv 

. c3 0.030 380 0.002763 0.010335 450 o·.ooo8o4 0~008920 

l.C4 0.040 162 0.008642 0.017360 195 0.003116 0.013370 
nc4 0.143 120 0.041708 0.069267 150 0.016302 0.051524 
ic5 0.168 52 0.113.077 0.128346 65 0.069109 0.096601 
nc5 0.282 . 42 0.235000 0.248066 48 0.180881 0.208992 

22DMB .0.010 28 o.o12soo 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 
nc6 0.031 15.7 0.069108 0.058514 20 0.102400 0.082551 

1.00.0 1.011866 1.008568 1.023787 1,017174-
Pv y p Pv Y3 PT 

COMPONENTE y2 180"F X = __L_1'. y3 185 x3 = --¡:;¡;--- y4 2 Pv 

c3 0.00892 -A70 0.000664 0.008849 500 0.000617 0.008785 
ic4 0.013370 206 0.002272 0.012760 220 0.002030 0.012586 
nc4 0.051524 159 0.011342 0.047943 170 o .009871 0.046"881 
ic5 0.096601 70 0.048300 0.081577 70 0.040788 0.076153 
nc5 0.208992 56 0.136620 0.177036 60 0.103271 0.152958 

220MB 0.011303 38 0.010411 0.010297 40.5 0.008899 0.009205 
2MP 0.387216 27.5 0.492820 0 .• 416420 30 0.485823" 0.411368 
3MP 0.159697 25.5 0.215074 0.176967 27.5 0.225231 0.184301 
nc

6 0.08255 22.0 0.13),331 0.103439 24.0 0.150849 0.117531 

1.042834 1,035253 1.027379 1.019768 
Pv Y4PT Pv . YsPor 

COMPONENTE y4 185"F x 4= -p¡¡ y 187"F x 5= P.v y6 5 

c3 0.008785 500 0.000615 0.008784 510 0.000603 0,008175 
ic4 0,012586 220 0.002002 0.012565 228 o.ooio29 0.012513 

~c4 0.046881 170 0.009652 0.046723 175 0.009345 o.o46501 
l.Cs 0.076153 70 0.038077 0.074196 75 0.034625 o.o717o3 
nc5 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 
2HP 0.411368 30 0.479929 0.407113 31 0.459644 0.3924,67 
3HP 0.184301 27.5 0.234565 0.191040 28.4 0.235437 0.191670 
nc6 0.117531 24.0 0.171399 0.132368 24.7 0.18.7566 0.144041 

1.03342 1.02413 1.016299 1.Q11768 
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CONTINUA CALCQLO SECCION DE RECTIFICACION 

Pv 
X = Y14PT 

Pv -yl5PT 
COMPONENTE y14 190°F y15 Í90°F X = ----- yl6 14 Pv- 15 Pv -

e 0.008766 520 0.000590 0.008766 520 0.000590 0.008766 
i~4 0.012430 240 0.001813 0.012429 240 0.0018130 0.0124290 
nc4 0.046251 180 0.008993 0.046247 180- 0.008992 0.046246 
ic5 0.068485 Bo 0.029962 0.068337 80- 0.029897 0.068290 
nc5 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 
nc6 0.229749 25.7 0.312888 0.234523 25.7 0.319389 0.2392).7 

1.001227 1.000885 0.993665 0.995421 
Pv Y¡6PT 

COI'1PONENTE yl6 19Q°F x16= -p;;- yl7 

c3 0.0:)8766 520 0.000590 0.008766 
ic4 0.0124290 240 0.0018130 0-012439 
nc4 0-046246 180 0.046246 0.073144 
ic5 0.068290 so 0.029877 0.068275 
nc5 0.128336 65 0.069104 0.128289 

22DMB 0.004788 43 0.005525 0.042671 
2MP 0.310976 32 0.340130 0.306178 
3MP 0.174379 29.5 0.206890 0.171059 
nc6 0.239217 25.7 0.325782 0.243833 

1.025915 1.054644 

En el. pl.<tto de aliment<tción se tiene que la Relación de los _-

componentes claves es: 

(Y3MP)p / {YnC6 )A = 0.726 

Entonces el No. de pl.atos en la Sección de Rectificación se -

tendrá cuando: 

{Y3MP)P-A / {YnC6)pA ~ 

PLATO l7 

(Y3MP) / (Y C )A 
A n 6 

<y3- ) ¡{y )17 = 0.171059/0.243833 = 0.701 
MP 17 nC6 _ 

Por lo tanto la Sección de Rectificación constará de 17 platos Te6r~cos. 
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CALCULO DE LA EFICIENCIA DE PLATOS A PARTIR DE LAS CORRELA-

ClONES EMPIRICAS DE DRICKAMER - BRADFORD ,: . 

('2.l 
Ellos desarrollaron una correl~ción simple entre la Eficien-

cia de ~lato Ea y la viscosidad. El cálculo de la viscosidad se h~ 

rá de acue-rdo a la composición de la alimentación y se hará a la --

temperatura promedio ·?el Domo y Fondo. Fig (8). 

Donde: 

UL Viscosidad promedió (Centipoises) 

u 1 Viscosidad del componente a la temperatura promedio 

XF Fracción mol del componente en la alimentación · 

TDOMO = 160°F 

TFONDO= 32o··F 

COMPONENTE XF u 

c3 o.oo6 

ic4 0.008 

nc4 0.029 

ic5 0.034 

nc5 0.057 

220MB o.oo2· 

2MP 0.048 

3MP 0.022 

nc
6 

0.034 

:c7+ 0.760 

240°F 

o.ooor 

0.0810 

0.0900 

0.1098 

0.1220 

0.1360 

0.1440 

0.1530 

0.1700 

0.2300 

UXF 

o.ool 

o.oo3 

0.004 

0.007 

o.ob7 
0.003 

0.006 

0.175 

con este valor ·de UL=?·2o6· 

se obtiene una.eficiencia 

de 58% en gráficas (9) 
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NUMERO DE PLATOS REALES 

:SECCION DE RECTIFICACION 

SECCION DE· AGOTAMIENTO 

17/0.58 

14/0.58 

~9 .3 .. = 30 

24.1 = 24 

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

BALANCE GENERAL DE MATERIA 

~ !k TANQUE FLASH 28593.00 bls 
Día 

29802 -~ x· 159 · lt:; 1= 4 ?38 518 lts/día 
-nía. ~s ·· 

4 ?38 SJ.81·~x o.B946 !..li9.._ _ 3, 291 511.79 !S5L 
. J>'!.? ~' - DÍa 

3. 291 511.79 k!( _ x 2.2 . lbs - x flfa != 301, 121.92 
Df.a ~ 24 Hrs 

lbs 
hr 

De acuerdb al cálcu·lo efectuado anteriormente (TANQUE FLASH) 

se tiene que el 7.5% se flasbea y el.resto 92.5% sale. como líquido 

y va como carga a la columna desisohexanizadora. 

