299
UNIVERSIDAD NACIONAL
AUTONOMA DE MEXICO

ESCUELA  NACIONAL DE ESTUDIOS
PROFESIONALES ¢ ZARAGOZA ”

“ESTUDIO PARA LA AMPLIACION DE UNA
PLANTA DE GLICOLES DE 37 MTPA
A 56 MTPA”

TESIS PROFESIONAL

Que para obtener el titulo de:
INGENIERO QUIMICO

Pres ent a:

ALBERTO AGUILAR  ARROYO

Méxica, D. F. Febrero 1993

TESIS -CON
FALLA DE ORIGEN




pr—

%‘g Universidad Nacional
:‘\-A

2%  Auténoma de México
UNAM

UNAM — Direccién General de Bibliotecas Tesis
Digitales Restricciones de uso

DERECHOS RESERVADOS © PROHIBIDA
SU REPRODUCCION TOTAL O PARCIAL

Todo el material contenido en esta tesis esta
protegido por la Ley Federal del Derecho de
Autor (LFDA) de los Estados Unidos
Mexicanos (México).

El uso de imégenes, fragmentos de videos, y
demas material que sea objeto de proteccion
de los derechos de autor, sera exclusivamente
para fines educativos e informativos y debera
citar la fuente donde la obtuvo mencionando el
autor o autores. Cualquier uso distinto como el
lucro, reproduccién, edicion o modificacion,
sera perseguido y sancionado por el respectivo
titular de los Derechos de Autor.



INDICE

- "Estudio para la ampliacidn de una planta
de glicoles de 37 MTPA a 50 MTPA".

‘Introduccidn. R
.-Objetivos ) it [EN e
I. Generalidades . o 4
1.1 Caracter{sticas y propiedades de los glicoles .. 4
II. Mercado de los glicoles 11
2.1 Produccidn de materia prima 11
2.2.Producc16n de glicoles 13
2.3 caracter{sticas de los consumidores 15
2.3.1 La industria de las fibras en México 15
2.3.2 produccidn de fibras de poliéster 17
2.4 Localizacidn del mercado de los glicoles 18
2.5 Localizacidn de la planta de glicoles 18
2.6 Proyeccién de la demanda de glicoles 19
I11. criterios de diseno 22
3.1.1 Bases de disefio 22
3.1.2 Funcidn de 1a planta 22
3.1.3 Localizacidn de la planta 22
3.1.4 condiciones climatoldgicas del lugar de localiza-23

cidn.
3.1.5 Capacidad, rendimiento y flexibiiidad 23
3.1.6 Materias primas 24
3.1.7 Condiciones de productos y subproductos 24
3.1.8 servicios auxiliares 25
3.1.9 Efluentes 26
3.1.10 Sistemas de ptoteccién y seguridad - 27

3.1.11 Bases de disefio de tuberfas 27



3.1.12 Bases de
3.1.13 Bases de
3.1.14 Bases de

3.2 Descripeidn dei

3.3 Dlagrama de

disefio mecanico
disefio eldctrico
diseno eiviy

proceso

flujo de proceso

3.4 caracter{sticas actuales del equipo

1V. Bvaluacidn técnica del equipo
4.1 Balance de masa

4.1.1
4.1.2
4.1.3
1.1.4
4.1.5
4.1.6

4,1.7

4.2.1
4.2.2
4.2.3
4.2.4
4.2.5
4.2.6
4.2.7

4.2.8

4.3.1
4.3.2
4.3.3

4.3.4
4.3.5
4.3.6

Balance
Balance
Balance
Balance
Balance
Balance
TD-04

en el
en e}
en la
en la
en la
en la

reactor R-01

evaporador de glicoles E-02
columna concentradora TD-01
columna deshidratadora TD-02
columna de etilenglicol TD-03
columna purificadora de glicoles

Balance en la columna de dietilenglicol TD-05
4.2 Balance de energfa

Balance
Balance
Balance
Balance
Balance
Balance
Balance
TD-04

en el
en el
en el
en la
en ia
en la
en la

precalentador del reactor E-01
reactor R-01

evaporador de glicoles E-02
columna concentradora TD-01
columna deshidratadora TD-02
columna de .etilenglicol TD-03
columna purificadora de glicoles

Balance en la columna de dietilenglicol TD-0%
4.3 Calculo del equipo de proceso para 37000 Ton/Afo

cilculo
Cdlculo
cdlculo
calor

cé1culo
Calculo
cdlculo

de las columnas de destilacidn

de 1la

columna concentradora

de los equipos de transferencia de -

del hervidor E-04

de las bombas de proceso

de la

bomba P-02 A/B

28
28
28
29
32
34

42
42
42
49
50
51
53
56

57
58
58
60
62
65
69
74
79

82
86
86
87
100

101

105

106



V. Adaptaciones al equipo y al proceso
5.1 Diagrama de flujo de proceso

5.2 Balance de masa

5.3 Balance de energfa

5.3.1 Consumos de vapor y agua de enfriamiento

111
111
111
112
112

5.4 Evaluacion de los equipos de procesc para SOMTPAl13

§.4.1 Bvaluacidn de las columnas de destilacidn
5.4.2 Evaluacidn de los intercambiadores de calor

5.4.3 Evaluacign de las bombas de proceso
5.5 Diagrama de flujo de proceso
5.6 Diagrama de tuberfas e instrumentacidn

VI. Evaluacion econdmica

6.1 Estimacidn de la inversidn

6.1.1 Costo de los equipos de proceso

6.2 Estimacion de la inversidn

6.3 Ingresos

6.4 Egresos

6.4.1 Costo variable

6.4.2 Mano de obra directa

6.5 Andlisis financiero

6.6 Cdlculo de los indicadores econdhicos

ViI. Conclusiones

Apéndice 1

Apéndice II
Apéndice 111
Bibliografr{a

113
114
116
117
117

118
118
119
122
124
125
125
127
127
131

1357

136
144
148
152




INTRODUCCION.

Ante 1a situacion econdmica que actualmente vive el pa{s se -
tiene la necesidad de evitar hasta donde sea posible la impor
tacion de productos quimicos,porque se cuenta con los materia
les suficientes para su produccidn.

Es un hecho conocido que, desde hace varios anos, el Sector -
Quimico Industrial, el cual tiene como base fundamental el pe
ttéleo, es uno de los sectores de mayor crecimiento dentro -
del contexto general de la economia.

El INEGI reporto que de 1975 a 1985 la Industria Quimica tuvo
un incrementc medio anual de 6.5% mientras que el Producto Inp
ternc Bruto del pafs crecid a una Tasa Media Anual del 4.2% ,
y para 1989 el reporte fué del 7.4% (1,5).

El Goblerno Federal consciente del papel que representa este-
sector industrial promulgé en 1989 el Plan de Desarrollo In -
dustrial, el cual exhorta a los inversionistas mexicanos a fg
mentar el crecimiento del sector industrial, debido a los in-
centivos fiscales que serdn obtenidos por aquellas industrias
que se localicen en zonas prioritarias, y conjuntamente permi
te acrecentar las exportaciones de México hacia el mercado in
ternacional, ayudando as{ a la balanza comercial del pais.
Esta preocupacidn por introducir eficiencia en el crecimiento
industrial parece merecer la mayor atencidn del plan, si se -
toma en cuenta que la inversidn de la Industria Quimica ya al_
canza niveles muy elevados llegando a cifras de 1880,000 milio
nes de pesos en 1984. La necesidad de introducir eficiencia a-
las empresas industriales se hace patente, no s610 una vez que
éstas se encuentran ya en operacioﬁ, sino desde su concepcidh-
y formulacidn.

Es de esperarse que conforme se incrementan las aplicaciones -
de 1as nuevas técnicas y se desarrollan nuevas tecnologfas la-
demanda de productos guimicos aumente, ya que también se incre
mentard 1a diversidad en sus usos.



De acuerdo a lo anterior y ante la demanda de produccién se -
hace viable 1a realizacidn del presente trabajo que consiste-
en la fabricacidn de monoetilenglicol, dietilenglicol y ~~
trietilenglicol, utilizando como materia prima el bxido de -
etileno, el cual es producido y distribuido en el pafs por =
PEMEX.



OBJIETIVOS.

El objetivo del presente trabajo es el de i la funci lidad
de la planta de glicolexs con la capacidad futura, asi como disefiar
el equipo necesaria para la nueva capacidad y el estudio
economico para obtener la rentabilidad de Ia mnpUaciém

Como complemonto =ze incluyen los siguientes objetivos a tratar:

a) AmpHar el =sistema para la px-oduccién de glicales de 37 MIPA
a 50 MIPA, lo que rep! tara un in to del 35X de capacidad.

b) Analizar e! equipo existente con el fin de determinar =u
funcionalidad para la nueva capacidad.

c) Di=sefio, aspec“‘lcaclsn y seleccion del nuevo equipo que cubra las
necesidades de la nueva capacidad.

[ b3 Elabox-ax:u'm del diagrama de flujo de procesa y el de tuberias e
instrumentacion para la nueva capacidad.

e) Estudioc economico que comprenda: Estimacion de la inversion fija,
estimacion de los coston de producch’:n y calculo de indicadores

.
economicos.

£ Anall el o de glicoles que comprenda: Produccion,

unpo»taclan, expon.aclﬁn y consumo aparente.



I. GENERALIDADES.

1.1 CARACTERISTICAS ¥ PROPIEDADES DE 1.05 GLICOLES.

Los glicoles =on alcoholes divalentes que tienen una cadena alifa-
tica de carbono. Pueden designarse por la rérmula qufmlca general
Cnif2n(OHd2. Lox glicoles ocupan un lugar intermedio entre los
alcoholes mnnovalentes y el cglicerol, que tiene tres grupos
hidroxilos, a medida que aumenta el peso molecular de los glicoles
disminuyendo su solubilidad en aguad< 7 )

Qufmll:amente, los glicoles =e presentan facllmente a Ia px-epaxvach’:n
de ésteres, étereu. acetales y cetales. Sus veacclones tienen como
U

centro loz dos grupos nidroxdlos y en general son paralelas a las de

los alcoholes monovalentes,

Los glicoles . ge esterifican facilmente con acidos ox-:’anicos e
inor;énicos, haturos de acidos o anhfdrldos. con acidos monobasicos
como el acido acetico o el acido clorhidrico, se forman monoésteres

o diésteres:

~Monoacetato de etilenglicol:
CHaOHCHz0H + QiH{sCOOH «~~--~~> CHaCOOHCH2CHz20H + H20

~Clorhiderina etilénica
CHsOHCHz0H + HCL ------> CH20HCHz2CL + Hz0 B

Con los acidos d.lb;lslcos, =e obtienen pou;steres ciclicos o
lineales,

CHaOHCH20H + HOOCRCOOH =--=~-> [-0-CHz2CH2-QOCRCO~-In + 2Hz20

4



Pueden prepararse carb tos y latos por reacciones de
intercamblo de esteres:

o
7 N
CH2OH + CaHBOCmO —--~---> HaC C=0
{ + 2CaHsOR
HaC
N Id
, o
Oxalato dietilenico 1,4~-dioxano
2,3-diona

Tratando lox glicoles con fosgeno se forman policlore formiatos, con
&cido bérico se preparan boratos clclicos.
CHz-O
N
CH20HCH20H + HaBOs ------ > B-OH + 2H20
7
CH2-0
Borato de glicol
Tratando con cetonas y a.ldehfdo forman dioxolanos:
Cliz-0
N
CGH20HCH20H + CHaCHO --~---. > CHCHs + 2il20
7/
CHa-0
2-nmietil-g,a-dioxolans
Los glicoles pueden tratarse con sulfatos alqulu'cus en presencia de
un alcati para formar eteres.

CHzOHCHz20H + (C2H332S04 + NaOH -~=-~-, CzHs0CH20Hz0H <+ NaCzHaS0Q&+Hz20

Kter monoatil dol atilenglicol.

Los glicoles se oxidan para formar productos variados que dependen
de la naturalez del cidante y de las condiclones en gue se
verifica la reaccion. La oxidacion catalitica en la fase de vapor

produce los tos dicarbonilicos o dientes:

CH20HCH20H + Oz =~----> CHOCHO + 2Hz20

Gitoxal



El glicol etilenico puede oxidarse por otros procedimientos para dar
aoeta!dehfdos. cltoxal, !‘ox-maldehl'do, Acido gucéuco v acido
ou.;u::o, La oxidacion de los glcoles con acida pex-yédico es
especialmente importante en Quimica Analitica, pues la reaccion es
general y cuantitativac 7 >

CH20HCHzOH + H300 ----- =~y ZHCHO + HIOa + 3H20



EVLLENGLICOL..

El etilenglicol (1,2-etanodiol,glicol), CH20HCH20H, peso molecular
6207, es el mas sencillo vy el mas tmportante de los glicoles.
Fué producido por primera vez en 1839 por Wurtz, adquirulé
importancia comerciat hasta el affo de 1925, algunas de sus
propiedades se muestran en la tabla 2.1.

Fabicacion: La mayor parte del ectilenglicol &e obtiene por
hidratacion del oxido de etileno, el cual es facilmente convertido
en etilenglicol por cualquiera de los metodos

siguientes: ¢ 7 )

1~ Por la acclon de una soluclon acuosa diluida de un acido fuerte.

.
2- Por la reaccién con agua a presion y t tura ele:

En cada uno de estos procesos se concentra el etilenglicol
resultante por evaporaclc’:n y =e purifica despun’as por destilacién al
vacfo.

Un segundo metodo industrial para producir etilenglicol se basa en
Ia reacclon del formaldehido con una mezcla de monéxido de carbono y
agua a presian y temperatura elevadas para producie Acido gucauco.
Este es esterificado con metanol o con isopropanol para producir los

v

glicolatos alquﬁicos cor ient Desp se hid estos

para transformarlos en glicol en pr a de un catalizad: de

oxido de cobre y éxddo de magnesio a temperatura comprendida entre
115 +C y 925 +Q y preslén superior a 100 Atm. El etilenglicol es
recuperado de 1a mezcla de la reaccion por destilacion
fraccionadaC 7 >

En Alemania =se ha producido etilenglicol partiendo de alcohol
etilico por intermedioc del etilenc y del dicloruro de etileno.
Este e=s ponificado tentandolo en medio acuoso con bicarbonato

sédh:o. oxddo ferrico o al;ﬁn otro agente an:a!ogo. C7)d



Las tentativas para producir etilenglicol par otros metodos no ha

T ltado comercial te atrayentes. ¢ 7 2

Usos: La propledad del etilenglicol para hacer bajar el punto de
::ongelm:lan es la base de =su apucaclén mas importante, esto es,
camo anticongelante no volatil de tipo p te La Hdad

anticongelante del etilenglicol se usa también se usa en los
=istemax contra Incendla para los ediftclos que no poseen
calefaccion y en lugar de =moluclanes de sal en los sistemas de -
intercambio de calor cuindo la coxvroslén es un factor importante, se
incorpora ademas en productos que contienen agua como las pinturas
de emulsiones asfalticas para impedir que se deshaga la emulsién al

congelarse el agua.

La rsegunda apu«:acian del etilenglicol en importancia es como
compuest.o intermedio en la produccln':n de dinitrato de etilenglicol
para su uso en dinamitas de punto de con;elacxén bajo. EI
etilenglicol de la calidad especlal para refrigerar como e! de la
calidad anticongelante, contienen {inhibidores de la corroslén. por

lo general compuestos nlbré;nnados.

El etilenglicol es el diluyente empleado en muchos tipos de frenos
hidealllcos. Es un suavizador del celofan y un ectabilizador en la
espuma de aire con base quuida de soja usada para extinguir los

incendlos de pet.m')leo ¥y sustancias qul’mh:as‘

1 etilenglicol es el materila inicial en la praducclén comercial
del glioxal y en la producclén d2 resinas alqul'dh:as del tipo de
aster no saturado. Es un componente de las formulas para eliminar el
carbon y lUmptar los émbolos  de aluminio, de las tinturas para
madera gque no levantan la veta y de las soluciones para el pulido

electrico del acero y el aluminio.

El etilenglicol es una materia prima para la preparaclén de gran

.

de resi sintéts , plastificantes y elastomeros. ¢ 7 )

8



DRETILENGLICOL.,

El die!.ilanguc.ol ' (diglicol,2,2-oxidletancl), HOCH2CH20CHzCH20H,
pego moalecular 10612, es el mas  sencillo de los derivados
polimericos del etilenglicol. Descubjerto en 1850 casi
simultaneamente por Laurence y por Wurtz, se convirtic en
articulo comercial hasta 1928.C 7 >

£1 dietilenglicol tiene =sabor dulce, es st t hign aplco y
completamente miscible con agua, alcoholes inferiores, acetona v
etilenglicol.

Es tamblén un disolvente de nitrocelulosa y de resinas, colorantes y

aceites. El dietilenglicol no se con el b + el tolueno y

el tetracloruro de carbono, en la tabla 21 se indican algunas otras

propiedadexs.

Qufmlcamen!.e. el dietilenglicol tiene las mismas preacciones que el
etilenglicol y algunas de las propledades de los éstepresd T D

Fabrtcuc(én: El dietilenglicol es un producto del etilenglicol. La
cantidad depende de la producclc’m entre el oxido de etileno y el
agua. Se fabpica también directamente tratando etilenglicol con
axido de etileno.

Usos: El dletilenglicol encuentra algunas de sus aplicaciones m’as
importantes en la industria textil. Se usa como disolvente de

colorantes de casl Lodos los tipos, como agente de acoplamiento de

aceites lub! o st bl d en Ilubricacion,
lmpre;nacit':n. torcido, tejido de punto y otraz operaciones textiles,
¥y es azante higro ’,‘ 0 de dict fento para fibras naturales

y sintaticas antes del hilado y urdido.

El dietilengiicol me usa en la preparaclén del tabhaco para
cigarrillos como agente Ngroscéplco para regular el contenido de
humedad del tabaco , tambien se usa para deshidratar el gas natural

y en combinacion con la etanolamina para desulfurar el gas natural.



TRIEVILERGLICOL .

El trietilenglicol ( triglicol ,2,2-etilano dioxidistanel )
HOCH2CH2OHCHaCHeOCHaCHeOH, peso molecular 150.°17, se asemeia por sus
propiedades al derivade pol(mero mas sencillo del etilenglicol, el
dietilenglicol. Fué obtenido por primera vez por Laurenco v Wurtz
tomo subproducte en su sintesis dal dietilenglicol, perc no se
produio comercialmente hasta 1928.(7)

En virtud de gue su molécula contiens dos hidroxilos y dos Qrupos
étar, e@s disolvente muy bueno de' nitrato de celulosa vy de

diferentes gomas y resinas. (7)

El trietilenglicol se usa para desinfectar el aire de las salas de
los hospitales, los teatros, las oficinas v los hogares. Aungue se
han usado propilenoglicoles para desinfectar el aire, se prefiere el
trietilenglicol, va que s0lo se hecesitan cantidades muy pequelas,
El trietilenglicol con icidos monocarbox{licos v dicarbox{licos da
ésteres que son Gtiles come plastificantes v resinas. £1

. trietilenglicol esta encontrando uso en 1os sistemas para deehidratar
los gases; las soluciones acuosas de trietilenglicol pueden
concentrarse a temperatura mas altas gue las del dietilemglicol. E~
la tabla 1,1 se muestran algunas mas de sus propiedades.

TABLA 1.1: PROPIEDADES FISICAS DE LOS GLICOLES.

NOMBRE FORMULA P.B P.E d20 n20 Sol.a 20C % puso
c c 20 D en figua [Agua en
ETILENGLICOL CH20HCH20H ~13 §497.211.1155} 1,451 6{COMPLETAICOMPLETA

DIETILENGLICOL JO(CH2CHZ0H)2 |- 8 [245.011.1184]11.4478[COMPLETA|COMPLETA

TRIETILENGL1COL |HOC2H40C2H40-
—CZHAGH -7.2|287.4]i.i354] 1. 4555 |COMFLE TR JCOMFLETA

10

TESIS CCN
FALLA LE OR.GEN




II : MERCADO DE LOS GLICOLES.

En este capit.ulo se pretende dar una visidn sobre el mercado de
glicoles, revisando puntos como =son la producc&c’m. lmpom.acl:’m.
consumidores de los productos y di bilidad de las materias

primas, Esto sera para que posteriormente al realizarse le
evaluacién econdmica se pueda justificar el costo de la inversion en
1a realzacion del prayecto.

24 PRODUCCION DE MATERIA PRIMA.

La materia prima, como ha sido mencionado en la descripclén del

proceso, es oxddo de etileno y agua desmi {izada 1 te =e
requiere de la disponibilidad del equipo de tratamlento, cono seria
un equipo de filtracion y de eliminacion de las  sales minerales
contenidas en el agua.

En el caso del oxido de etileno, este es.un pet.roqufmico basico que
tnicamente lo produce y comercializa Petrdleos Mexicanos. Aunque
esta empresa a tenido un enorme crecimiento en la producclén,
esta no satisface la demanda de este producto, por lo que se ve en
la necesidad de importarlo de los Estados Unidos. Esta lmpoxvtacian
junto con o producdén existente se convierte en el consumo
nacional aparente al no exdstir expoz-t,aclén del mismo.

Loz datos Informativos respecto al manejo de este praducto se

muestran en la tabla 21 y se encuentran junte con su respectiva
;raﬂm 21, pudiéndose notar un amplio consuma al respecto.

11



GRAFICA 2.1

MLLS D FCHCLADAS
(Mo}

70 g ™ T
10m4 1808, 1RRR 107 1ARA
o . PRODUCCICN & CONSUMO APARENTE

TABLA 2.1
TONELADAS 1984 1985 1984 1987 1988
FRODUCCION 7,429 71,021 113,582 35,367 102,074
IMPORTACION 10,800 48,364 6,000 12,610 11,038
EXPORTACION [v] Qo [y [ 0
C. APARENTE 108.22 119,365 119,982 107,977 113,109




22 PRODUCCION DE GLICOLES.

Antes de analizar la prod 10 es co lente aclarar que el 96%

de 1a producclan de glicoles se emplea para la producclén de fibras
de poliéster principalmente a base de monoetilenglicol, v el otro
4% en la fabricaciéon de antd lantes.

La producclén de glicoles =se encuentra concentrada en tres compafifas
principalment.e, déstas =on: Industrias Derivadax del Etileno, S.A.,
Glcoles Mexicanos S.A. y Polioles SA, los cuales compiten por el
mercado. (1 2

Sabilendo esto y revisando Ila informacion report.ada de estos
productos £e ven diversas variaciones en Ia expox'!.aclén como en la
!mport.aclén, aunque la impor'.aclén que se reallza =se reflere
exclu e al tilenglicol el cual representa el principal

rubro en la producclc’m de glicoles y la export.aclén corresponde a
los otros glicoles. ¢ 1 )

Estos datos junto con =su gr;ﬂca de producclén muestran una me jor
viston at respecto. Ver tabla 22 y gréﬂca 2.2,

13



GRAFICA 2,2

MLES DF FONELADNS
[ 0]

TABLA 2.2

PRODUCCION DE OUCOLES

TONELADAS 1984 1985 1984 1987 1988

PRODUCCION 90,450 98,9469 89,840 87,100 80,663

IMPORTACION 240 6,214 4,164 20,380 30,992
lEXPDRTACIDN 20,248 19,435 13,428 16,450 7,961
IC. APARENTE 70,482 85,745 80,874 91,030 103,694




2.3 CARACTERISTICAS DE 0L.0S CONSUMIDORES.

Como se ha dicho anteriormente existen tres compafiias que
comercializan con los glicoles, las cuales han mantenido un nivel
para proveer a las diversas empresas nacionales que lo utilizan en
zur procesos productives, cubriendo as{ la demanda. Ahora bien sl el
96% de la produccion es destinada a la fabricacion de fibras de
poliézter es necesavrio hLacer mencion del estads en que se encuentra
este ramo. ¢ 1)

23 LA INDUSTREA DE L.AS FIBRAS EN MEXICO.

Hactendo una breve descx\lpclan de este sector econamlca, las
industrias que constituyen son:

~AKRA.

~Celanese Mexicana S.A.

~Celulosa y derivados S.A.

~Fibras sintéticas S.A.

~KIMEX S.A.

~INPETMEX S.A.

Como se observa la industria de fibias exta constituida por 7
empresas que operan con 30 plantas, las cuales se encuentran
distribuidac en: El Estado de M:a)dco, Tlaxcala, Michoacan, Jalisco,
Nuevo Lec'm, Veracruz y Distrito Federal. Hasta 1982, esta industria,
mantentia una inversion en activos fijos del orden de 34,000 millones
de pesos, con una capacidad instalada hasta fines de ese mismo afio
de 409,946 t lad: corr diendo 381,926 a las fibras
sinteticas y 28,020 toneladas a las artificiales.

En 1a actualidad esta industria =se encuentra 100% integrada a la
Pat.roqu.(mlca Bx'asica. como puade observarsae en el cuadro 2.4, donde

se muestra la fabricacién de fibra de poliéster
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CUADRD2. 1

INTEGRACION DE LA IyNDL”STRIQ DE: FI’vB‘RAS CDN‘ LAP‘ETROGUI’MI‘CA BASICA

TPA
(FETROCEL S.A)
(TEREFATALATOS — o £
PARA-XILEND ———|-MEXICANOS S.A.) o X
L T
I R FIBRAS CE
DMT Mo— U o
(PETROCEL S.A.) =3 [ POLIESTER
R I
a o
N
0XID0D DE ~———s MONDESTILEMGLICOL —
ETILEND {POLIOLES S,A.)
(PEMEX) =~=~-~-+ (IND.DERIVADOS DEL ET.S5.A.)——-—- ~~--3SECTOR PRODUCTOR
(GLICOLES MEXICANDOS S.A.de C.V.) DE FIBRAS.
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2.3, 2. PRODUCCION DE FIBRAS DE POLIESTER,

FPara llevar a cabo esta punto sk hace mencion de qua ahl la
prndu::xan de fibras de poligster exislen dos tipos: El  lamads
polidoter filamento Leslil , el polibster §ibra corta. Sin embaroe
para la pruduLLi\'m de ambos, la materia prima guc erploen 'snn los
glicoles. por lo tanto lo conpcerniente a su pruuur:u’:n, lmpnrta:ién.
etc. se@ estimard como un 56!0 producto, (1)

Ahora bien lc: datoes L‘;bliuqréﬁcns en los cuales uncuantra  la

informacion signiente s muestra a4 sontinuacion. atl  como  en la

grafica 2,2, donde ze observa la vroduccién

S consumo aparente.

TABLA 2.3
TONELADAS] 1975 | 1976 | 1977 | 1978 | 1979 | 1980 | 1ses | 10a:
PRODUC 88,264] 90,u25[109.476{110.309]122,706{128, 941|126, 134103, 058
PorRTAC | 1,674] 1,138 g90] 1,002] =,15@] a.320] z,ee8] z.727
EXFORTAC f -=-- 2 256 5 3,9e4] 7,209
C.APARENT] av,9ze] 91,393 110,201 111,296§127.0eaf132, 2e1 {125,828 118, 47¢
GRAFICA 2.3
FBRAS 0E POUESTER
340
S~
s TN
i / = s
1 R
Vs ~
120 V/4 ~
E /
£¥ {
4 B =
uwa T T T T T L I
1875 10768 1877 1978 170 than 1001 1002
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2.4 LOTCALIZACION DEL NERCADO DE LOS GCLICOLES.

Siguiendo con 1a base de la utilizacion de los glicoles, =n 1la
fabricacion de fibras,su mercado se puede ubicar, principalmente,
donde existen industrias que procesan las fibras de pulléster, asi
pues la siguiente lista engloba la industria v su localizacion en la
Repﬁbllca Mexlcana; (1)

NOMBRE LOCALIZACION

~Celanese Mexlcana S.A. Toluca, Estado de Méxice, Ocotlan,
Jalisco, -auerétar‘o. Qro.

~INPETMEX S.A. El Salte, Jalisco.

-KIMEX S.A. Estado de Maxico.

-Nvlon de Mexico S.A. Monterrey, Nueveo Leon:

Come puede observarse <on esta distribucién se cubren las
necesidades en toda la Repﬁbnca, aungue la tendencia es mas hacla
el norte v centro del pa(s. (1)

2.5 LOCALIZACOION DE LA PLANTA DE GLICOLES,

Debido a la situacion actual por la que atraviesa el pa{s es
importante al aprove:hamiento de todos los recursos disponibles gue
.permitan obtener el maximo ahorro posible.

As{ puede observarse el auge que la instalacion de compleios
petroqu{m&cus ha producido, que con una infraestructura blen creada
v bien planeada a largo plazo, permite el crecimiento de cualquier
planta va instalada o la realizacion de nuevos provectos con

obietivos y productos afines a los va e:xistentes.

Tal es el caso de la planta de olicolces en la cual se basa este

trabaic. El corredor industrial de Lerma Tolugca Estade de Méxs:o,

e TESIS CCN
FALLA DE OR:GEM




cuenta con la infraestructura necesaria para la relizacion de
cualquier provecto ya oue se dispone del terrenc necesario as{ como
de los muchos recursos creados o va instalado como son: Carreteras,
aeropuertos, red ferroviaria, red de agua potable, drenaie, entre
otras mas.

Esto necesariamente involucra una considerable disminucion en los
gastos filos que se requerirén en la inversion permitiendo aue @l
desarrollo de este provecto pueda convertirse en realidad.