VAPORES 

LIQUIDO 

301,721.92 x 0.075 = 22629.144 lbs/hr 

301,721.92 x 0.925 =279092,776 lbs/hr 
3Cl,72l .• 920 lbs/hr 

~~De acuerdo a lo anterior irán como carga a la columna de re~ 

tificaci6n 279,092.776 ibs/hr. 
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BALANCE GENERAL DE MATERIA EN LA 

COLUMNA DE RECTIFICACION 

Alimentación = 279,092.776 Íb~~:r = '2664. 268 lbs mol/ hr 

104,754.165 (lbs md 

ALIMENTAC ION 

COMPONENTE XF PM P~romedio ·· 'lbs mol/h~ . 

C3 0.006 44.o;., 0.264 15.985 

ic4 0.008 58.12 0.46!? 21.314 

nc4 0.029 58.12 1.685 77.264 

ic5 o .034 . 72.15 2.453 90.585 

nc
5 

0.057 72.15 4.113 151.863 

22DMB 0.002 86.17 0.172 5.329 

2MP 0.048 86.17 4.136 127.885 

3MP 0.022 86.17 1.896 58.614 

nc6 0.034 86.17 2.930 90.585 

cr- 0.760 114.0 86.640 2024.843 

1.000 104.754 2664.268 

De las lbs mo1/hr Alimentadas el 20.195 % se destilará y el resto 

o sea 79.805% será el Residuo. 
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DESTILADO = 2664.268 x 0.20195 

RESIDUO 2664~268 X 0.79805 

538.049 

2126.219 

2664.268 

COMPONENTE xd lbsmo1/hr ~ lbs mol/ñr 

c3 0.030 16.141 

ic
4 

0.040 21.522 

ne4 0.143 76.941 

1o5 0.168 90.392 

·nc5 0.282 151.730 

22D!ofB_ 0.10 5.380 

2MP o.:u8 ll.7.295 0.005 10.63]. 

3MP 0.078 41.968 0.008 17.010 

né6 0.031 1:6.680 0.035 74.418 

CJ+ 0.952 2024.160 

1.000 538.049 . 1.000 2126.219 
. ., r~ 

---
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CALCULO DEL· DIAMETRO DE· LA COLUMNA 

La masa velocidad de los vapores de la columna .esta dad~ por la . 

siguiente ecuacíón empírica (1) •· 

W/ a = K¡ ~ f ( P - t/) 
. V /L .r~ 

en donde: 

W = lbs. de vaporjhr 

a = sección de· la torr.é en pies2 

:I<1 j= Constante qué qepende del espacio ·entre platos 

y del tipo de plato. 

~=Densidad-del vapor lbs/pie3 

~L = Densidad del liquido lbs/pie3 

CALCULO DE LA DENSIDAD DEL VAPOR: 

Moles de vapores Ma X V/100 

en donde: 

V 

Ma Moles alimentadas 

V Vapores por cada lOO moles 

Moles de Vapores: = 2664.268 x 72.52 1932.127 lbs mol/hr 

PM medio de los vapores 104.754 

GASTOS DE VAPOR W = 1932.127xl04.754 = 202 •398 •032 l.bs¡ñt 

1932.127 lbs/mol 
hr 

VOLUMEN DEL VAPOR 

. 3 X 359 p1es X (14. 7) (240 + 460) 
lb}í<ol (35) (492) 

414.441.24 
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¡O - 3 
) v =! = 202.398.032 = 0.488 lbs/pie 

V 414,441.24 

~L = 0.720 Kg/lt x 2.2lbs x 28.372 lts = 45.56 lbs/pie
3 

K9 p~ 

Se supondrá i.rn espacio entre platos de 22 pulgadas, y el tipo-

~e platos será de platos con cachuchas de burbujeo, entonces de acuerdo a lo 

anterior se obtiene un valor de ~ = 730 en graficas. 

w 
a 

W/a 

a 

a 

o 

730 1 0.488 ( 45.56 - o. 488) 

3423.77 

w 
3423.77 

8.67 pies 

202,398.032 
3423.77 

EB.ll 

O _\r---:-- -,.~ EB.ll 

V~ o.785 

2. 89 _metros 

8.67.pies 
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C) EQUIPO AUXILIAR 

como equipo auxiliar de una columna de Rectificación se tiene -

un condensador<3 > el cual como su nombre lo indica, condensará los ---

productos d&~domo que entratán a el a su temperatura de· rocio 160°F y 

saldrán de el a tanques de almacenamiento a 105°F. El rango de conden .. 

sación es de 160°F a 120°F por lo tanto habrá un subenfriamiento de --

l5°F. Además como medio refrigerante se tiene agua a una temperatura 

de 90°F. la cual se eleva hasta l05°F durante la operación. 

VAPOR A CONDENSADOR 

W = (72~52 x 2G64.26Sx 73.49) / lOO = 142.4 x 103 . 

W = 142,400 lbs/hr = 64545 Kgjhr. 

El calculo del calor total en el condensador se·:hará sumando ,..._ 

el calor de condensación.y el calor de subenfriamiento ya que dichos ~ 

calores. se usarán mas tarde en calculos que nos ayudarán a comprobar~" 

si el coeficiente global de transmisión de calor supuesto inicialmente 

es el verdadero. De acuerdo a lo anterior se·tiene: 

CALCULO DEL CALOR DE CONDENSACION 

l60°F 

Bvap 35 lbs/_ i 
ln 



65 

CALCULO DEL CALOR QUE LLEVAN LOS VAPORES POR 

lll:l_~. - a\Hc 

a 160°F 120°F .%MOL 
C.OMPONENTE X Dl %Peso ffv 35 lbs/in2 Hi, AH Nic=l...IJH.a _ 

C3 00.030 44.09·} 1:32 i.so 315 185 130 2.34 

iC4 . 0.040 58.12 2.32 3.17 305 165 14"0 4.44 

nc4 0.143 58.12 8.31 11.31 330 171 159 17.98 

·ic5 0.168 72.15 12.12 16.50 315 160 155 25.58_ 

nc5 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 

nc6 0.031 86.17 2.67 3.64 322 157 168 6.12 

73.46 100.00 162.91 !ll'1!. 
----- lb 

90.4Kcal 

'-
Kg 

·.ac = 142.400 X 162,91 = 23,198,348 Btujhr = 5,845.993 Kca1/hr 

CALCULO DEL CALOR DE SUBENFRIAMIENTO 

Qs = ~ AHá 

AHs = HL '120oF ~ -r105"_F 
HL 
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CALCULO DEL CALOR QUE LLEVAN LOS VAPORES .POR 

¡11~_:-- - .6..\Hc 

a 160°F l.20°F . %MOL 
C_OM.PONENTE X 111 %.Peso 11v 35 Ths/in2 Hi. AH N!c= l_I:JH.a . 

c3 00.030 44.09·j 1:32 i.ao 315 185 130 2.34 

iC 4 . 0.040 58.12 2.32 3.17 305 165 140 4.44 

nc4 0.143 58.12 8.31 11.31 330 171 159 17.98 

·ic5 0.168 72.15 12.12 16.50 315 160 155 25.58 

nc5 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 

2M.P o .218 86.17 18.79 25.57 322 155 167 42.70 

3M.P 0.078 86.17. 6.72 9.15 322 155 167 15.28 

nc6 0.031 86.17 2.67 3.64 322 157 168 6.12 

73.46 100.00 162.91 .!IT!l. 
----- lb 

9o.4Kca1 

L Kg 

·.oc= 142,400 X 162,91 = 23,198,348 Btujbr = 5,845,993 Kca1/hr 

CALCULO DEL CALOR DE SUBEIIIFIUAMIENTO 

Q9 =-~AH& 

AHs = HL '120aF ¡-::.... 
J105~F 

HL 
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CALCULO DEL CALOR QUE LLEVA EL CONDENSADOR PORi 1bs'{KG'. 

a 
112QOF 1105°F COMPONENTE % peso HL .. HL b.H 6Hs =íM x a 

C3 1.80 185 175 10 0.18 

ic4. 3.17 165 156 9 0.29 

nC4 11.31 171 161 10 1.13 

ic5 16.50 160 150 10 1.65. 

nc5 27.69 162 155 7 1.94 

22BMB 1.17 155 145 10 0.12 

2MP 25.57 155 145 lO 2.56 

3MP 9.15 155 145 10 0.92 

nc6 3.64 157 147 10 0.36 

1.00.00 9.15 Btu 
lb = 

5.07 Kcal 
kg 

\ 
Os = 142 1400 x 9.15 = 113021960 Btujhr _ 328,346 Kcal(hr 

23 198 384 + 1 302 960 = 24,501,344 Btu/.hr 
1 1 1 

• == 6,174,339 Kca1/hr 

AGUA DE ENFRIAMIENTO NECESARIO 

241501,344 
1 X (105-90) 

11633,422.9 1bsjhr. 
742 1464.0 Kgjhr. 

DURANTE LA CONDENSACION At H20 = . 23,198. 324 =·14.2°F 
1,6331422.9 

105-14.2 = 90.8°F 

A.Rs 
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160 120 105 

105 
90.8 1 90 

At 55 29:-2 . ¡.15 

~t 55 - 29.2 25.8 40.9 
cm- 2.3 log 55 0.63 

29.2 

29.2 - 15 14.2 btsm = 
2.3 log 29.2 0.745 

19.1 

. 15 

C{)NDENSACION 

6tc = 40.9 q /AtcnF 23,198.384 
40.9 

SUB ENFRIAMIENTO 

.1-ts = 19.1 qs/Atslrl= 1,302,960 
19.1 

24,501.344 
635,415.45 

567 1 197.65 Btu/hr°F 

68,217.80 . ·-
635, 315.45 Btufhr°F 

CALCULO DE LA SUPERFICIE DE CALENTAMIENTO, 

La cantidad de calor _que se tiene que transmitir a través de la 

superficie de calefacción esta extresada en la siguiente ecuación. 

En donde: 

QT Calor transmitibie Btu/hr 

AT Area total de transmisión de calor pies2 

~TmT = Diferencia media logarítmica de temperatura °F 

U = Coeficiente global de transmisión de calor 

Btu/hr-pie2 °F 
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Ciertos autores<3 >recomiendad una U entre 75 y 150 para aque-

llos hidrocarburos ligeros cuya viscosidad sea menor de 0.5Cp. 

Tabla (1) Suponiendo una U= ~OO_Btu/hr Ft2°F 

24 501 344 
= -------''-- = 634 B. O pies2 = 590 m2 

lOO X 38.6 

Se usaran tubos Amiralty de 3/4 11 BI.IIG 16 y de 16 pies de lon-

gitud debido a que es el tipo comunmente_ usado en la industria 

petrolera. 

Area de un tubo al= íT Dh = 0.1963 x 16 ;3.14 pies2 Tabla (2) 

AT 6348.0 

= = 2022 tubos 

Se colocaran tres unidades en serie con NT=674 y de un solo 

paso. Se colocaran tres unidades en serie debido a condiciones 

de espacio y de un solo paso para teber menores pérdidas por frie-

ción. 

Donde 1 

_flUIDO FRIO: Tubos Agua 

a' t O. 302 

a' t= Area de flujo por tubo (in2 )="Tt'D2/4 Tabla (2) 

at = NTa,t/ 144 n = 674 x 0.302/ 144 x 1 

at = 1.41 pies2 

GT = W / at = 1 633 422.9 
1.41 

= 1.158.456 lbs 
hr pie2 
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TABLA ,l. VAWRES APROXIMADoS DE LOS COEFICIENTES TOTALES 
PARA DJSEiiiO. LOS VALORES INCLUYEN UN FACTOR DE OBSTII.UCCION 
TOTAL DE 0.003 Y CAlDA DE PRESION PERMISÚ!LE DE 5 A 10 LB}PLG .. 

EN LA CORRIENTE QUE CONTROLE 

Fluido caliente 

A ¡¡u a 
Metano! 
Amoniaco 
Soluciones acuosas 
Sustancias orgánicás ligeras ' 
Sustancias orgánicas medias == 

Sustancias orgánicas pesadas J 

Gases 
Agua 
Sustancias orgánicas ligeras 

Fluido caliente 

Vapor de agua 
Vapor de 3.gua 
Vapor de agua 
Vapor de agua 
Vapor de agua 
Vapor de agua 
Vapor de agua 
Vapor de agua 
Vapor de agua 
Vapor de agua 

Fluido caliente 

Agua 
Soluciones S.cuosas 
Sustancias orgánicas ligeras 
Sustancias orgánicas medias 
SuStancias orgánicas pesadas 
Su~ta.ncias orgánicas peSadas 
Sustancias orgánicas ligeras 

Enfrladmes 

Fluido frlo 

Agua 
Agua 
Agua 
Agua 
Agua 
Agua 
Agua 
Agua 
Sa!mÚera 
Salmuera 

Calentadores 

U0 total 

250-500• 
250-500• 
250-500• 
250-5oo• 
75-150 
50-125 
5- 75 
2.- 50 

100-200 
40-100 

Fluido frío 1 U 0 total 

Agua200-700 • 
Metano! '¡200-700 • 
Amoniaco ,200-700 • 
Soluciones acUosas: 1 

me!'os de 2.0 cp 200-700. 
Más de 2.0 cp fl00-500 4 

Sustancias orgánica.s Jlgeras r50-100 
Sustancias orgánicas medias 0()..:200 
Sustancias orgánicas pesadas 6-60 
Gases 5-50 ° 

1 

Intercambia dores 

Fluido frio U0 total 

Agua ~~~· 
Soluciones aeuosas ~50-500 • 
Sustancias orgánicas ligeras 40-75 
Sustancias orgánicas medias 20-60 
Sustancias orgánicas pesadas lll-40 
Sustancias orgánicas ligeras 30-60 
Sustancias orgánicas pesadas 10-40 

J LD.s su.rtauria .. org6Jrica• iigenr• son floiaós c:on ñscosldades ~orea: de 0.5 centl­
poises e incluyen benceno.. tolumo. acetona.. etanol, mctiJ.etil-cetonli, -- gasolina. kerosED 
r nafta. 