Al mismo tiempo se debe considerar, oue la disponibilidad de las
materias en la planta, se facilita con la contribucion v el apcye
oue @l Gobierno Federal ha estimado hacia este corredor industrial.
El oxido de etileno se obtiene de manera accesible a través de 1los
olaoductos que Petroleos Mexicanos tiene en 1a zona los cuales
abastecen a la reqian.

2.6 PROYECCOON DELA DEMANDA DE GLICOLES.

A fin de poder estimar la demanda que se tendra de los glicoles en
los préximos afios, esta realizara con la’ produccsén de fibras de
polkéstar. va que es en este sector donde se tiene, de acuerdo a la
misma informacion recabada, el mavor consumo. Realizando la
siguiente tabla para analizar la relacion entre toneladas de fibras
producidas contra la de glicoles se tiene:

ARD FIBRAS DE POL. GLICOLES TON.GLIC. /TON.POL
(X} TONELADAS TONELADAS

1975 87.938 50,676 0.5435

1976 91,393 42,0832 0.44605

1977 110,20 47,232 0.4286

1978 111,296 54,846 0.4928

1979 137,864 66,035 0.4790

1980 133,261 68,336 0.5128

1981 125,828 57.886 V. 44600

1982 118,476 63.642.9 0.5372

FROMEDIC 0.4918
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Analizando las columnas. en 1la de  producciocn de fibras de
polléster v la de glicoles, se observa que dsta Gltima ha tenide un
crecimiento a traves del tiempo a excepcsén de los Gltimos aNos en
que sufre un decrecimiento estimandose se deba entre otras cosas a
un cambio de moda, asi pues, no se tomara'n en cuenta para la
proyec:iﬂn. El método que s emplearé para llevar a cabo 1la
pruyec:xén es el de minimos cuadrados, en donde:
Y = A+ B

v para los valores de A v B se tiene:
2
EvyEDx-ExEw»

2 2
nox - {x)

nExy - B x L oxy

2 2
LI ¥ { Bx)
Siendo i = affo
Ton. gliceles
y =

Ton. pnliéster

Sustituyendo los valores v realizando la prbyeccién hasta 1992 se
obtigne:

ARD POLIESTER. GLICOLES TON.GLIC./TON.POL.
(TON.) (TON.)
1981 148,037 71,645 0.484
1982 158,241 76,438 0.483
1983 168,444 81,231 0.4822
1984 178,648 86,025 0.4815
1985 188,851 90,818 | 0. 4809
1986 199,055 96,612 0.4803
1987 209,258 100,405 0.4798
1988 219,462 105,199 0.4793
1989 229,665 109,992 0.4789
1990 239,869 114,785 0.4785
1991 250,072 119,575 0.4782
1992 260,276 124,372 0.4778
1993 270,479 129,166 0.4775
1994 280,693 133,959 0.4772
1995 290,886 138,752 0.4770
1996 201,090 143,546 0.4768
1997 311,298 148,339 0.4765
1998 321,497 153,133 0.4763
1999 331,701 157,926 0.4761
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Realizando gréﬂcas de estos productes, se puede tener una meior
visualizacion de la proya::iﬁn, la cual ayuda & comprender 1la
realizacisn del provecto. Observar gréfica Mo. 2.4

GRAFICA 2.4

PRODUC, SUCOLES Y POLIESTER

R EEEEEEE

MLES DX roROLAQ
()
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I : CRITERSDS DE DISERD.

En este capit.uln e presentax-;an lo= puntos que serviran de partida
para el calculo del equipo de procesos y la posterior elahoracién de
los diagramas de flujo, igualmente sge daran las caracteristicas del

equipo actual y también se demcribira el proceso empleado.
3.1.1. BASES DIE DISERD.

Antee de praceder con cualezquiera de los célculos de digefic es
recamendsble y de suma importancia estahlecer por e=zcrito una base
completa de digefio, la cual como su nombre lo indica ez unsa
referencia para el dizefio de la misma y debe tener datos como!
funcion de la plant.a, locauzaclén, condiciones climatolégicas del
lugar de ubicacl&n, cantidad y calidad de los productos deseados,
Iac materia primas a emplear y log serviclos auxillares a utilfzar
az{ como la t T tura y p 15 de loz mismee, y algunos otros
puntos que da acuerdo al alcsnce que e qulera obtener =e

apucar.'nn. Las bases de digelic a emplear en el presente trabajo, =e
obtuvieron del funcionamiente actual de la planta de glicoles.

342, FUNCOOR DE LA PLANTA.

.
Deshidratacion y P 16 de glicol obteniend como producte

principal el etilengiicol y el dietilenglicol y el trietilenglicol
coma product.os zecundarios.

3.1.3. LOCALIZACION DE L& [PLANTA

La planta =e encuentra ubicads en el corredor industrial de Toluca,
Estado de Mexico.
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3. 1.4, CONDICONES CLINATOLOGICAS DEL LUGAR DE LOTALIZACION,

Elevacian sobre al nivel del MAr ....cocvecvesanances 2,720 m.

Presion DarOMELIriCa veceesssasenreconansocsraanseess 532 mmHg

Tﬂmpératura m;xxma X EBrNassaasessnsoscsansacsoncnssssedd *C
Temperatura maxima Dromedint seeeveceesssasascocasserasl2 ~1B 9@

Temperatura minima extrema .-.........................4 -6 *C

Temoeratura minima promedio sacesnsesesineedsviniiasse 11-~12° *C de
bulbo hlmedo o

Praciplta:ién pluvial MAHAMA »asvensnennsnedsis

e 14200 mm
Precipita:h’:n pluvial media anual ..................;. 800-1000 mm

Direccion de vientos dominantes .............-........Sur.Surnaste
Dirnccion de vientos re{inantes c..ieensersaranavsaasess SUr.Sureste

Velocidad mRd1a seeesvevosrssnnnne essreas 2.5 m/seQ

Velocidad méuima . 3.2 m/seq

vansessseresB

Z0Ma SLSMIEE weucrereeanriorraranscnannas
3.1.5. CAPACIDAD, RENDIMIENTO ¥ FLEKXIBIILDAD.

a) Capacidad
DiseNo: 37,000 ton/afic

b) Factor de servicio
La planta operaré 316 dias al affo con un factor de sarvicio del
0%,

€) Flexibilidad

Suministro eléctrico. A falla de corriente eléctrica la planta
debera parar. sin embarooc, se reguiere suministro dec emergencia para
la nparacian de los eauipos requeridos para el vaciado de aguellos
sistemas que puedan daffarse en un paro repentino.

Atre de instrumentos. El aire de instrumentos sera generado en la
misma planta, a falla de suministro no se tendra pare en la planta.
Aogua de enfriamiento. Se cuenta con la suficiente para suministrar a

toda la planta, a falla de ésta parara 1a planta.



Vapor. gera generado en la planta, a falla de suministro pararé la

planta.

3.1.6 MATERIAS PRINAS.

a) Oxido de etilenc

3erad suministrade por PEMEX a la presian v temperatura necesarias

para su almacenamiantsc dentro de la planta:

Presion .cisssesas 2.1 PSIG
Toemperatura ...... 50 oF

b) Agua desminaralizada

Sera obtenida en la planta para esto se cuenta con

la unidad de

tratamiento adecuado, las condiciones de maneio en la planta son:

Presion .e.oese... 50 PSIG

Temperatura ...... 77 *F

3.1.7. CONDICIONES DE PRODULTOS ¥ SUBPRODUCTOS.

Las caracter{sticas aue deben cumplir los productos
ganerados an l1a planta son:

ETILENGLICOL

Presion de @NEre0a s.ccecscenesnnsnssnaes S0 PSIG
Temperatura de entrega .ecceaecrcossssacsos 107.6 F
99.931
AQUE % PBBO cacsctcnacssrenasnasancnsssens 0.02
Diatilenglicol % pESO veesscersesasssscese 0.049

Pureza % peSO .cscisovscsncs
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DIETILENGLICOL
Presion de eNtreQa .co..eeses
Temperatura de entrega ....
Pureza % pRSo seceecensasaas
Etilenglicol % pESO scese
Trietilanglicol ..acaseee

TRIETILENGLICOL

Presion de entrega ...
Temperatura de entrega .. 7
PUrRZA % POBD cocevrerveaccccsannia . .B7”4§2;
DAGLL18nQ15€0] % PESO aevuvecunsenesnsrses: 12,5677

3. 1.6 SERVICIOS AVRILIARES.,

a) Vapor de media prasién genarado en planta
PraSion seeeceseessessacsacnsacescsseees 210 PSIG
TROPRratUra coscececcavessvssnccssacanes S0 oF

b) Retorno de condensados
Pr@sion c.cecececsasesssoonassanssasanse 30 PBIG
Temperatura ..ccoecveanae «e 250 F
c) Agua de enfriamiento

Presion de SUMINASEro seeecevsscesncsss. SO PSIG
.« 72 oF
Presion de retorno «v.essssssssse-cesnss 36 PSIG

Teaperatura de suministro .

Temperatura de retornod c.cecsecscsccecases 100 oF
Generada an la slanta . . osf
Digponibilidad ce.veecsvscananoncncnssse Suficiente
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f

9

h

~

-

Agua contra incendio

Presion de suministro sesesnrenacsasenss 175 PEIG

. Amblente -
Suficiente

Temparatura ccsossesess
Disponibilidad ccvavnenesens

Alre de Anstrumentos

s{

100 PSIG
ssesvess. Libre de aceite
Punto de roclo seeeecessvociiveiisssnns. 104 oF

Benerado en planta .cececesaceee
Prasion seceeenssvenecsnsensns

IMPUrRZAS ccsseosncmacesseaonns

Gas inerte

Natural@za s.ciecsecassscacssssnasasecss Nitrogeno 99.99 % paeso
Prasion de SURIMLSEFO sesersrecssasceesss 100 PSIG

+ Ambliente

Tamprratura ceesseesvassvas

Suministro elactrice

La planta se abastecera de una derivacion de las i{neas que
distribuyen a toda 1a regxﬁn vy que es de 13.8 KVA, 1los voltaies
que se maneian dentro de 1a planta seran.de 440/220 volts para
alumbradoe v control, serd subterranea v &8 contar3 con  un
generador para tasos de emergencia.

3.1.9 EFLUENTES.

a) Basas

No se tienen humos ni polvos generados

b tiquides

AgQua contaminada con glicoles 1% maximo para ser tratados fuera
da 1imite de bateria.
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3.1.10 SISTEMAS DE PROTECCION ¥ SEGURIDAD.

Sera disefNado bajo los criterios gue rigen de acuerde al NFPA,el

: . .
sistema de proteccion sera a base de hidrantes , monitores, equipo

movil v pnrtétil de extinguidores, asimismo se dispondré dentro

la planta con regaderas de emergencia y lava oios.
3.1.11 BASES DE DISERO DE TUBERIAS,

4) Codigo de disefio ANSI B-31-3.

de.

b) Tolerancia permitida a la corrosion de'los siguigntes materizles:

1) Acero al carbén 0.125 in
I1) Acero inoxidable 0.062 in

Sopertes. Se localizara un puente de tuberia a los lados de

c
planta de 4.0 m de ancho con soportes.

d) Los claros libres a mantener entre equipos sera e! siguiente:

I) Tanques v reciplientes ———————ro—omoecaoo S Ft

11) Columnas - - 7.9 Ft
I11) Bombas hasta 10 Hp ~—-—==———sme—noee—mn Pase comin
IV) Bombas mavores de 10 Hp ——=—--——ew—ee—— I Ft

Y) Cambiadores de calor =——-————=mmmeeaaeo S Ft

Y1) Pasillos 3 Ft

.£5IS CON “

FALLA DE ORIGEN
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3.1.12 BASES DIE DISEND MECANICO.

a) cédiqo y @standares aplicables:
I) Para recipientes v columnas suiwtas a pru;lén se utilizara
coédigo ASME Seccion VIII Division I.
I1) Para tanques atmosfaricos verticales de fondo plano
llevaran a cabo segin el API-650.-.

[}

I11) Los cambjadores de calor se haran bajo la norma de ASHE

Sacel on VIII, pivision I v el TEMA considerando que saran
tipe C.

d

al

IV) Presion de diseNo
Para obtener la prﬂsit’:n de disefo se. hara de la siguiente
manerat
P,r'asit’:n de operacion i Presidn da disafio

G = 14.7 PSIA ceveveavcccncncvassscssnse/ 14.9 PSIA Extern
\ 24.9 PSIA Intern

O - 18.9 toveeersevcacananssnsassnresass 24.9 PSIA

a
a

l.o .que 1o resulta mayor dai.

14,9 PSIA ¥ MAYOr sseencscevsansnreesess/ 1) Pop + 19.9 PSIA
\ II) Pop x 15.65 PSIA

Z. 1,13 BASES DE DISERO ELECTRICO.
' La clasificacién se harz de acuerds al NEC

a) Caracteristicas segin el servicio.

Voltaie Fases Ciclos
Hotores menores de ! HPp ceseeecoss 115 1 &0
Motores arriba de 1 Hp a 200 Hp .. 220/440 3 &0
Alumbrado .... . 115/220 1 &0
Instrumentos scecsvecccnvvevonsnsa 115 1 &0
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b) distribucion de fuarza.
La distribucion me hara desde el cuarto de control de motores, el
cual estara localizado en el cuarta de cantrol, se tendrd un
io para del 20% el cable a emplear sera tipo THW y
e} calibre m{n!mo que se tenga Zera de 12 AW,
Para el alumbramiento del area de proceso &e HNevarA a gabe
mediante L'nmpnras de vapor nocturno y para el area de oficinac

del tipo fluorecente, se debera prevenir ademas que ge dlspondx\é
de alumbrado de emergencia. .

3.1.14 BASES DE DISENO COvoL.

a) Los cadl;as y reglamentas aplicables geran los de ia AEEQ, la AWS
y la AISl, para estructura de acero, para estructura de concreto
loe cadigos aplicables son el de la ACI 918-21 y de manera
general o aplicable del Reglomento de Construcciones del
Departemanto dal Distrito Fadaral y dol Ms=nusal de= Disefins ds Obras
Civilezs de la Comisién Federal de Electricidad,

bd Para estructura se utilizara concreto hasta 6 m  (19.68 Ftd de
altura y acero arriba de este Umite.

c) El material para drenajes sard:  Acero al carbén para drenaje
qufmlco, cancreto reforzado para el drenaje pluvial y
asbest.o~cemento para el drenaje sanitario.

3.2 DESCRIPCION DEL PROCESDO.

Antes de describir el proceso empleade y para poder tener un nejor
entendimients de éste se px-ocedem'a a elahorar de manera esquemfat.lca
un diszrama da bhloques ¢ Disgrama 321 ) en el cusl ze muestren los
pazog principales que se llevan a cabo hasta lIa obtencién  de los
glicolea.