2 La• nl~aJ!cia• org6n~a• m""1ia• timen "Vhcolidadel de 0.5 a '1.0 centlpoi!l e incluyen 
kuosén, strawoU, gaSoil caliente, aceite de ah&orbedor éallente y alguna1 cru41:JI. 

~ Sustancia.• orgthticm pe-aadaa ·tienen Yiscoñdadet: mayores de 1.0 centlpois e Incluyen 
ra~oil frlo. aceites lubricante. petróleo combustible, )N!:tr6Ieo !=rudo reducida, breu y 
~altos. 

4 F-actor de obrtrucc16n 0.001. 
' Calda. de presi6n de 20 a 30 Jb/p}g2. 
e- Esta& tu as e1tln influenciadas grandemente por la presl6n de opencl6n. 
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P~OCEBOB DB TBANSPEBBNCIA DE CALO& 

T A at. A·. a DATos DE -ruaos PARA ,coNDENSADoREs 
. E INTERCAMBIADORES DE CALOR 

Espesor L\ttfa Superficie por pie Peso por 
Tubo 

BWG de la PI,plg de flujo lln. pies' pie lineal, 
DE,plg 

pared, 
por tubo, C\&t lb, de 

plg' Exte or Interior acero 

H 12 0.109 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 0.096!! 0.329 
18 0.04!1 o.402 0.127 0.1052 0.258 
20 0.035 0.430 0.145 o. 1125 0.190 

H JO 0.134 Ó.482 0.182 o. 1!163 0,1203 0.065 
11 0.120 0.510 0.20·l . 0.1335 0.884 
i2 0.!09 0.532 0.223 '0.13!13 0'.817 
13 0.005 0.560 0.247 0.1466 0.727 
14 0.083 0.584 0.268 0.1529 0.6H · 
15 0.072 0.606 0.28!1 0.1587 0.571 
16 0.005 0.620 0,302 0.1623 0.520 
17 0.058 0.634 0.314 O. IG60 OA6!1 
18 0.049 0.652 0.334 0.1707 0.401 

1 8 0.165 0.670 0.355 0.2618 0.1754 1.61 
9 0.148 0.70·1 0.38!1· 0.1843 1.47 

iO O.i34 o. 732 0.421 O. Hll6 1.36 
11 0.120 0.760 0.455 O.W\10 1.23 
12 o. 109 0.782 0.479 0.2048 1.14 
13 0.095 0.810 0.515 0.2121 l.OO 
14 0.083 0.834 0.546 0.2183 0.8\10 
15 0.072 0.856 0.576 0.2241 0.781 
10 0.065 0.870 ·o.5!H 0.2277 0.110 
17 0.058 0.884 0.613 

1 

0.2314 0.63!1• 
18 0.0·19 0.002 0.630 0.2361 0.545 

~~ 8 0.165 0.920 0.665 0.3~71 0.2·10!1 2.00 
9 o. 148 0.954 0.71-1 0.21!18 J.tH 

lO 0.134 0.982 0.757 0.2572 l. 75 
ll O.i20 !.01 0.800 0.26H 1.58 
12 0.109 1.03 0.836 0.2701 1,45 
13 0.005 1.06 0.884 0.2775 1.28 
14 0.083 1.08 (}.\123 0.283!1 \.13 
15 o.on l.ll 0.\160 0.28\16 0.901 
16 0.065 1.12 0.1185 0.2!!32 0.~00 
11 o .058 1.13 1,01 0.2\16!1 0.808 
18 0.049 1,15 1.04 0.3015 0.688 

02 8 0.165 1.17 1.075 0.3925 0.3063 2.57 
9 o. 148 1.20 1.14 0.3152 2.34 

10 0.13{ 1,23 1.19 0.3225 IÍ.H 
11 0.120 1.26 1.25 0.3290 1.98 
12 0.109 1.28 1.29 0.3356 1.77 
13 0.095 1.31 1.35 11.3430 U~· 14 0.083 1.33 1.40 0.3492 
15 0.072 1.36 1.44 0.3555 1.20 
16 0.065 1.37 1.47 0.3587 1.09 
17 0.058 1.38 1.50 0.3623 0,078 
18 0.049 1.40 1.54 0.3670 0.831 

1 

\ 
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w lbs/ hr. agua 

at Area to"tal de flujo de los tubos 

VELOCIDAD DEL AGUA A TRAVES DE LOS TUBOS 

V= G _ 1,158;456 
TfJ60ü.f - 3600 X 62.4 

= 5.2 pies 
seg 

.J = densidad del agua lbsjpie3 

de tablas: 

I_D 0.62 hi = 1220 Btujhr pie2op GRAFICA (10) 

O D 0.75 

Se permite una caida de presión entre 5-10 lbsjpulg2 por dentro 

de los tubos. 

en donde:_ 

5.22 x lolOD1 x s¡$1$ t 
- 1 

f factor de f:i:"icción f _(Re) L-f•111} 

GT Masa velOcidad lbsjhr pie2 

L LQngitud de los tubos 

n Número de pasos 

DI Diámetro interior pies 

S Gravedad específica 

fl$t Relación de Viscosid?_des 

Re DI GT~l = 0.62_* 1158456 
/"1 12 l. 77 

48,700 
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. . \ 
PROCESOS DB Tl\ANSPERENCIA DB C.&LOB 

VdocldU en 101 tubos. plu/sea 

Fm . .t.G Curva de transferencia de calor, agqa en los tubos. (Adaptada de 
Eag/e y Fergusor, Proc Roy., Soc. A127, 540 (1930)) 
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O. 73 CPoises x 2.42 l. 77 - _.!!?.._ 
hr pie 

Para Re 48,700 se ~iene f o .ooola(Figura 11) 

0.00018 X {1158456) 2 X 16 X 1 ~ 12 
5.22 X 1010 X ,0,62 X 1 X 1 

1.66 lbsjpulg2 

~pr Perdida _de presión por retorno(Figura 12) 

~p 
r 

~Pr = 4 x 0.17 = 0.68 

f:lpT = APt + .Ó.Pr = 1.66 + 0.68 = 2.34 lbs/pulgL"/Unidad 

Pero son 3 Unidades por lo tanto: 

~ = 2.34 x 3 = 7 lbs/pulg2 
T 

Como ya se dijo antes se colocaran 3 unidades en s~r:i.e de 

NT 674 y de 1 paso. De este número 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. 

D.E en arreglo en cuadro de 1 pulgada y que nos dan una coraza de 31-

pulg. D. I. 

con estos tubos 657 se calculará el area de transmisión y con-

ella se recalcula la U supuesta inicialmente. 

AD= 657 x_l6 x 0.1963 = 2063.5 

U"' D 
24,501,344 = 102 

3 X 2063.5 X 38.6 
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J.'BOCitSO. DS Tai.NSPZilEHCU. VlO <J.Q,p.ll: 

TABU~ DJSpÓSICION DE LOS ESPEJOS DE TUJ;IOS (CUENTA 
' DE TUBOS). ARREGLO EN CUADRO 

Tubos de o/{' DE, arreglo en cuadro \Tubos de 1" DE, arreglo en cuadro 
de l"plg · de 11,4 plg · 

.. 
Coraza 

1-P 2-P 4-P 1>-P 8-P 
Coraza 

1-P 2-P 4-P 1>-P 8-P 
DI,plg Dl,plg 

------- ·--------- ----------
.8 32 26 20 20 8 21 10 H 
JO 52 52 40 36 10 32 32 26 24 

12 81 76 68 68 60 1~ 48 45 40 38 36 

13)1 97 90 82 76 70 13)4 61 56 52 48 44 

15)1 137 124 116 108 108 16~4 81 76 68 68 64 

17)1 177 166 158 150 142 rni 112 112 90 90 82 

1Íl)4 224 220 20-l 192 188 19% 138 132 128 122 116 
21)4 277 270 246 240 234 21)1 177 160 158 152 148 
23)4 341 324 308 302 292 23!1 213 208 1!12 184 184 

25 413 394 370 356 346 25 260 252 238 226 222 

27 481 460 432 420 408 27 300 288 278 268 260 

29 . 553 526 480 468 456 29 341 326 300 294 286 

31 • 657 640 660 580 560 31 406 3!18 380 308 358 
33. 749 718 688 670 648 33 465 460 432 . 420 414 

35 845 824 780 706 748 35 522 518 488 484. 472 

37 934 914 886 806 838 37 5!16 574 502 544 532 

39 1049 1024 98?. 968 948 39 665 644 024 612 660 

Tubos de 1~" DE,_ arreglo en cuadro Tubos de 1Y,{' DE, arreglo en cuadro 
de 1%6 plg de 1'1/s plg 

10 16 12 10 
12 30 24 22 -16 111 12 16 16 12 12 
13)4 32 30 30 22 22 13),4 22 22 16 16 
15),4 44 40 37 35 31 15)4 29 29 25 24 22 
17)1 56 53 51 48 44 m-í 39 39 34 32 29 
19)4 78 73 71 M 56 19H 50 48 45 43 39 
21)1 96 90 86 82 78 21)1 62 60 57 54 50 
23)1 127 112 106 102 96 23)1 · 78 74 ;o 66 62 
25 140 135 127 123 115 25 94 90 86 84 78 
27 166 160 151 140 i40 . 27 112 108 102 . !18 94 
29 193 188 178 174 l61l 29 131 127 120 .116 11~ 
31 226 220 209 202 193 31 ' 151 H6 141 ¡as 131 
33 258 252 244 238 226 33 176 170 104 160 1a1 
35 293 287 275 208 258 35 202 ¡96 188 isz. 11a 
37 334 322 311 304 "293 37 224 220 217 210 202. 
39 870 362 348 342 33G 39 252 246 237 230 224 



! 
::1 
11 .. 
l 

1 
1 

76 

PROCESOS DK TUNSFEBENCI,\ DJ!I CAL()R 

111111 ttlocida:d, lb/h (pit') 

fiG. J.~ -Pérdida de presión por retomo, lado de tubos 
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COMPROBACION DE LA U -SUPUESTA INICIALMENTE 

FLUIDO CALIENTE: ·CORAZA. HIDROCARBUROS 

Como hay subenfriamiento se supondrá que la condensación oc~ 

rra al 70 %. 

G" 

G" 142,400 
48 X 60.5 

=674/x O. 70 471.8 

(4 71.8)2/3 = 60.5 

L 3 x 16 = 48 Pies· 

= 49.04¡ lbs 
hr pie 

Suponiendo ho 250 · 

Temperatura promedio del vapor condensante 

T 1.60 - 120) /2 = 140°F 
V 

tw ta + -~h~o:..__ 
hio+ ho 

(Tv - ta) 

tw = temperatura de la pared del tubo 

ta temperatura promedio del fluido frio. 

tw 97.5 + 
1008

_;:0
250 

(140- 97.5) 

tw 9 7 • 5 + .-..::.2 =.;5o,___ 
1258.5 

(42.5) 

tf = (Tv + tw) /2 = 123°F 

A esta temperatura final se encuentran las siguientes propi~ 

dades de los vapores. fig. (13) 



c.>rs~ .de cond.,.aac16A G' o G" lbl(h) (pie 1~) 

1 I'G, 13 C.DEFICIENTES DE CDNDENSACION 

~ 
¡;¡ 
§ 
¡¡ 

1 
¡¡ 

~ 

~ 

-.:¡ 
'()) 
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0.594 

o:18 cpóiseis 

Con estas 3 propiedades y mediante la gráfica (13~0)j se ob-.;. _ 

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

El Coeficiente Total Limpio ·de. 'condensaci6n. 

-uc hio ho 
hio+ ho 

1008.5 x 250 
1008.5 + 250 

- 200.34 

Superficie limpia requerida para condensaci6n Ac 

Ac = qc 
Uc x (.~tm)c 

23,198,384 = 2?31 • 18 pies2 
200.34 X 40 • 9 

SUBENFRIAMIENTO: (Convecci6n libre h
0 

= 50} 

Coeficiente total limpio para subenfriamiento As 

Us hio ho 
hio+ ho 

1008.5 X 50 
1008.5 + 50 

47.64 

Superficie Limpia requerida para sUbenfiamiento As 

As 
Us (.b. tm) s 

1,302,960 = 1 431.94 pies2 
47.64xl9.1 -

:Superficie total limpia Requerida: 

Aé = Ac + As = 2831.18 + 1431:"94~]= 4263.12 pies2 

Coeficiente total limpio balanceado uc 1 

IuA 
Uc = LAC- = 

uc = 149 

200.34 X 2831.18 + 47.64 X 1431.94 
4263.12. 
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COMPROBANDO EL ~D Supuesto Inicialmente 

_1_ 
. UD. 

_1_ + RD 
u e 

__ 1_ + 0.003 
149 

•• RD = 0.003 

0.00671 + 0.003 0~009711 

1 _121_ siendo este valor satisfactorio 
0~008911· 

Comprobaci6n del porcentaje supuesto de 70% para que ocurri~ 

ra la condensaci6n. 

Ac X 100 
AC 

2831.18 xlOO:: 67% 
"4263.12 

Valor bastante cercano al supuesto. 
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CALCULo DEL HERVIDOR DE IA MEZCIA DE 

HIDROCARBUROS 

BALANCE DE CALOR EN IA COLUMNA 

Entra sale 

en donde: 

O a Calor que entra con la alimentaci6n 

Qh Calor dado en el hervidor 

Oc Calor quitado en el condensador 

Or Calor que sale con el Residuo 

Qd =·calor que sale con el destilado 

Calculo de Oa· a 223°F 

COMPONENTE Xa PM lbS ~- HL 223°F 
fLr=LH~ Btu/lb 

c3 0.006 44.09 0.26 0.3 370 1.11 

iCA 0.008 58.12 0.46 0.4 235 0.94 

nc4 0.029 58.12 1.69 1.6 240 3.84 

ic5 0.034 72.15 2_.45 2.3 225 5.18 

nc5 0 .• 057 72.15 4.11 3.9 230 8.97 

22DMB 0.002 86.17 Q.l7 0.2 220 0.44 

2MP 0.048 86.17 4.14 4_.0 220 8.80 

3MP 0_.022 86.17 l. 90 1.8 220 3.96 

nc6 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 
lb 

Oa _= WH!r 279,092.776lbs x 210.65 Btu _ 
hr lb 
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O a 
58,790,729.80 Btu 

hr 

Qc 24,501,344.00 Btu/hr 

Calculo de Qd. 