Teniendo como base el dlagrama 3.1 la descripclén del proceso ez la
sigulente:

Las materia primas que se emplean son el bxddo de etileno y agua los
cuales reaccionan para formar los glicoles. Para lograr una total
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reaccion del oxido de etileno y abtener 1a composiclén degeada se
- requiere aumentar el agua en exceso. El agua, ademas de controlar el
porcentaje de los componentes, sirve para absorber el calor de la
reaccién ya que es fuertemente exotérmica.

DIAGRAMA 3.1 PASOS PRINCIPALES auE SE REALIZAN HASTA LA
OBTENCION DL QLICOLESR,

OXIBO DE ETILENO y — AQua

v
PRECALENTAMIENTO DE LA MEZCLA

|
v
RAKACCION

v
CONCENTRACION

A
DRSHIDRATACION
DEETILACION AL VACIO

v
PFURIFICACION DEL ALMACENAMIENTO DE
—
MEQ. DEET. AL VACIO ETILENGLICOL
v
PURIFICACION DEL ALMACENAMIENTO DE
—
DEQ. BEST. AL VAGIO DIETILENOLICOL
v
PURIFICAGION DKL ALMACENAMIENTO DE
——
TEQ. DEST. AL VACIO TRICTILENALICOL

El agua proveniente de las bomhas P-01 A/B, las cuales succionan del
tanque T-01, se mezcla con 1a corriente de oxddo  de  etileno,
proveniente del area de almacenamient.o, y Se precallenta en el E-10
antes de entrar al reactor R-01. Para llevar a cabo la reacctén es
importante mantener una temperatura minima de 340 F a la entrada
del reactar y una presion de 455 Pzig., ys que a menor temperatura
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Ia reacclén no se reaffza Yy la presi:’m es para mantener en
estado l‘qulda los resctivos y asegurar una correcta homo:enlzac!«'m
de la reacctén. Posterior al reactor la mezcla se alimenta el
evaporador E-02 donde por cambio de presién se produce un flasheo
que evapora una gran cantidad de agua junto con un maxdimo de  0.40%
de glcoles. Este vapor posteriormente se emplea para mantener en
ebulltcion el harvidor E-03 para que, finalmente, retorne como
condensado al tanque de almacenamiento T-01. La corriente rica en
glicoles del evaporador E-02 se allmenta a la columna de dastilactan
TD-01 donde, nuevanente ge ellmina por la parte superior el asgua vy
trazas de glicoles loe que a su vez elrven como medlo de
calentamiento del E-04 y posteriormente regresar a T-0i. Los fondoa
de esta columna TD-01, se allmentan a la columna TD-02 en la que
ge elimina por completo el agua contenlda en 1la mewzcla, ésta se
obtiene por el domo, @e condensa en el E-05 y ge acumula en el T-02
de donde ge transfiere mediante Ia bomba P-04 A/B al tanque T-01 vy
como refiujo a la miama columna. Los fondos de la columna ge
mantienen en circulactén calentandolos en el hervidor E-04, el cual
es all tado por la b ba P-02 A/B y tamblén son enviados medlante
1a P-03 A/B a ls columna TD-03. En esta columna se abtlene por el
domo el etilenglicol dentro de las especificactones dezeadsas, siende
condansado en el E-07 y acumulado en el T-03 de donde se manda
mediante la homba P-07 A/B camo reflujo a la misma columna y también
hacta los tanques de almacenamlento, enfrisndolo primeramente en el
E-08. El fondo se recircula con ia homba P-05 A/B a traves del
hervidor E-06, el cual es calentado con vapor de 210 Paila de presh’:n
y retorna nuevamente a la columns. Azimicsmo del fondo se transfieren

mediasnte la bomba P-06 A/B los glcolez mas pesados para servir de
allmentacién a la columna TD-04.

De esta manera se purifican las glicoles, recuperanda practicamente
tado el etllenglicol, el cual es arrastryade junto con las trazas de
dletilenzlicol por el domo de la columna, condencades en el E-10 vy
acumulados 2n el T-04 de donde =e manda con la bomba P-09 A/B a la
miema columna come reflujo y tamblén  una parte ge retorna para
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i porarze a la al acten de la columna TD-03 con el fin de

recuperar la mayor parte del etilenglicol. Loz fondos de Is  columna
TD-04 =on recirculades mediante la bomba P-GB A/B = la cclumns,
paséndoloz previamente por el hervidor E-09, el cual emplea comoe
medio de calentamiento vapor a 210 P=sia de presién. astmizmo  esta
b h ] a la 1a de g d: a la columna de dietilenglico!
TD-03.

Esta columna sirve para obtener en la parte superior de la misma el

dietilenglicol dentro de las egpecificaciones previstas. El producto
se condensa en el E-{3 y =ze acunula en el T-05 de donde ge envias a
almacenamiento 6. bien, se recircula hacia la misma columna, En el
fondo de la columna se mantiene una mezcla rica en  trietilenglicol
1a cual e mantiene en recirculecién con la bomba P-10 A/B, la cual
envia el producto al hervidor E-11 y de aqui & la columna misma y
tambié dn a al fento do el producte por el enfriador

E-12 y completar de esta manera el proceso.

3.3 DIAGRANMA DE FLUJO DE PROCESO.
. .
Teniendo la filosofia dea operacion del proceso y los equipos que lo

componen se procede a la elahoracion  del diagrama de flujo de
proceso, el cual queda gegin se muestra en el diagrama 3.2,
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E-01 Tp-01 D -02 P-02_a/B

T-0%
TANQUE PARA AGUA PRECALENTADOR COLUMNA CONC. COLUMNA DES- BOMBAS PARA
DE REACCION DE REACTOR DE GLICOLES HIDRATADORA  RECIRCULACION
DE FONDOS DE
, , , . . COLUMNA DES-
P-01 a/B R-01 E-03 E-04 i HIDRRTR?DRA
BOMBAS PARA REACTOR  HERVIDOR DE  HERVIDOR DE i
SUMINISTRO DE COLUMNA CON- COLUMNA DES- T-02
AGUA A REACCION CENTRADORA HIDRATADORA ACUMULADOR DE
COLUMNA DES-
. HIDRATADORA
E-02
EVAPORADOR DE
GLICOLES

E-05

CONDENSADOR DE

COLUMNA DES
HIDRATADORA

P-03 A/B P-04 A/B
BOMBAS PARA BOMBAS PARA
ALIMENTACION  REFLUJO DE
A COLUMNA COLUMNA TD-02
TD-03

DIAGRAMA DE FLUJO DE
PROCESO
PARA ¥ MTPA:
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DIETILENGLICOL

A ALMACENAMIENTQ

ETILENGLICOL A

VAP
E-06
COND™
alr-o1
P-05 A/B P-06 A/B
Ip-03 P-06 aA/B I-03
COLUMNA DE  BOMBAS PARA ACUMULADOR DE
ETILENGLICOL ALIMENTACION A COLUMNA DE EG.
COLUMNA TD-04
P-05 A/B E-07 P-07 A/B
BOMBAS PARA CONDENSADOR DE EOMBAS PARA
RECTRCULACION  ETILENGLICOL  REFLUJO DE
DE FONDOS DE ETILENGLICOL
COLUMNA DE EG. 08

HERVIDOR DE
COLUMNA DE
ETILENGLICOL

P-08 A/B

TD-04

BOMBAS PARA
REFLUJO DE
COLUMNA PURI

E-09
HERVIDOR DE
COLUMNA PURT
FICADORA

COLUMNA PURI CONDENSADOR DE ENFRIADOR DE
FICADORA DE COLUMNA PURIFI ETILENGLICGL

GLICOLES

‘7-04

COLUMNA PURI-

Ez10

]

E-08

CADORA
£-09 A/B TD-05 -
ACUMULADOR DE BOMBAS PARA COLUMNA DE
REFLUJO DE  DIETILEN <~
GLICOLES GLICOL

FICADORA

E-11
HERVIDOR DE
COLUMNA DE
DIETILENGLICOL

ALMACENAMIENTO

t . o
P-10_A/B p=11 A/B T-05
BOMBAS PARA BOMBAS PARA . ACUMULADOR] .
REFLUJO DE  REFLUJO DE . DE DIETI -
FONDOS DE DIETILENGLI -LENGLICOL
COLUMNA DE
DIETILENG.
CONDENSADOR DE  ENFRIADOR DE
DIETILENGLICOL TRIETILENGLICOL

- | DIAGRAMA DE FLUJO DE

PROCESO
PARA =7 MTPA
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3.4 CARACTERISTICAS ACTUALES DEL EQUNPO.

Las principales caracteristicas de los equipes con gue cuenta la

planta de glicoles v que son los que trabaian actualmente, son los

siguientes:
No.DE ECQUIPD

T-01

P-01 A/B

£-01

R-01

DESCRIFETON

Tangue de agua para
reaccion,
1]

Bombas para suminis-
tro de agua a
reaccibn

Precalentador de
reactor. :

Reacter

34

CARACTERISTICAS

Tipo: Cilindro horizontal
Tapas: Elfpti:as.
Didmetro: B.5 Ft
Longitud: 34.3 Ft

Yolumen: 1937.5 Ft-
Material: Acero inoxidable
Temp.:DpEra:\én 250 *F
Presion: Uparacsan 23 Psig

Tipa: Centrffuga
Potencia:200 Hp; RPM: 3550
Gasto: 160 GPM

Pres. desc.: 520 Psia

Tipo: Tubos fijos

Diametro de coraza: 2.43Ft
Longitud de coraza: 12.6&Ft
Diamotro de tubos: I/4",14 BWG
Mat.coraza:Ac.carban A-285-C
Mat, tubos:Ac.inoxidable 316

Tipo: Tobera

Diadmetro interno: 5.75 Ft
Longitud: 24 Ft

Mat:Ac.al carbon A-515-70



No.DE EQUIPO

£-02

“Tp-o1

E-03

£-04

TD-02

* DESCRIPCION

Evaporador de

plicoles

“Columna

concantradora

Hervidor de
columna con~
centradora

Hervidor de
columna des=—
hidratadora

Columna des-—

hidratadora

CARACTERISTICAS

Tipo: Kettle tubos en U

Didmetro de coraza: 5.5 Ft/0.75Ft
Longttud da coraza: 14.37 Ft
Didmetro de tubas: 3 A", 16 BUG
Mat.corazasAc.carbdn A-285-C

Mat.tubos:Ac.inoxidable 316

Diamatrs internoc: 5.5 Ft
Longitud T-T: 33 Ft

MNo.de Platos:t 12

Tapas Tipo: nl{ptxcas
Matarial: Ac.al carbon A-285-C

Tipo: Kettlie tubos en U

Diametro de coraza: 5 Ft/&.67 Ft
Lonpitud de coraza: {6.2 Ft
Didmetro de tubos: 3/4". 16 BWG
Mat.corazatAc,carbon A-285-C
Mat.tubossAc.inoxidable 3Jié&

Tipo: Tubos fiios

Diametro de coraza: 4.67 Ft
Longitud de coraza: 16 Ft
Diametro de tubos: 3/4", 16 BUG
Mat.corazatAc.carbdn A-283-C
Mat. tubos

Ac.inoxidable 316

Diametro : 1S Ft

Longitud T-T: 44.4 Ft

No.de Platos: 16

Tapas Txpn:anxasfé}l:as.
Material: Ac.al carbdn A-285-C




No *'DE EGUIPO

‘P20z ArB

P03 A/B

T-02

-P=04.4A/B

DESCRIPCION

Bomba de recir-

" culacion de fon-

dos de columna
dashidratadora

Bomba de alimen-
tacion de fon-
dos de TD-02 a
columna TD-03

Condensador da
columna deshi-
dratadora

Tanque acumula-
dor de columna
deshidratadora

Bomba de refluioc
a columa deshi-~
dratadora

CARACTERISTICAS

Tipo: Cnntriiuga
Potencias 100 Hp
RPM: 1180

Gasto: 6500 GPM
Pres.desc.: 30 Psia

Tipoz Centriiuga
Potencia: 3 Hp

RPM: 1750

Gasto: 42 GPH
Pres.desc.: 46 Psla

Tipo: Tubos fijos

Diimetra de coraza: 3.75 Ft
Longitud de coraza: 20 Ft
Diametro de tubo:3/4",16BWG
Mat.de coraza: Ac.Carbon A-285-C
Mat.de tubo&: Ac, Inox. 314

Tipo: Cilindro horizontal
Diametro : 4 Ft

Lonpitud : S.9 Ft

Tapas tipaos El‘pti:as
Material: Ac. Carbon A~285-C

Tipo: CEntr(fuga
Potencia: 10O Hop RPM:3600
Gasto: 115 GPM
Pres.desc.: &7.7 Psia



© NO - DE EQUIPD DEZCRIPCION CARACTERISTICAS

T-03 ;. Columna de Diamatro : 9 Ft
s . monoetilengli- tongitud T~T: &3 Ft
col No.de plates: 25
Tapas tipo: Eli'pncas
Material: Ac. Carbin R-2BS-C
Bomba de recir- Tipa: :entr;fuga

P03 A/B

culacion de

Potencia: 25 Hpp RPM:1igo
BGasto: 1730 GPM
Pres.dest.: 24 Psia

fondos de
columna TD-0J

VE;OVSV : Haerwvidor de Tipo: Tubos fiios
. : fondos de Diimetro de coraza: 1.5 Ft

columna TD-C3 Longitud de coraza: 16 Ft

Di ametro de tubo:I/4",.14 BWG

Mat.de coraza: Ac.Carbon A-285-C

Mat.de tubos: Ac., Inox. IJi6

P06 A/B Bomba de ali- Tipo: Centrifuga
| mentaccion a Potercia: S Hp; RPM: 1800
columna TD-04 Gastos 40 GPM
Pres.desc.: 50 Psia
E-07 Condensador Tipot Tuhbos fiios

de columna Diametro de coraza: 3 Ft

TL=-03 tonottud de coraza: 8 Ft
Diametro de tubo:2/4".16 BWG
Mat.de coruazas Ac.lnox. 314
Mat.de tubos: Ac. Inex. C14



No - DE EQUIPO DESCRIPCION CARACTERISTICAS

T-03 Acumul ador Tipo: Cilindro horizontal
de columna Didmatro : 2.83 Ft
TD-0% Longitud ¢ 3J.93 Ft

Tapas tipot Elfpti:as
Materialt Ac. Carbon A-285-C

P~07 A/B Bomba de re-~ Tipo: CEntr(fuga
. circulacion a Potencia: 10 Hp; RPM: 3550
-~ columna TD-03 Basto: 170 GPM

Pres.desc.: 52,3 Psia

'E-OB‘ Enfriador de Tipo: Tubos fiios
monoestilen- Diametro de coraza: 0.75 Ft
Qlicol Longitud de coraza: 9 Ft

Diametro de tubo:is2",14 BUWG
Mat.de coraza: Ac.Carbdn A-285-C
Mat.de tubos: Ac. Inex. 304