·105°F 
COMPONENTE w HLBtu/lb 

c3 0.0180 175 

iC4 0.0317 156 

nC4 0.1131 161 

ic5 0.1650 150 

nc5 0.2769 155 

22DMB 0.0117 145 

2MP 0.2557 145 
3MP 0.0915 145 

nC6 0.0364 147 

1.0000 

Qd = nHT = 39,654.6 x 151.38 

wv = 142,4oo 

L/n:= 2.591 

D 142400 = 39,654.6 lbs/hr 
3.591 

CALCULO DE Qr 

COMPONENTE xr PM 

2MP 0.005 86.17 

3MP 0.008 86.17 

nC6 o.o3·5 86.17 

C7+ 0.952 141.00 

lbs. w 

0.43 o.oo4 

0.69 0.006 

3.01 0.027 

108.53 0.963 

112.66 1.000 

HT =.L.HL W 

3.15 

4.95 

18.21 

24.75 

42.92 

l. 70 

37.08 

13.27 

5.35 

151.38 Btu/lb 

6,002,913.33 <Btu 
hr 

320°F 
:l:T= L HLxW HL 

283 1.13 

285 1.71 

290 7.83 

271 260.97 

271.64 Btu/lb 

Qr = RH = 239,438.176 X 271.64 = 65,040,938.32 Btu 
T hr 



CAlCULO DE Qh 

Qh Qc + Qr + Qd Qa 

Qh 95,545,195.65- 58,790,729.80 

Qh 36,754,465.85 Btu/hr. 

CAlCULO DEL AREA DE CALEFACCION 

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

culación natural que manejan hidrocarburos, es de 12 •. 000 ~ 
2

; 
hr pie 

por lo tanto el area de calefacción será: 

A = Qh/ (Qh/A) 36,754,465.85 
12,000 

3062.87 pies2 

wv 

consumo de vapor de 150 1bs/pu1g2 ( A = 863.6 'StiJ/lb) 

36,754,465.85 

863.6 
42,559.5 lbs/hr 19, 350 kg /hr 
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CALCULO BOMBA DE ALIMENTACION 

AL TANQUE FIASH 

Longitud de la Tuberia 237 m = 778 pies 

Accesorios: 

1 Valvula Automatica - ~~~-¡ 

de control_de FlujoGO lb&/~~2~441n2 
- pie2 

. ¡. 
x p~e 192 pies 

o. 72x62 .4,l05 

1 Va1vu1a check 50 pies 

1 Valvu1a de Compuerta 200 pies 

4 Codos de 90° 

/Gasolina = 0•6946 ~9' /~m
3 

-

J/100° F O, 440 C~oises 

GASTO POR BOMBEAR 

lSO_pie_ 

W = 301,721.92 lbs/hr 

G 301,721.92 ~S .,.. ~ X 28.372 lt¡ÍX Gal _ JtÉ_ 
_ bi" 1 0.6946 x62 .4 }M's/pt'e3 piEfl 3. 78~¡60min 

G = ¡ 870.15- GPM -~ 1.
1

94 pi.és_3 /seg) 



Tuberia por· Utilizar 

E1 Diametr~ de la tuberia se-estimó mediante un nomogram" ~" 

función del gasto y de la densidad .del fluido{Fig. 14) 

V 

D = 8 púilg. Diametro.Nominal = 8.625 D.E. 

Cedula 40 (D.I. 

(D.I. 

VELOCIDAD 

7.981 pulg - S-40pulg2) 

0.665 ·pies - S-0.347 pies2) 

~.94 1pies3 _ _ 5.11.9 Qi.es /seg 
0.347 seg pies2-

NUMERO DE REYNOLDS 

Re (D\7 jJ 1 )1 ) 

Re ~ü_-_665x5.!i9x'o.s~x62.4) 1 (0~44x0.000674) 

Re 543,376.2_. 

f 0.0032(Fig. 15) 

PEliDlDAS POR FRICCION EN ·LA TUBERIA 

F ·= · ( 2. f 1 V~ ) _ / Dg 

L longitud total equivalente pies 

f factor de fricción 

· V = velocidad d_el :fluído pies/seg 

D = diametro interior de la t~bería pies 

g :f . o • 1 2 actor d~mens~onal 32.2 p~es se~ 

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



Flow role, 
goL/min. cu.ft.lmn. 
eo,ooo· ---
60,000 ~~ 
40,000 6000 

4000 

2000 

86 

ECONOmc. PIPE DIAMETER 'f"~· J4f 
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FIG. 14 DIAMETRO ECONOMICO DE TUBERIA 
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FLUID DYNAHICS 
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FIG. 15 F~CTOR DE-FRICCION DE FANNING 
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F = (2x3,2xld
3

x1.4xl0
3

x5.59) / 0,665x32,2 

F 13,17 pies 

BALANCE DE ENERGIA MECANICA 

w 2 2 ' 
(x2;..x1) + (V2 /2g- V/2g} + (P /f 2 - P/.fl~ + F 

45,9 pies 

2 
V

1
/2g o 

2 
V

2
/2g 5.59

2 
31.25 0,485 pies 

2x32,2 64,4 

pl o 

p2 50 X 144 165,85 pies 
0,6946x62.4 

w 45,9 + 0,485 + 165,85 + 13,17 

w 225,4 pies 

GASm MASA 

W = (870,15x0,6946x62,4) / (7.48x60) 84, 03 lbs/ seg 

\V 84,03 lbs x 224.45 pies 
seg 

18861,67 lbs ~ 
seg 

Sl.J'ONIENDO UNA EFICIENCIA DE 69'~ 

lHP 550 lb~ pieí seg 

HP 18861,67 
550x0.65 

52,76 HP 
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CALCULO DE LA BOMBA DE CARGA A 

LA ~ORRE DESISOHEXANIZADORA. 

n 

LroTAL lOO.lm = 328 pies. != 0.650 .J1 = 0.34 C poises 160°F 

GASTO POR BOMBEAR 

1 x28.372W-ixGal W = 279,092.776 v.bs x 
01: o. 70 x62 .4 v.bs p_íe3 3. 785 l;t5 

pie3 

X JIT 
60min. 

W _ 2.79xlo5 x 28.4 
- 4. 368 ·xlol x 3.785x6.oxlol = 

'798.57 GPM l. 78 Lfts/seg 

El diametro de la tuberia se estima mediante un nomdgrama fug 

ción del gasto y de la densidad del Fluido. 