1204 Columna puri- Diametro : 4 Ft
. ficadora de Longitud T-T: 40 Ft
Qlicoles No.de platos: 18

- R - Tapas tipo: semi—EI{pticas
Material: Ac. Carbon A-285-C

P-09 A/B Bomba de re- Tipo: Ceatr{fuga
circulacion de Potencia:3/4 Hp; RPM: 1750
fondos de co- Gasto: 4.3 GFM
lumna TD-04 Pres.destc.: Si Paia
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No'"DE EQUIPG

- DESCRIFCION CARACTERISTICAS
E-09 Hervidor de Tipo: Tubos £ijos
fondos de Didmetro de coraza: 1 Ft
columna TD-04 Longitud de coraza: 8 Ft
Diametro de tubo:3I/4",13 EWC
Mat.de corazat Ac.Carbon A-285-C
Mat.de tubos: Ac. Inox. 3Il1&
T=04" Tanque acumula- Tipo: Cilindro Horizontal
dor de columna Diametro:2.83 Ft
TD-04 tongitud: 3.93 Ft
Tapas tipo: Eu'pth:as
Material: Ac. Carbon A-285-C
P-08 A/B Bomba de re- Tipo: Cnntrffuga
circulacion de Potencia: 15 Hpi RPM:3600
columna TD-04 Gasto: 330 GPM
Pres.desc.: 44.8 Psia
T~05 Columna de Didmetro : 4 Ft
dietilengli- Longitud T-T: 50.8 Ft
cal. No.de platos: 24
Tapas tipo: Eli’pti:as
Materialt Ac. Carbon A~285-C
P-10 A/B Pomba para re- Tipo: Cen‘:rfiuga

circulacion de Potencia: 1S Hpy RPM:1750
330 GPM

Pres.dosc.: 35 Peia

fondos de colum— Gasto:

na TD-035

e ——
- T e
}.;
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J
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SRR ST AT

et RN



ND DE EQUIPD DESCRIPCION CARACTERISTICAS

E-11:7. Hervidor de Tipo: Tubos fijos
: * fondos de Diametro de coraza: 1.33 Ft
columna TD-0S5 Longitud de corazar 9 Ft

Dlametro de tubo:3/4%,14 BWG
Mat.de corazai Ac.Carbon A-285-C
Mat.de tubos: Ac. Inox. 316

E-13 Hervidor de Tipo: Tubo #iios

fondos de Diametro de coraza: 0.3 Ft
tolumna TD-05 Longitud de coraza: 9 Ft

Didmutro de tubozl/2",14 BUG
Mat.de coraza: Ac.Carbén A-285-
Mat.de tubos: Ac. lnox. 304

E-12 Condensador Tipo: Tubo fiios
de columna Diametro de coraza: 1.33 Ft
TD-05 t.ongitud de coraza: 10 Ft

Diametro de tubo:3/4",16 BWG
Mat.de coraza: Ac.lnox. 304
Hat.de tubos: Ac, Inox. 304

T-05 Tangque acumsula- Tipos Cilindro Horizontal
dor de celumna Didmetro:2.83 Ft
- TD-03 Longitud: I.92 Ft

Tapas tipo: Eu’ptlcas
Material: Ac. Carbon A-ZBS-C

P-11 A/D Bomba para re— Tipo: Centr(fuga
) fluio de di- Potenciat | Hp; RPH: 1750
etilenglicol Basto:r S.2T GPM

Pres.desc.s 55.5 Psia
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- No DE EQUIPO DESCRIPCION CARACTERISTICAS

E-10 Condansador Tipo: Tubo €1 ios
N de ceclumna Diametro de coraza: 1.5 Ft
TH-04 Longitud de coraza: 12 Ft

Diametro de tubo:3/4",16 BUG
Mat.de coraza: Ac.lnox.: 304
Mat.de tubos: Ac. Inox.: 304

Estas son, de manera general, las caracteristicas actuales del
eguipo para la prnduc:ién de 37 MTA de glicoles, las mismas me
comprobarﬁn an el cap(tulo siguliente al elaborarse el balance de
masa v realizar el cilculo da los equipos.
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CAPITULO IV

EVALUACION TECNICA DEL EQUIPO.

En este capiftule se reall an los bal de masa y energfs.
empleando para ello ia est.equlometr(a vy la termodinamica. Con objeto
de hacer una presentmﬁn mag clara, se procederé a realizer el
calcula da los balances explicando paszo a pasc su desarrolls y at
final se tabularan los valores en una forma clara y resumida, de
esta manera al realizar el calculo del equipo de proceso gera mas
£acil la localizacion de los valores necesarios para ello.

La baze de calculo principal gera la px-oducclr’m de etilenglicol ia
cual sera de 37,000 toneladas por afio, tenlendo en cuenta que una
planta de tales proporclones tiende a mantenerse trabajando las 24
horasz dal z‘.{s, el mayor nimero de dias al afio y solo detenlendo la
operacian en caso de mantenimiento de la  planta, 1o cual
generalmente e llava & cabo en pex-{odas de minimas necestdades de
prnduccclén ¥ para lo cual ge tiene almacenado el producto de manera
que e cubran las necesldades durante estos perfodns ) & por
imprevistos como pueden ser falla en log sgerviclos auxiiiares 6
falls de Al;ﬁn equipo, Se han conalderada, de acuerdo a las bazes de
disefin, 316 dlas  de opemxcién continua paras poder reallzar los
balances de masa y ener:i'a.

44, BALANCE DE MASA.
411 BALANCE EN EL. REACTOR R-0OI.

La prnducclan por hora que e tiene sge pueda obtener madiante la
stguiente relacion,

a dondea G = QGapacidad = 37,000 Ton/abia
Prod. w T m Tiempo de prodm Si6 dlas
T » Fg Fs » Factor de servm 09
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37000 Ton/affo 2204.6 1b/Ton
Prod.

*
316 dias # 0.9 24 Hrsd{a

P = 11950.627 1b/Hr.
l.as reacciones que s@ llevan a cabo son:
a) Oxido de etileno + Agua ———p Etilenglicol

CaHa0 + H2Q0 o————p (CaHoD2

b) Oxido de etileno + Etilenglicol ——— Dietilenglicol
CaHeO + C2HaOx ~——— C4HtoOn

c) Oxido de etileno + Dietilenglicol ——— Trietilenglicol
CaHeO + CaHiola et CeHtale

Los pesos moleculares da cada une de los compuestos sons

NOMBRE FORMULA PESO MOLECULAR
Oxido de etileno CaHe0 44, 05358
Agua H20 : 18.01534
Etilenglicol CaHaD2 b2, 066892
Dietiienglicol CeHi000 106.1225
Trietilenglicel Cal2202 150. 17608

Puesto que la conversion es total, la informacl 6n bibucgréfi:a nos
indica que el porcentaie de cada uno de los productos que se
obtienen es de :

Etilenglicol 90.36 %
Dietilenglicol .30 %
Trietilenglicol 0.54 4

lL.a masa de oxido de atileno que se emplea se obtiene de 1la masa

empleada en cada una de las reacciones, asi suponiendo una base de
100 1b/hr tenamos: ’
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1* De la tercera ran:cian, la masa dé,ﬂis&u de atileno est

Mox  0.54 TEG. . 44.05358.16/1bmial

Wos = Wrza *

CE

* 100
Mrza 100 ;

150.°1 7608 '1b/1bmol

Woxe = 0,158407
Hr

La masa de diatllenoliA' asta rﬁé:clan dgst

TEG

Moxa - 06,1225 1b/lbmel DEG
Woza= Wrxa
Hrxa ~150.17608 1b/lbmol TEG
1b
UWoxo = 0.381593
Hr

2+ Da la segunda raa:cian. de acuerdo a la converslén, se g
9.3 1b/Hr de dietilenglical, mas la masa de dietilenglic
producir el trietilenglicel se tiene gue la masa penerada
reaccion es:

1b b 1b
Woxo = 0.381593 + 9.3 = 9,681593 ——
Hr Hr Hr
v 1a masa de oxido de etilens necesaria para generar asta
das
Mox 1b 44,05358 1b/lbmol OE
Wox = UWpxo # =?.601593 — *
Hoxa Hr 106.1225 1b/1lbmol TEG
ib

Wox = 4.019024

Hr

.
eneraran

ol para
en  esta
masa eo

a4
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De esta r t‘:n‘i'la,ma;a"de étnanglitol empleada as!

i 1B 02,06892 1b/1bmol | EG
=4.019024 '« ‘
LT e 44.05358 1b/lbmol OE

b

Wka = 5. 662569
. Hr

3+ De igual manera para la primera rea::'u':n, la masa de etilenglicol
que se genera serd la masa normal de 90.16 1b/hr, mas la masa que se
emplea para producir e1 dietilenglicol por 1o que la masa de
etilenglicol es:

1b ib ib
biga = 0,16 et 5, 662569 = 95,822569 ——
Hr Hr Hr

La masa de c'mido de gtileno a emplear es de :

Mox 1b 44,05358 1b/1bmo} 13
Wor = UWkg # = 95.8B22569 — %
Meo Hr 62.06892 LIb/lbmol OE
1b

Wox = 6B.010322

Hr

.
La masa de acua emnleada en esta reaccion es @

Muzo b 18.01534 1b/lbmol Ha0)
Wazo = Wga * = 95.822589 ——— %
Mea Hr &2,0689Z 1b/lbmol EG
1b

Whzo = 27.812247

Hr
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La masa total de Sxtdq ‘de LetA:l . reacclones

[-3-H

1b G
Woxr = 68,010322 ~———it4,01502
g

16

Wox = 72.187753

Hr

" De acuerdo a las condicionas'a” que ‘1abora’ la  planta;la masa de
etilenc alimentando al reactor, ‘para‘la-capacidad de 37,000 Ton/afMo,
st

72.187753 1h/Hr ib
Wox = * 11,950,627 ——r
100 1b/Hr Hr
)
1b

Wox = B426.889

Hr

La masa de agua requerida para la reaccion del t'»ddo de =atileno se
obtiene por diferencia entre la producclﬁn'de la planta vy la masa de
oxido de etileno.

ib b
Wazo = (1950.627 — - 8626.889 ——
Hr . Hr
lb
Wr2o = 3323.738
Hr

De acuerdo a las bases de diseffo mencionadas la compusil:ién de 1la
alimentacion al reactor es:

COMPONENTE % PESO
ABUA 91.45

OXIDO DE ETILENO B8.5134
ETILENGLICOL 0.0366
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Por 1o gue la musa total gue atilmenita ol reactor se puede obtener en
funcidn de alguno de ios couamponentes, as{, tomando 1la compnstcién
del dbxido de etileno resultas

Hom 8626.689 1b/Hr
W= * 100 = *.:100
%Peso 8.5134 L
1b T ’ ‘
W= 101333,063 —
Hr :

Esta es la masa total que . se

1 reactor; la masa de cada
componenete as: . )

b U SEOE e
Wiao = 101333.063 —w— 4 0, 9145 =.92667.0861 ——

Hr : Hr
ib ib

Wea = 101333,063 —— * 0.000345 = 3I7.0879 —
Hr, - Hr

1b . 1b
Wok = 101333.0463 ~—— # (.085134 = B5626,889 ~——
Hr Hr

Para la salida del reactor, la masa de agua se puede obtener por
diferencia entre 1o alimentado v lo reatcionado:

ib 1b
Wizo' = W20 - WH20 = §2669.0B61 —— -~ 3323.738 —
SAL ENT REAG Hr - Hr
b
Wnzo0 = BIZAG5.34B1 —
SAL Hr

De manera similar para lcs productos de la reaccion resulta que:
Péra cl etilenplicols
WEa = WEa + WIOT * % CONVEREION

= 37.087% + 11950.627 lb/hr % 0.9036

1b
Wea = 10835.774 ‘
! Hr
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Para sl dietilenglicol:

Woxa = Wror # % coNvEasioN . :
®» 11950.627 1b/hr * 0,091 = 1087.5071 1b/Hr

Y para el trietilenglicol:

1b 1b
Wree = 11950,627 ~—— % 0.0054 = 54,5334 ~—
Hr Hr

Resuniendo la corriente de salida del reactor es:

COMPONENTE MASA % PESD

Agua 89345.3481 1b/Hr 88.17

Etilenglicol 10835, 6745 1b/Hr 10.46931

Dietilenglicol 1087.5071 1b/Hr 1.0732

Trietilenglicol B9345.3481 1b/Hr 0.0637
'

Total 101333.05631 1b/Hr R 100.0000
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4.1.2. BALANCE [EN E1 EVAPORADOR DE GLICOLES E-02.

De este equipo s@ conocen las composiciones de las corrientes de
suministro como de salida, as{ como el refluis internoc gue se
mantiene en dicho equipo, v &5 equivalente a 0,14246, por lo que las
masas de las distintas corrientaes son:

|AGUA=0.9996
fE - 6.20.0004

Agua=0.8817
AGUA=0,. 83515

€.6.=0.1046931
D.B.=0.010732
T.8.=0.000637
| (
E.G.=0.14849
.G.=0.01527
T.6.=0.00089
b
Para obtener Ws v Wp realizamos @

Wa = Wo + Wa 1
WAXA = WpXp + WeXe 2

Xa 101333.063 = WpXp + WRXR ——e
Despelando Wp de | v sustituyendo en 2 tenemos:
WAXA = ( WA - Wp )Xp + WeXm -- 4

S 1

Resolviendo 4 v despelande Wa resulta

XA - Xp
Wes = Wa L

Xa —~ Xo

Bustituvendo valores :

0.8817 - Q,99%96
ke = 101333.0631 * €

0.B83515 - 0.9996

We = 72649.2438 1b/Hr
Y por diferencia con la alimentacion :
Wp = 28683.8193 1lb/Hr
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UL 14266

1 - 0.14266

Vn' =D (1 + Reit) = 28683.8193 1b/Hr * (1 + 0.16s4)"7"
Yn' = 33456.8068 1b/Hr s

For lo gue la masa de refluio esta dada por :
WUREF = Vn — Wb = 33456.80468 1b/Hr -~ 2B683.3193 1b/Hr
Wagr = 4772.9875 lb/Hr

4.1.3.BALANCE EN 0.4 COLUMMNA CONCENTRADORA TD-01.