D 8 pulg D~ametro Nominal 8.625 D.E 

DI ' 4 ' 2 0.665 p1es - S - 0.3 7 p1es 
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Accesorios 

1 Valcula Automatica 

1 Valvula Check 

1 Valvula compuerta 

2 Codos de 90° 

L 
Total = 328 + 532 = 860 pies 

V G/s = l. 78_ = 5.1 pies· /seg 
0.34";" 

NUMERO DE REYNOLDS 

Re= (DVj 1 A ) 

192 pies 

So pies 

200 pies 

_.2.Q. pies 
532 pies 

. \ 
(0.665x5.1xo.7o¡>c62.4) /· (0.34X0.000674) 

- 1 

Re 647 093 

f 0.003 

PERDIDAS POR FRICCION EN IA TUBERIA 

F = (2 f 1 v2) 1 ng 

F {2x3xlo-
3
x8.6xlo2x5.19) /0.665x32.2 

F = 6._::. pies 

BAlANCE DE ENERGIA MECANICA 

W (X2-x1 ) + (V; / 2g-v1
2 
/2g} + (P2/f - Pl/.f ) + 1" 

x1 o 

x2 = 7.lm = 23.35 pies 

Vl2/2g =O 

v 2 
2 /2g =-5.12 '2x32. 2 D.4C pies 



w 

w 
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2D.3.Jl4 
pulg 

2 
x . 1 x 144 Fl4Hz: = 72 pies 

43.68 lb/pie
3 

pie 

6.3 + 23.35 + 0.404 + 66.9. 96.95 pies 

GASTO MASA 

1 
. 3 lbs 

• 78 p~es xD. 7DxB2. 4 -. 3 
~ p~es 

77. 75 lbs/ seg 

77.75 ~ x 96.95 pies 
seg 

7537. 9 lbs-pie 
seg 

SUPONIENDO UNA EFICIENCIA DE 6'5'/. 

IHP 550 lbs pie/ seg 

HP . = 7537.9 
550xD.65 

21. OB HP/ 
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CALCULO DE LA BOMBA DE REFLUJO A LA 

TORRE DESISOHEXANIZADORA. 

P=351 s/in2 

1 
1 
1 

1 
Ir; 
1~ 
1 
1 
1 
1 
1 

--- -~----

J./ : 0.2 L = 43m= 141 pies 
T .f= 0.600 .F/. e . :J.05"F po~ses 

GASTO POR BOMBEAR 

w 

w 

142, 400 1)6s x 1 
hr 0'.6x62.4 U>s 

X 28.372 lt¡á 
pie3 

p:i,k3 

404 4. 74~102 
85.2 = 

14.24xlo4 x 28.372 
3. 74xlol x 3. 785x6xlol 

W 474 GPM = 1.059 ft
3
/seg 

Diametro de la tubería¡ f (W y f } 

D = 6 pies De 6.625 

Ced 40 (DI 6.o65 pulgadas S 25 _pulg2) 

(DI = 0.506 pies S - 0.174 pie~2 } 

Gal -
X---

3.785 J;ts 
X 

60 min 
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Accesorios seq 

1 va1v. Automatica 192 pies 

1 Va1v. Check 50 pies 

1 va1v., Compuesta 250 pies 

3 Codos 90° 135 pies 

1 T 35 pies 

612 pies 

~ 141 pies + 612 pies = 753 

V G/S 1.059 = 10.59x1o-1 
0.174 L74x10 1 =· 606 pies/seg 

NUMERO DE REYNOLDS 

Re = (DV j ) /.A 

Re (0.506x6.06X0.6) /0.2X0.000674 

Re (S.06x1o-1x6.06x6x1o-1) 1 2x1o-1 x 6.74x1o-
4 

184x1o-2/ 13.48x10-S = 13.69x1o3 

Re 13690 

f 0.0072 

PERDIDAS POR FRICCION EN LA TUBERIA 

F = (2 f 1 v2 > /Dg 

F 2x7.2x1o-3x7.53x1o2x6.o62) 1 G.506x32.2 

F 398.20/16.3 = 24.4 pies 
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BALANCE DE ENERGIA MECANICA 

x2 = 27m = (27-7) 20m= 65.60 pies 

V ·2 2' ~2/2g = 6.06 1 2x32.2 36.8/64.4 = o.57l·pies 

w 

w 

65.60 + 0.571 + 19.25 + 24.4 109.821 pies 

GASTO MASA 

1.059 ~X 0.60x62.4 lbs 
seg pye3 

39.6 lbs/seg 

39.6 lbs x 109.821 pies 
seg 

4340 lbs pie 
seg 

PONIENDO UNA EFICIENCIA DE 65 % 

IHP 550 lbs pie/seg 

HP 4340 12.2 HP / 
550x0.65 

1 pie3 

37.4 lbs 
19.25 pies 
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CALCULO DE IA BOMBA DE LOS PRODUCTOS DEL 

FONDO DE LA TORRE DESISOHEXANIZADORA 

.f..=o.s4z­
Jzo•F 

Longitud de la tubería 

1 
1 
g 
~, 

A= o.1s e . -
320'f po~ses 

lOO m ~ 328 pies 

. 2 
~n 

GASTO POR BOMBEAR 

w 

w 

239,438.176 1)6s ·x- l- 28.372 1-tis x Gal x --..hL 
bf !x62.4 lbs x p~ 3.78Stts 60min 

692,55 ~ 

min 

é>,72 p~3 

154 . 31 . p1es seg 

Diametro de la tubería f (W y .J ) 
D = 8 pulg. Diametro Nominal De 

D = 0.665 pies S - 0.347 pies2 

8.625 
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Accesorios leq 

1 Va1v. Automatica 192 pies 

1 valv. Gheck 50 pies 

1 va1v. compuesta 200 pies 

3 Codos 90° -135 pies 

--:¡:¡pies 

~otal = 328 + 577 = 905 pies 

V G/S = 1,54/0,347 = 4~44 pies/seg 

NUMERO DE REYNOLDS 

Re = (DI/ f' /)1) 

Re D,665x4,44x0,72x62,4 / (El.l5x0,000674) 

/ lO.lxl0-5 ( 
-1 1 

Re _ _ 6,65xl0 x4.44x4.49xl0 ) 

Re 131300fl 

f 0.0027 

_PERDIDAS POR FRICCION EN IA TUBERIA 

F 

F ~pies 

BALANCE DE ENERGIA MOCANICA 

w 

o_ 
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x2 = lQrn. 32.8 pies 

2¡ 2 v 2 2g = 4,44 1 2x32,2 = · 0,306 pias: 

20.3 lbs/i;mlg2 · lb x 144 pu 1Q"2 xi:---=1=---- . 3. pies 
449.7 púlg2 pie2 o. 72x62,4_lb_e:

3
-. . . 2 

470/lbs/p)llg 

w =4.So + 32_.8 + 0,306 ~1441.3 = 1478.9 · pies_'• 

GASTO MASA 

l,-54 pi~s3 x O. 72x62.4 lbs 
-3 seg pie 69,19 lbs/seg -

!-
w = 69,19 lbs/seg xl478,9·pies =102 325,09lbs pies 

seg 

SUPONIENDO UNA EFICIENCIA DE 65 % 

IHP 550 lbs pies/seg 

HP -- 102325. 09 
550x0,65 

351 HP / 

pie 3 
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ESTIMACION DE COSTOS 

Estimación de la inversión de instalación. 
(g,')) 

Algunos investigadores en esta materia, han desarrollado mé-

todos simplificados para estimar la inversión de las plantas de prQ 

ceso, basandose para el-lo 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 construcción de una planta de proceso; tales correl~ 

ciones están expresada~ graficamente o mediante factores, los cua--

les simplifican aún más la estimación. 