Similarmente para este equipoc se concce la cnmpuslcxén de las
corrientés de entrada como de salida asi como la relacién de refluis

interno que maneia v gue es de O. 14266,

JAGLA=0. 9996
na JE.G.=0, G004

AGUA=0.B3515 & :

E.G.=0. 14849

D.6.=0,01527 Ka ABUA=0. 72087

* T.6.=0,0008%9 E.B.=0.25171
D.G.=0.02589

T.G.=0.00151

WA = WD + WP == e e e e e 1
WAXA = UWpXp + UBeNB 2

Despeiando de la ecuacion 1 s v sustituvendo en 2 :
WaXAa = WpXD + ( WA - WD ) %R ——-———e—-e—mo— o 3
Resolviendo 2 v despeiando Wp @
XA - X» 1

wn=bu[
xb—Xn‘

‘da ©



Sustituvendu en''4 los respectivos valores para ol agua se obtienes

0.83515 - 0.72089
1 = 29783.2966 1b/Hr

Wp = 72609,2438 ib/Hr [
. : 0.9996 - 0.72089

Y por diferencia se obtiene el valor del residuo :

Vim = Wa + Wp = 72649.2438 1b/Hr - 27783.2946 1b/Hr

We = 42865,9472 1b/Hr

Esta masa se alimentara a la columna deshidratadora TD-02Z,

La masa de refluio se obtiene de la siguiente manera 3

Wo = Vn - WaxrF

R
Rint. = — = 0.14260
v
R Rint 0. 14266
Rexte = —— = = = 0.1464
D 1 - Rint 1 - 0.14266

Vn = D ({ + Rexnt) = 29783.2946 1b/Hr * (1 + 0.1664)
Un = 34739.2372 1b/Hr "

Wagr = Un - Wp = 34739.2372 1b/Hr - 29783.29656 lb/Hr
Waer = 4955.9406 1b/Hr

4.1.4. BALANCE EMN LA COLUMNA DESHIDRATADORA TD-02.

De igual manera para esta columna se conccen la cnmposi:h’;n de cada
una de las corrientes involucradas, as{ como también &u relacion de
refluio interno que es de 0.14266.

JAGUA = 0.9996 .
JE.G. = 0.0004

ua
AGUA=0, 72089
.25171
0.02389
T.G.=0.00151 Ha-
AGUA = 0.00018
| E.G. = 0,90157
D.G. = 0.09282
b T.G. = 000543
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La ecuacion es :
Wa = Wo + Wa
WAXA = WoXp + WeXe - -
Despeiando We de la scuacidn 1y éusfftuyénd
tiene ‘ &
WaXa = WoXp + ( WA ~ Wp ) Xm ~- -
Pesarrollando la ecuacion 3 v daspsiéndufwn

X Xa - Xa PR
Wo = Wa € ] - 4

Xp — X )

Resolviendo la ecuacion 4 con los valores para el agua
destilada es @ ’

©,72087 - 0.00018

Wp = 42865.9472 lb/Hr * [ 1 = 309118457 1b/Hr *
0.9996 — 0.00018 . S sk

Por diferencia la masa de monoetilenglicol TD-O3 es

We = Wa + Wp = 42865.9472 lb/Hr - 30711.8457 1b/Hr

Ws = 11954.1015 1lb/Hr

{.a masa de refluio es antonces :

Rint. = = = 0,12485
v
R Rint 0.12485

Rext. = — = = = 0.14266
D 1 — Rint 1 - 0.12485

Vn = D (1 + Rext) = 3091:.8457 lb/Hr * (1 + 0.152@9)

Vn = 35321.7296 1b/Hr

La masa de refluio es :

WagF = Vn — Wp = 35321,7296 1b/Hr - 30911.8457 1b/Hr
WaxF = 4409.8839 lb/Hr

wn
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4.1.5. BALANCE EN LA COLUNNA DE ETILENGLICOL TD-03.

La alimentacion a esta columna procede del fondo de la columna
deshidratadora TD-02, as{mismo, también se incorpora ol producto
destilado de la columna purificadora de glicoles TD-04 quedando 1la
composiclfm de alimentacion de la siguiente manera :

COMPONENTE % PESD
AGUA 0.00017
ETILENGLICOL F0.165
DIETILENGLICOL 0.09298
TRIETILENGLICOL 0.,0052

Para asta columna se conoce la relacidn de refluioc 1a  cual es . de
0.47983. : ’
La masa total gue se alimenta se obtiene de la siguiente manera :

Wa + UWa = We - 1

Siendo Wa 1a masa proveniente de la columna TD-02 v UWes 1la
proveniente de la columna TD-04, Wc sera la alxmenta:iﬁn a 1la
columna TD-03. La compusiciﬁn de la corriente proveniente de TD-04

es 1

COMPONENTE % PESOQ
ETILENGLICOL 0.9034
DIETILENGLICOL 0, 0968
WaXa + WaXe = WeXc 2

Despejando We de la ecuacion 1 y sustituvendo en la ecuacion 2 se

obtiene :

WaXa + (e —~ WAIXE = WOXG wermecncnvemmeeam—— 3
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Arraglando; ra ecuacion 3y despeiands e,

0.09282 - 0.0966

Wo =-11954.1015 1b/Hr # T

1 = 12482,459¢L 1b/Hr
G. 09298 - 0,098

Esta es la masa que se alimenta a 1a columna TD~03, la masa
proveniente de la columna TD-04 se determina por diferencia y es :
Wa = 11954,.1015 lb/Hr + 12482,4596 1b/tr = S528.3581 lb/Hr

Esta la masa proveniente de la columna TD-04.

Puesto que se conoce 1a compusicién de todas las corrientes
involucradas en esta columna la masa de cada una de ellas es @

JAGUA = 0.0002
E.G. = 0.99938
ﬁ_]::——ud D.6. = 0.0004%9
Ha
T.G.
NA = 12482.4596 1b/Hr
3 E
Wb 0.27578
= 0.468548
0.03854
Wa = ¥p + Wa 5

WAXA = WpXp + WsXe -
Despeiande Wp de la ecuacion § v sustituvendo en la wcuacion 6
WaXa = ( WA — WD )XD + WaXR ~eevccecsceceemmen o

- Rearreglando la ecuacion 7 v despe zando Wo :

Xa - Xb
- We = Wa [ 3 8
Xa — Xo




Sustituyendo wrila.e

5 . : ’
cuacion B los valures para el etilenylicol,

T 0.90165 ~ 0.99931

1B/HE AL

1 = 11434.8455 15/Hr
0.27578 ~ 0.99931 e

Rint 0.47983

1 - Rint

1 - 0.47983

For 1o tanto la masa dw refluio es i

limgFr = Un - Wb = 15978.6318 lb/ilr - 10797.6131 1b/Hr

WeEF = 5181.0887 1L/Hr

"
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4.1.6. BALANCE EN LA COLUNNA PURBFICADORA DE CLICOLES TH~04.

En esta columna se tlene va la masa destilada, la alimentacion T
:omposi:lan de las corrientes vy la relacion da refluto que mantiene
que as de 1.26005.

La masa del producto del fondo se obtiene por diferencia de la
alimentacion v el destilado.

JE.G.=0,9034
R {pc.=0.096s

Ha

JE.B.=0,001495
D.G.=0,942929
Uh T.6.=0,055376

Puesto gque va se conoce la masa de destifadn, la masa de residuo se
puede obtener por diferencia.

Wa = Wp + We 1
We = Wa -~ Wo = 1684.8465 1b/sHr - 528,.3581 1b/Hr

Wa = 1154.4884 lb/Hr

como se sabe de la relacion de refluio la masa de este sera :

R
RINT = ~— -~ 2
v
R Rmin
REXT = wmm—m = 3
D 1-Rmin

Un = D (1+RexT) = 528.3581 1h/Hr * (1.2605 + 1) = {194.3535 lb/Hr
WREr = Vn - Wp = 1194.3535 1bsHr - 528.358% lb/Hr = 455.9954 1b/Hr

Esta sera la masa de refluio gue se maneie.
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4.1.7. BALANCE EN LA COLUNMNA DE DHETILENGLICOL TD-05

Similarmente para esta columna se conocan las composiclones de lau
corrientes involucradas, asi como también su relacion de refluiv que

mantiene la columna v que es de 0.45.
0.1797

.G.=
Ha J%.e 99,2000

’_E:_ IT-6.=  0.4203

E.B.= 0.1695],
D.G.=94.2929 Ha
T.6.= 5.5375

Las ecuacicnes son :
Wa = UWp + Us
WAXa = WaXm + WoXp 2

Despelando We de la ecuacion vy sustituvendo en la ecuacion 2

tenemos :
WaXa = (Wa ~ Wo)Xs + WoXp I
Reacomodando la ecuacidn 3 vy despelandoc Wb, la siguiente ecuaci én

queda como se indica a continuacion 3

XA — Xm
Wo = Wa [ 2] 4
Xp ~ Xm

Sustituyvendo los valores para el dietilenglicol en la ecuacion 4 la
masa de producto rico en dietilenglicol es :

0.942929 - 0.125677
We = 1156.4884 1b/Hr * [

0.942929 - 0.125677

Wp = 1090,9815 1b/Hr

w7 TESIS ¢y
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Por diferencia la masa del residuo &s :
We = Wa - Wo = 1156.4884 1b/Hr - 1090.9816 1b/Hr
Wa = 45,5068 1b/Hr

Pi_ra conocer la masa refluiada se sabhe que :

R Rmin
REXT = — = 5
i D 1=Rmin

Vn = D (1+Rexy) = 1090.9816 1b/Hr % (1 + 0.45)
Vn = 1581,9233 1b/Hr

R =VUn=-D = 1581.9233 1b/Hr - 1090.981& 1b/Hr
R = 470.9417 1b/Hr '

4.2 BALANCE DE ENERGIA.

Como ha sido mencionadso en @l balance de masa . el balance de
nnarqfa tambien sera realizado sobre las bases de diseNo utilizando
los datos termodinamicos reportados para cada uno de los productos y
empleando los valores obtenidos en el balance de masa para
facilitar el trabaio realizado, XndSVXdualmgntu, para cada equipo.

4.2.1. BALAKCE EN El PRECALENTADOR DEL REACTOR.

El fluio gque maneia es el que se alimenta al reactor por lo que del
balance de masa, los datos que se tlenen son ¢

W = 101333.053 1b/Hr
La temperatura de al imentacion es @ Z5i oF

La temperatura de salida es : 330 *F
as{mismo 1la compnsicifm Ur gota currienie es :

COMFONENTE % PESO
AGUA 91.48
0XIDG DE ETILEND 8.5134



fara ‘obtener la carga termu:a de este equipo de 1a acuaclnn :génﬁfr?al
" de transfﬂrancsa R ;

Qp= 1 Cp A —wmmwwmmme—e ]

1El l:alor espa:iﬂco de ta mezcla se obtiene de la sigulenta manera.:

Co= X Comi Xt commceen 2

donde @1 Comi es &l calor aspecffi:o promedio obtenido con la
temperatura de entrada v salida, asi :

COMPONENTE Cp/S1 F C 4350 F C pmi X i C pmiX &
BTU/1lbeF BTU/1beF BTU/1beF - BTU/1befF
AGUA 1.009 1.012 1.0105 0.9145 0.92410
OXIDO DE ETILEND 0.795 1,200 0.9975 0.085134 0.08492
ETILENGLICOL 0. 675 0.735 0.7050 0.000366 0.00024

El calor Bspec(nco de la mezcla es ¢ Cp = 1.0092B BTU/1beF
La carga térmica serd de la ecuacicn 1 :

Qr = §01333.063 1b/Hr # 1.00928 BTU/1beF ¥ (3I50¢F ~ 251eF)
Qr = 10125056%9.94 BTU/Hr

€1 vapor gue emplea es vapor saturado de 200 Psig., para conocer 1la

.
masa de vapor a emplear, se emplea la siguiente ecuacion @

Br = Hb AV camvaemas 3
Y My es :
Q
My 2 e e ——m———— 4
Av

donde A» es el calor latente a la presil':n absoluta.
A la presién de 210.6 Faia 81 calor latente del vapor es :
Av = B38.984 BTU/1b

Por 1o tanto la masa de vapor es de la ecuacidn 4 :

10125069.94 BTU/Hr

838.984 BTU/1b

My = 12068.25 1b/Hr
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4.2.2. BALANCE EN El REACTOR R-01,

El calor que es obtenida en este equipo serd el de la raacclon‘ mas

@l calor de alimentacion . ‘

Para el calor de alimentacion se tiene :

Temperatura de alimentacion 350 oF

La composicidn de la alimentacion as @

COMPONENTE % PESO

ABUA ?1.45

OXIDO DE ETILENO 8.5134

ETILENGLICOL 0.0366

La masa alimentada es : 101333.0463 1b/Hr

Tomando como referencia 77 *F para obtener el calor promedio de 1la

mezcla se tiene @

COMPONENTE Cp/77°F C p350°F C pomi Xt € pnX i
BTU/1beF BTU/1bsF  BTU/1beF - BTU/1beF

AGBUA 0.9145 1.012 0.956325 0.9145 0.88089

0XIDa DE CTILEND 0©.2620 0.375 0.3185 0.085134 0.02711

ETILENGLICOL 0.565 0.735 0.46500 0.00035686 ©.00024

El calor espec(fﬁ.co de la mezcla es Ep = 070824 BTU/1beF
Por 1o tanto el calor de alimentacion os :

Qa = 10133T.0463 1b/Hr * 0.50824 BTU/1IbeF # (350¢F —~ 77+F)
Qa = 25125484.33 BTU/Hr

A aste caler hay que afadir el calor de la reaceclon que sk lleva
cabo, as{ pues se tiene que ¢
AHn = ZAHpRoD, — XAHRRAC. cmmmmccawo 1
La reaceion principal es :
Dxido de etileno + Agua ————— Etilenglicol
CaHeO (1) + H20(4) ————————— C2Ha02(1)

Los calores de formacion a 77+F son :

AHr CaHel(L) = =23 Kecal/gmol
AHr Ha0 ) = —68.317 Kecal/gmol
AHr CaHoO2(1} = -107.91 Kecal/gmol
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£l calor de reaccion de formacidn a 77¢F son

AHm = =107,.91 Keal/gmol ~ (—&B.317 Keal/gmol —23% Keal/gmol)

2 BUT gmel BTU
= -29867.4
Keal ibmol lbmol

AHn = ~16.593 Keal/gmol * 1.8 % 1C

Multiplicando por la masa que reacciona, el calor de reaceion
Qenarado es 3

BTU tbmol
* 184.5

1bmel Hr

AHn = 29867.4

A este calor hav gue sumar el calor de - los reactivos a 1la
temperatura de suministro, por lo gue el calor total serd, de la -
eguacidn 1:

AHp= -{-5510535.3 BTU/Hr) + 25125484,33 BTU/Hr

Qror = LHp= B0U626019.63 BTU/Hr

La temperatura a la salida del reactor se puede obtener despeiando
de la ecuacion de transferencia, teniendo 77*F como temperatura de

referencia :

Q = wcp AY

Despejandc T de la ecuacion 2 se tiene:
R AT = T2-T1 = O/ €Cp =~~m=cmome—u- 3
Asf, T, de la ecuacidn 3 es:
306360019.63 BTU/Hr

Q/w cp + *2 = + 77°F
0.90824 BTU/1beF # 101333.063 1b/Hr

]

T2 = 409.87 °F & 410 *F
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4.2,3. BALANCE EN EL EVAPORADOR DIE GLICOLES £-02.

€En e@ste equipo se conocen las masas, composiciones v temperaturas de

suministro, reclrculacién, fondo v domo, por lo que @l problema se
1imita a conocer la masa de vapor para calentar la mezcla :

[_Hd

Yapor —
Href

(I
Co;dJ l e

Para la alimentacidn la masa vy la temperatura son :
Wa = 101333,063 Llb/Hr Ta = 410 of

El calor de alimentacion es :
Ba = WA Coa APA ~—commmccmenn -1

Para conocer el calor espec(fico de alimentacion se tlene la
siguiente tabla :

" COMPONENTE Cp/10°F  C p32°%F c pmi % C et &
ABUA 1.016 1.008 1.012 0.8817  0.8923
ETILENGLICOL 0.785 0.54 0.6625 0.104931  0.0708
DIETILENGLICOL  0.725 0.52 0.6275 0.010732 0.00&7
TRIETILENGLICOL  0.480 0.515 V.5975 0.000637 0.Q004

€l calor aapa:i’ﬁco de la alimentacion e
Coa = 0.9702 BTU/1beF

Por lo que el calor de la alimentacion de la ecuacidn 1 es:
Qa = 101333.043 1b/Hr % 0.9702 BTU/1beF % (410°F ~ 329F)
Ga = 37162441.65 BTU/Hr
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Similarmante para el fefluio 1 .
GREF = WREFCPAEFATARY —ccmmeee——— ool 2
Waxr = 4772,9875 1b/Hr ’

El calor aspeciﬁ:u sk obtiene de igqual manera que Cpa.

COMPONENTE Cp/60F € p32°% C pmi %
ABUA 1.01 1,008 1.009 0.9996
ETILENGLICOL 0.68 0.540 0.610 0.0004

El calor espec{fico es :
Cenxr = 1.0088 BTU/1be*F

Por 1o tanto el calor del refluic de la ecuacidn 2 es:
Omer = 4772.9875 lb/Hr # 1.00B8 BTU/LboF ® (260¢F - 3J2¢F)
Gaxr = 1097817.5672 BTU/Hr

Para el residuo :
Om = Wn Cpr ATa

Wo = 72649.2438 lb/Hr

Para el calor espac{ﬂcu de la mazcia da la siguiente
obtiene 3

COMFONENTE Cp/é4°8 C BA32°F C pmi B
AGUA 1.015 1.008 1.0115 0.83545
ETILENGLICOL 0.745 0.54 0.4425 0.14869
DIETILENGLICOL 0.4&95 0.53 0.6125 0.01527
TRIETILENGLICOL 0,655 0.515 0.58%50 0.00089

El calor nspe:(ﬁcn @5 3
Cp = 0.9502 BTU/ib

El calor del res:iduo., de la ecuacidn 3 es:

Qm = 72649.2438 1b/Hr # 0.9202 BYU/1b°F * (364°F — 3I2F)
G = 22918395.4 BTU/Hr
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Para @l vapor en el domo ¢
Wp = 33455.8068 1b/Hr
BN
El calor estd dado por s
0 = W Hp ~—reomeme—ce——- 4

La entalpfa del wvapor @ .
Ho = Hm 0 = XU 4+ HUET XU ceowamaloolanool 55
2 .

La temperatura del domo es de 360.6'1:‘7, laAsrylt'-'i\lp{Va dgl ‘vapor ‘de -agua
es ¢ . Lt
Hve o = 1194.54 BTU/1b

2

Para el etilenglicol su entalpfa es 1

Hurr = hL + Avar, 6 ‘
ht = ComAT 7 )
Cp/360.6%F = 0.743 BTU/1beF

Co/32eF = 0.54 BYU/1beF

Com = 0.743 BTU/1beF + 0.54 BTU/1b*F = 0,6415 BTU/1b*F

hi = 0.6415 BTU/1be*F # (3860.6¢F - J2+F)

ht = 210.796%9 BTU/1beF

Av = 387 BTU/1b

Por 1o que de la ecuacidn 6 se obtiene:
Hver = 210.79569 BTU/1b 387 BTU/lb
Huer = 597.7969 BTU/1b

La entalpia de la mezcla es de acuerdo a la ecuacidn 5 :
Hy = 1194.32 % 0.9996 + 597,.796% BTU/lb % 0.0004
Hpv = 1194.2813 BTUs/ib

El calor dol vapor del dome obtenido de la ecuacidn 4 es:

Qv = 33456,8068 1b/Hr » 1194.2813 BTU/1b
Qv = 39956838.71 BTU/Hr
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B2 resume a :

Grxa = @ + Gn - QA - Oner. ----}y----‘ :
OmEa = 39956838.71 BTU/Hr + 22918395.4 BT

- 1097817.67 BTU/Hr :
GmEa = 24514974.79 BTU/Hr

BTU/Hr =

L.a masa de vapor requerido para sgmsnistr
OQmEa = MV AP cecmcmc e mee e [ TR

El vapor empleado es de 210.6 Psia, por lo tanto: "
AL = B38.984 BTU/1b
246£14974.79 BTU/Hr

Mp = Qaca/Ay =
838.984 BTU/1b

M = 29339.027 1b/Hr

4.2.4. BALANCE EN LA COLUHNA CONCENTRADORA TD-01.

e

' Haliss |

Na

R
Cond

Las condiciones tormicas de esta columna son conocidas por lo que se
puede conocer la masa de vapor empleada en el rehervidor.

El balance de calor vara el vapor raqguerido eg @

ArEa = QAP + QRER ~ OALIM — OREF  ccmmcmcmm—m—ee —————1

Para el calor de alimentacion DaLix e@ste es el gue suministrado por

@l residuo de el evaporador de glicoles E-02 v es :
Qariu = 22918395%.4 BTU/Hr
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. Para el calor del refluio Ores se qb?lehérde'la

éinﬁiente'maqera '
@ = Wagr CrAcyr ATASF —.ooa-l ———— -

La temperatura del refluio es idivprpva
desmineralizada ’ J
T = 260°F ,

El calor espe:if&:o as el mLsmﬁtqu @ idoren-e @vaporador.: de
glicoles E-02 y os de 1 i ) '

Comer = 1.,0088 BTU/1beF

La masa es la obtenida en el balance de materia}
Wasr = 4955,9406 1b/Hr

El calor, sustituyendo en la ecuacidn 2 es:
OREF = 4955.9406 1b/Hr % 1,0088 BTU/1beF (260eF — 3I2¢F)
Qrer = £139898.04 ETU/Hr

éache de calor para el residuo Oees.
Este es @
OpEs = Waes Cpomxs ATaxs 3

f.a temperatura del fondo de la columna es de 3I32eF,
La masa de residuc es :
WaEs = 42845.79472 lb/Hr

Para obtener el calor :spe:ff:to de la mezcla se tiene la siguliente
tabla :

COMPONENTE Cp/332°F Cp/22<F Cemi Ri CpomiXi

ABGUA 1.011 1.008 1.0095 0.72088% 0. 7277
ETILENGLICOL 0.725 0.54 0.6325 0.25171 0. 1592
DIETILENGLICOL 0.68 0,53 0.605 0.02589 0.0157
TRIETILENGLICOL 0.£44 0,515 0.5795 0. 00151 0. Q009
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El caler de'la mnz'claqesvla'"
Cp = 0.9035 BTU/1beF

El calor del residuc 2s de '1a',ecuac'
Guer = 42865.7472 1b/Hr % 0.7035 BTU/1beF (332
Oner = 11618814.98 BTU/H Lo :

Para obtener el calor del  vapor en el dome- vde‘ xrevi'\ex);
que obtener las propiedades de la mezcla : Ee :
La composiscién en el domo, del balance déi' mater
COMPONENTE Yi

AGUA 0. 9996 Wvap =
ETILENBGLICOL Q. 0004

W

473

El calor esta dado por Ovap = Hm WVAP wecmeeoo .

As{ Qvar = Hvap XHzo + HVAR XETI
H20 ETL

La temperatura en el domo e3 t T = 324.8°F

Hvas / = 1186.4 BTU/1b
H20 T = 324.CeF

Hvapr = AvaAp + 7LIQ

£z

Avar = 399,46 BTU/Ib

Hula = Comi AT

Cp /32°F = v.54 BTW/1beF

Cp /324.8+F = 0.72 BTU/1beF

Comt = 0.63 BTU/1LF . .

Huta = ©.63 BTU/1beF % (324.8eF - 32°F)

Huta = 184.44 BTU/Lb

Hm = 1186.4 BTU/1b ¥ 0, 9976 + 184.454 ETU/1b * Q. 0004
Hm = 1186 BTU/1b

El calor, por lo tanto es de la ecuacidn 4 :
Qvar = 1186 BTU/lb * 34739.2372 1b/Hr
Qvap = 41200735.31 BTU/Hr
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El calor requeride seri sustituyendo.valores en la ecuacidn 1 :

Omxa = 4§1200735.31 BTU/Hr + 11618814,98 BTU/Hr - 22918395.4 BTU/Hr -
- 1139898.06 BTU/Hr

Omga = 2B761254.83 BTU/Hr

La masa de vapor requerido para suministrar este calor se obtiene
de 3

Mvar = Oaza/Avap 5

Este calor es suministrado por la corriente del domo del evaporatior
flasher, as{ pues el calor latente de esta corriente es :

AVAR = AVAP XH20 + AVAP XH20  mccomceee ———m——— 6
Hzo ETI

La :amposlclén v el calor eg :

COMPCONENTE A/360.60F Xi AKX

ABUA Bo61,69 0.9996 861.3453
ETILENGLICOL 387 0.0004 0.13548

El calor latente es por lo tanto :
Avar = 861.5 BTU/1b
La masa requerida de acuerdo a 1la ecuacio'n 5 es :

28741256.83 BTU/Hr
MHvap =

261.% BTU/1b
Mvar = 3I3385.09 1b/Hr
Esta’x,la masa requerida, sin embargo se dispone de una masa de
33456.8068 1bs/Hr por lo que &l calor disponible es de :

Opie = 3I3456.8068 ib/Hr % B861.5 BTU/1b
Qors = 28823039 BTU/ib
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4.2.5. BALANCE TERNMICO EN LA COLUNNA DESHIORATADORA TD-02,

Wy A.E.S.
Na A.E.R
Yap. Href Hdes
Con X (23]

Las masas de las distintas corrientes son conocidas asi como las
condiciones de temperatura v cumpuslcifm de las mismas. El1 balance
térmico se realizara para conocer los rcquerimientos de vapor en el
hervidor v la masa de agua de enfriamiento en el condensador. E£1
balance para el condensador esta dado por :

GaoNp = Qv ~ QREF -~ Goks 1

v para el hervidor el calor requerido es & °
Qsxa = Qoxks + QREsm + QAOND ~ QA  =ceecmeccme- ————— 2

El calor del domo Ov se obtiene de la siguiente manera :
Qv = Hmlvas 3

La masa @5 3
Wvap = 35321.7296 1b/Hr
La temperatura en el domo es de : 12i°F

El procedimiento para obtener la entalpia de la mezcla sera similar

al realizado para la columna TD-0t.

COMPONENTE Xi
ABUA 0.9396
ETILENGLICOL 0.0004 A
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Para el agua la entalpia del vapar es i

Hvar = 1114,0968 BTU/1b
H2O

Para el etilengiicol la entalpia del vapor dada por :

Hvap = Avar + hira .. _. mmm———n———— 4

£TX

Avap = 477.9 BTU/1lb

hita = Com AT  aocmmceao ———— -5

ce a 0,54 BTU/1beF - .
£T3/32°F Coml.= 0.567 BTU/1b*F -

ce = 0.594 BTU/1beF
ET1/121F

hita = 0,567 BTU/1b*F # (121°F - 32+fF)

hLia = $0.463 BTU/1b

Hvar = 477.9 BTU/1b + S50.4463 BTWI1b

£TZ

Hvar = 528,363 BTU/1b

=z

La nntalpfa de vapor de la mezcla es @

Hm = Hi20 XHi0 + HET: XKTI o
= 1114,0948 BTU/1b * 0.9996 + 528.343 BTU/1b * 0.0004

Hm = 1113.8625 BTU/1b

SR —

El calor en el domo @5, por 1o tanto, de la ecuacion 3 :
Qv = 1113,8625 BTU/lb % 3I5321.7296 lb/Hr
Qv = IFI43IS50 BTU/Hr

Para el calor en el refluic Orer se tiene @
Qmer = WREF Comxr ATREF ——-oo —e—————————— 7

La masa del refluic es :
Wnxr = 4409.883% 1b/Hr

La temperatura del condensado ®c 3
T = 121¢F
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El calor especifice es obtenido dé”;a‘slguxénfé 1Y ﬁia’

COMPONENTE Cp/I2F
ABUA 1.008
ETILENGLICOL 0.54

El calor espec{fice de la mazclgtés
Cem = 1.0034 BTU/1bsF S

El calor del refluio es de la ecuact
Qusr = 4409.8839 1b/Hr * 1.0034 BTU/
Quer = 3938814.1 BTU/Hr

El calor del producto destijado Qn;s»esﬁa
COpEs = Wors Cpoxs ATDES ~eweco——a- i

El calor especifico v la temperatura son '1usj mlémoé ‘que;” para. @l
refluio, la masa es de ¢ : g
Wors = 30911.8457 1b/Hr

El calor del destilado es de la acuacio'n 8 :
Qoxs = 30911.8457 1b/Hr % 1.0034 BTU/1bSF % (121F ~ 3I2+F)
Opxs = 2740508.2 BTU/Hr

El calor de alimentacidn Qa es el correspondiente al residuc: de _la
columna TD-0! por lo gue @

Qa =11618814.98 BTU/Hr

El calor del residuo (nes esta dado por @
Qags = Wake CorRe ATAES —cemmmcmcean ———

La masa del residuo :
Wexe = 11954, 1015 l1b/Hr

La temperatura es :
T = 29B.4°F
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El calor Especfﬂco se obtiene de la siguiente manera :

' COMPONENTE Cp/325F Cp/298+F Comi Xi ComiXi
AGLA 1.008 1.01 1.00% 0.00018 0.0002
ETILENGLICOL 0.54 0.705 0.6225  0.90157 0.5612
DIETILENGLICOL  0.53 0.663 0.5965  0.09282 0.0552
TRIETILENGLICOL 0.515 0.63 0.5725  0.00543 0.0031

El calor espec{ﬂ:o de la mezcla es :
Cem = 0.6197 BTU/1beF

El calor del residuo, sustituyendo valores en 9 es :
Qrxe = 11954.1015 1b/Hr # 0.6197 BTU/1b*F % (298.4+F - 32¢F)
OrEs = 1973479.646 BTU/Hr

El calor en el condensador,obtenido con la ecuacion 1 es :
RQconp = JFI4IES0 BTU/Hr ~ 393B14.1 BTU/Hr — 2760%568.2 BTU/Hr
Qconn = 36189167.7 BTU/Hr

Con este calor a remover la masa de agua a emplear seria :
Mazo = QcoNn/Con2o AT ~me—ceccmcacaa 10

La temperatura de suministre v retorno del .agua es :
Taum = 72¢F
Taer = 100°F

Los talores especfﬂccs a estas temperaturas son 3
Co/72+F = 0.99921 BTU/1beF
Cp/100¢F = 0,99864 BTU/1b°F

El calor espe:fﬂco medio es :
Cp = 0.998%9 BTU/1beF

Por lo tanto , de 1la ecuacic;n 10 se obtiene que :
36189167.7 BTU/Hr

Huzo = -
0.998%9 BTU/1Ib=F * (100°F - 32°F)

Mazo = 1293893.56 l1b/Hr
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El calor en el rehervidorobtenide con la. ecuacion 2 es s
Qara = 2760508.2 BTU/Hr + 1973479.66 BTU/Hr +  36189167.7 BTU/Hr - -
- 11618814.98 BTU/Hr

El vapor suministrado para generar este calor serd :
Mvap = QRRQA/AVAP =———-momeemm—mmcmewoa 11

El vapor es suministrado por la corrients . del  domp de la torre '
TD-04. La composicion de la corfiente-de vapor; su temperatura y. su
calor latente son T s

COMPOSICION Xi T CUNE AiXt
ABUA 0.92996 I24.8 B91.16 890.8
ETILENGL ICOL 0.0004 324.8 299.6 0.1598

£l calor latente es :
Avap = B90.%96 BTU/lr

l.a masa de vapor reguerida sera de la ecuaci(;n 11
29304340.58 BTU/Hr

Mv =

890,96 BTU/lb

My = 3I2890.75 1b/Hr

Esta es la masa de vapor reauerida para suministrar el calor al
reharvidor, sin embargo la masa de que se dispone, de  acuerde al
balance, 3

Mv = 34739.2372 1b/Hr
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4.2. 6. BALANCE TERMICO EN LA COLUNNA DE ETILENGLICOL TD-03.