ESTIMACION DEL COSTO DEL EQUIPO PRINCIPAL: 

El cálculo se hará de -acuerdo al sistema de 1ndices del cual 

se tiene la siguiente ecuación: 

Donde: 

Ny valor del 

Nx valor del 

Ey costo del 

Ex costo del 

Ey Nx 
N y 

Indice ·para 

Indice para 

el 

el 

equipo para -el 

equipo para el 

afio y 

afio X 

afio y 

afio X 
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CAPITULO S 

COSTO' DBL EUIPO PRINCIPAL 

Columna desisohexanizadora 

Tanque flash 

Condensador 

· Acumulador 

Hervidor 

Bomba de carga al tanque flash 

Bomba de carga a la columna 

Bomba de fondos de la columna 

Bomba de reflujo a la columna 

Tuber!a e instrumentación 

COSTO DE OPERACION 

Mantenimiento 

Servicios auxiliares: 

Vapor 

Agua de enfriamiento 

Energ!a eléctrica 

Mano de obra : ( 3 turnos) 

2 470 000 

230 000 

720 000 

170 000 

660 000 

90 000 

55 000 

360 000 

30 000 

4 785 000 

2 000 000 

SUBTOTAL $ 6 785 000 

339 250 

200 560 

8 454 690 

541 416 



loa 

3 Operadores especialistas 

9 Operadores de segunda 

Depreciación 

231 444 

594 540 

678 500 

11 040 400 $/ Año 
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CAPITULO 6. 

C U N C 1 U S I O N E S 

6.1 De realizarse el proyecto, se incremen1;ará la carga de 

naí't as li6er.as de 2 2, 116 B/D a 26, 00 3 B/D que d¡¡r á lugar­

a un aumento en la producqión de aromáticos del 17.57% -­

que eq~ivale a producir.ll,701 B-D en lugar de 9,952 :B/D 

que es la .PrOdllcciÓn actual.. 

6 .2 La fra.ccionadora V-1805 que esta dise"iada para manejar 

19,000 B/D de car6a, con la modificación propuesta, ten-­

drlÍ. que rrranejar 25,839 B/D lo cual' representa un incre-­

mento del 36% arrioa de la capacidad de dise~o. Sin em-­

oargo, por estadios y corridas de prueba que se han hecho, 

se harüle5ado ;u, maneJar hasta 28,000 B/D, debido a un 

gr.m sobredise''io q_ue tien~n c.a.si todos los equipos. 

Por lo que ata1e a la reforcradora de n.;.:btas li¿eras, 

esta. planta tendra que tr:.o.OaJa.r a una capacidad de 2tí ,000 

B/D. o sea 4,003 B/D m~s par~ la que est~ diseñada, pero­

se "iene tamoién un buen mar5en de sobredise~o, como en -

el caso anterior. 

6 .3 La carga a la hidrodesulfuradora de gasolina. que ac --

t~Ll.l!..'len1;e maneja 141 volúmen inÚtil de 5,566 B/D, que re-­

presentan el 2'5 .3% de compuestos li¿eros qae tra.e la gas~ 

lin~ primari¿, despues de la modificación propuesta, solo 

recLJiría 286 B/D de li¿eros, que darÍa un aum~nto de e~ 
,5a Útil de 5, 280 B/D • 

ó ,4 El aumento en la::: gananci.a¡¡ es obvio, puesto que al au-

me,,t;¡r la. prod~<cciÓn de ..rom.rticos, aumentan las ventas y 
en consecuencia tamoién las ganacias. Sin emban~Q, para 
'poder cuantific..rl&s, habrÍa. qLle i!acer un estudio económ.t 

co más completo que desde luego no se hizo p·OU'a esta te-­

sis, por conldide:J;'..rse una labor que reqLiiere a.tenci6n esp~ 

cial1 y consecuentemente, unicWllente se sac~on costos de 



operación as! como de instalaciÓn de equipo. 



103 

B I 8 L I O G R A F I A • 

1.- NELSON, \ll, L. 

,ETROLEUM REFINERY ENGINEERING 

me. GRE\Il-HILL, NE\Il YORK·(195B) 

2.- SMITH, B. D. 

DESIGN OF EQUILIBRIUOO STAGE PROCESSES 

me. GRE\Il-HILL, NEW YORK (1963) 

3•- K ERN? D. Q, 

PROCESOS DE TRANSFERENCIA DE CALOR 

C. C. S. A., IYIEXICO, D.F. (1974) 

4.- BROWN? G.G. 

UNIT OPERATIONS 

J. WILEY, NEW YORK ( 1956) 

s.- PERRY, J.H. 

CHEmiCAL ENGINEERS' HANDBOOK 

me. GRE\.1.!-HILL, NEUI YORK (4th EDITION) 

6.- OCON Y TOJO 

PROBLEMAS DE INGENIERIA QUIMIUA 

AGUILAR, MADRID (1963) 

7.- NGSMA ( NATURAL GASDLINE SUPRY fflEN'S ASSOCIATION ) 

TULSA, OKLAHOMA (1951) 



104 

Si.--- P ET ER S, 1'11. S. 

PLANT DESIGN IND ECONOI'IIICS fOR CHEI'IIICAL ENGINEERS 

me. GREW-HILL, NEW YORK (1958) 

~.-ARIES 1 NEWTON 

CHEI'IIICAL ENGINEERIWd COS~ ESTIMATION 

me. GREW-HILL, NEW YORK (1955) 

10.- mANUAL API (AMERICAN PETROLEUI'II INSTITUTE) 

11.- SHEimAN, A. D. 

HYDROCARBON PROCESSING 43, 5 (1954) 

12.- INDICES ECONOI'IIICOS DEL BANCO DE I'IIEXICO 

( 1977). 


	Portada
	Índice
	Símbolos y su Denominación
	Capítulo 1. Introducción
	Capítulo 2. Objetivos
	Capítulo 3. Generalidades
	Modificaciones Propuestas al Proceso Actual
	Cálculo del Equipo Necesario para las Condiciones Propuestas
	Cálculo Tanque Flash
	Cálculo de la Columna de Rectificación
	Calculo del Calor Condensador
	Cálculo del Hervidor de la  Mezcla de Hidrocarburos
	Cálculo Bomba de Alimentación al Tanque Flash
	Capítulo 5. Costo del Equipo Principal
	Capítulo 6. Conclusiones
	Bibliografía