Ha’ Hy AL.S.

“;n | AE.R
Vap. Href Hdes
Con Wlres

El balance en esta columna consiste igualmente para obtener los
consumos de agua de enfriamiento v vapor de calentamiente. El
.balance de calor para el condensador es :

Qeconop = Qv - Opes - Qaxr i

v para el rehervidor elbalance general es t
Orca = QCOND + QDES + QRES = QA e -2

Puesto que se conocen las condiciones de fluio, temperatura v
:omposic.lan an esté columna sa tiene que :

Para el calor de alimentacion 0 es el resultado de los calores de
Qary Oa- .

QA =QA+ QA cmmcmmm e 3

El calor R es el mismo gue ol residuo de la columna TD-02, puestoe
que esta corriente sirve de alimentacion para l1a nueva columna.

Qa- = 197347%.6& BTU/Hr

El calor Gaes el procedente de la columnag TD-04, el calor de esta
corriente es i

QA = UNCPAATA  mo—mm—ee [, 4

La masa es War = 528,3581 1b/Hr v su temperatura es de T = 120¢F
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El:calor éépeéff&:b'dﬂ?ésta‘
o manmra iy S

LU . N
CETILENBLICOL - - 0.9034
DIETILENGLICOL O.0%&6

G
005118
0.0533

El calor especfflcn de la mazcié esrl
Cp = 0.5651 BTU/1lbHr :

FPor 1o que el calor dc la mexcla osde la eéuaciShyﬁ;:
QA = 528.3581 lb/Hr * 0.5651 BTU/1bHr % (120%F. = 32e)

Qas = 26274.61 BTU/Hr B

For lo que el calor de alimentacion sera de la ecuacion 3 :
QA = 1973479.66 BTU/Hr + 26274.61 BTU/Hr

QA = 1999754.27 BTU/Hr

Para @1 domo el calor del vagor Qv = Wy Hy ==-cce—e—ee- §
La masa es Wv = 15978.4318 1lh/Hr

La temperatura del domo es de T = 228.2 oF

La composicién en el domo €5 ¢
COMPONENTE % Loilenh s

AGUA 0.0002
ETILENGLICOL 0.99934
TRIETILENGLICOL 0.00049

.
Para el agua l!a entalpia de vapor es :

Hvaer = 1156.37 BTU/1b
nao



Para obtener la entalpfa de vapor del etilenglicol y dymtuangucnl
s@ tiene de la siguiente tabla : : '

COMPONENTE A/228,2¢F Cp/228.2°F Cp/32eF Comi
ETILENGLICOL 430.2 O.66 0.54 0.6
DIETILENGLICOL 334.8 0. 628 0.53 0.579

La antalpia de l1a mezcla esta dada por i
Hv = HvmzoXm2o + (AET: + CoeTr ATETI) XETI + (ADIE + Cpore ATDis) Xpic =--6
= $156.37 BTU/1b * 0.0002 + (430.2 BTU/1b + 0.6 BIU/LIbsF *
(228.2F - 3I2°F)) * 0,99931 + (334.8 BTU/lb + 0.579 BTU/1lbsF
(228.2¢F - 32°F)) ¥ 0,00049
Hv = 548 BTU/Hr

El calor del vapor en el domo es, por lo tanto :
Qv = 15978.46318 lb/Hr % 548 BTU/1b

Qv = B756290.23 BTU/Hr

Para el calor del residuo Gmes se tlene lo siguiente :
La masa Wues = 1684,.84465 1b/Hr, su temperatura es de Tace = I06.29F

El calor aspacfﬁcn de la mezcla del fondo es @

COMPONENTE Xi Cp/30b.29F Cp/32eF Cpmi ComiXi
ETILENGLICOL 0.27578 0.71 0.354 0,625 0.1724
DIETILENGLICOL 0. 685468 0. 646 0.53 0,598 0.4100
TRIETILENGLICOL 0,03854 0.632 0.515 0.5735 0.022¢

El calor Especi’fi:o de la mezcla es :
Cpmrxs = 0.6045 BTU/1beF

Y el calor del residuo es entonces :
Gres = 1684,.8465 lh/Hr % 0,.6045 BTU/1D*F (306.2°F -~ 32¢F)
Grga = 279269.89 BTU/Hr

El calor del refluio OREF es @
OrsF = WREF CORRF ATREF —wcemmemocem~o——— 7



La masa v la Lemperatura de erta con mntc. sen
Wags = 5181, 0187 Ab/Hr v
Taxr = 140=F

El calor especifico de @sta co

COMPONENTE Xi
AGUA 0.0002
ETILENGLICOL 0. 99931

DIETILENGLICOL 0.000497 0,585

El calor de la mwezcla es 3
Comer = 0.5724 BTU/1beF

Y el calor esde la ecuacidn 7 :
Qmer = 5181.0187 lh/Hr * 0.5728 BTUIlb'F * (140'F - SZ'F)
Qrepr = 320398.34 BTU/Hr

Para el calor del destilado Gpxa , gse tiene :
Opes = Wokm Cpoes ATDES -—wmewmsmomesemean § )

La masa destilada es :
Voes = 10797.6131 1b/Hr

El calor Espec&'{ico v la temeparatura =on las mismas que las del
refluio por 1o que : ) )
Cpozs = 0.5726 BTU/1beF

Por 1o que el calor obtenido, segin la ecuacion 8 es :
Qogs = 10797.46131 1b/Hr # 0.5726 BTU/1be°F * (140°F - ILeF)

Opxs 667733 BTU/Hr

n

EL balance del calor en condensador serd, de la ecuacién 1 :
Qconp = B756230,27 Biu/Hr - 667733 BTU/Hr - 320398.34 BTU/Hr
Qconp = 776B8158.89 EBTU/Hr



tLa masa de agua de enfriamiento rgqubrlda ‘para lograr la’
condensacion es :
Hmzo = CcoNp / CpoH20 ATHIO ——-wmmmcccmcmceenae'§

- El calor especfft:u v las temperaturas de suministro v retorno  dul
agua de enfriamiento son las mismas que se presentan en 1a wulumus
TD~02 por 1o tanto, sustituyendo valores se obtiene :

Cpnuzo = 0.998%9 BTU/1beF
Teum = 72=F
Taux & 100eF

776B158.3% BTU/Hr
Muzo = =

0.9789 BTU/1beF # (100eF ~ 72vF)

Huzo = 277739.76 1b/Hr

El balance de calor en el hervidor es, de la ecuacidn 2 :
Qera = 776815B8.89 BTU/Hr+667733 BTU/Hr+27926%.89 BTU/Hr-1999754.27 BTU/Hr
Gmza = 4£715407.51 BTU/Hr

La masa de vapor requerida para suministrar este calor es @

Mvap = QREQ/Avap -~ - 10

El vapor a emplear es de 210.6 Psia v su calor de vapnriza:ian es
Avap = 838.984 BTU/1b

Y la masa de vapor eg por 1o tanto :

6715407.51 BTU/Hr

[}

Mvar

838.984 BTU/1b

Mvae = 8004,21 1b/Hr
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4.2.7. BALANCE TERHNICO EN LA COLUNNA PURIFICADORA DE GLICOLES TD-04.

My A.E.S.
Ha iilli;A.E.R
Vap. ‘ Href Ndes
Con ; Wres

Al igual que las columnas anteriores, las caracteristicas de flulo,
cumposicién v temperatura son conocidas por lo que los balances para
conocer los requerimientos de vapor en el rehervidor v de agua de
enfriamiento para el condensador son :

Qconp = Qv — UPE] — QREF we-mrmecememae——— 1

Qaxa = Geonp + Qoks + ORES — QA eoccmmmmmee 2

Para el calor en el vapor del doma Qv :
Qv = Wy Hy ———cmmmaean |

La temperatura en el domo es :
T= 200<F

~l.a masa del vapor es :
Uv = 1194.3535 1h/Hr

fa entalpfa del vapor se obtiene de la siguiente manera :

Hv = £ (A + CPATi) Ni =mwm==m————=me -- 4

COMPONENTE Xi A/200%F Cp/200°F Cp/32°F Cpmi  CemaTi
ETILENGLICOL 0.9034 439.2 0,643 0.54 0.5915 99.372
DIETILENBLICOL 0.0966 342 0.615 0.53 0.5725 96.18
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Hv '=(439.2 BTU/10+99.372 BTU/1b)% O.9034+(342 BTU/1b+95:18).
Hv = 528,8741 BTU/1b S

Por 1o que el calor an el domo ©s obtenido
Gv = 1194.3535 1lb/Hr * 528.8741 BTU/1b
Qv = 631662.6F BTU/Hr

Para el caler del residuc Qmee es :
QREe = WRES ComER ATRES =—o-ecemwe-. —mm——=e= 5

La masa v temperatura del! residuo son @
WrEs = 1156.4884 1b/Hr :
Taxs = 348¢F

El calor aspacfﬂcn de esta corriente ‘sera :

COMPONENTE Xi Cp/34BF Cp/32F  Cemi ComiXi
ETILENGLICOL 0.00169% ©0.735 0.54 0.6375  0.0011
DIETILENGLICOL  0.942929 0,686 0.53 0. 608 0.5733
TRIETILENGLICOL 0.055376 0.65 0.515 0.5825  0.0323

El calor especiﬂco de 1a mezcla es 3
Cp = 0.6067 @TU/lb'F .

El calér de la corriente es por lo tanto :
Qurs = 1156.48B84 1bh/Hr % 0.6067 BTU/LbeF % (348¢F -~ 3I2¢F)
Gues = 221718.72 BTU/Hr

El calor de la corriente de alimentacion Qa es el mismo que tiene el
residuo de la columna TD-03 por lo tanto @
QA = 279269.87 BTU/Hr

El calor del destilado OGres es el mismo que se tiene en la corriente
Qa- de la columna T7TD-03, puesto gue este destilado se manda
totalmente "~ a esta columna por lo tanto :

Onxe = 26274.61 BTU/HR
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Fara el calor del refivio GakF .

Orer = WaEF Coassr ATREF ~===w——--

El calor espe:ifico es el mismo que. el dEl‘,de:‘;t}‘]adg;ta‘s’,’ .
Comxr = 0.565% BTU/1beF ; - oo L

La masa y la temperatura son :
Wrxr = 665.9954 1b/Hr
TRer = 120eF

Por lo gue el calor de esta corriente sera
Quxr = 665.9954 lb/Hr * 0.5651 BTU/LIDeF # (120°F .~ 32°F)
OrEr = 3I3119.15 BTU/Hr

El balance de calor en el condensador es, de la ecuacidn 1 :
Qconp = &31662.63 BTU/HR - 26274.61 BTU/HR - 33119.15 BIU/Hr
Qconp = §572269.48 BTU/Hr

La masa de agua de enfriamiento requerida sera :

UV, |

Muzo = Oconp/CpH20 ATHI0 --

Las condiciones de temperatura del agua v el calor Espe;{*ﬂcu son
las mismas que se han mansiado anteriormente , asf N
Cemz0 = 0.998% BTU/LlbeF
Tesum = 72eF
Taer = 1Q0eF

S7224669.48 BTU/Hr R -

Huzo

0.9987 ETU/1beF % (100sF - 72¢F)
Muzo = 20460.7 1b/Hr

Para el rehervidor se tiene de lep ecuacidn 2 ¢

Quea = 572269.48 BTU/Hr+26274.6% BTU/Hr+221718.72 BTU/iwr~279267.87 BTU/Hr
Caza = S540972.92 BTU/Hr
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La masa de vapor de 200 Pslg a emplear para suministrar ‘ésta calor
as 3 L e

MvaPr = OREQ/AVAP ~=—mmmrcccconccee- B

El calor latente del vapor es :
Avar = B3B.984 BTU/1b

Y la masa de vapor es entonces :

540992.92 BTU/Hr
Mvar

B838.984 BTU/1b
Mvar = 644,82 1b/Hr

4.2.8. BALANCE TERMICO EX LA COLUMNA DE DIETILENGLICOL TD-05.

Wy AE.S.
Ha iilliiA.E-R
Vap. Href Hdes
3 4
Con Hres

similarmente para esta columna los balances en &l condensador v el
rehervidor son @
fcoNp = Qv — QbES — (AREF ~—==r=--

Orza = flcoNp + Qpes + Opes — OA -

Para el calor del vapor Ov en el deme =@ sabe 3
Masa da vapor Wy = 1584,9233 1b/Hr
Temperatura en @1 domo T = 272°F

El calor de la corriente esta dado por @
Qv = Wv * Hv 3
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la antalpl‘a del vapor, a su vez, esta dado por :

Hy = £ (AL + €ol ATI) Xi — —====———=w- ——————— 4q

COMPONENTE Xt A/272¢F Cp/272°F Cp/32*F Cpmi CpATmL
ETILENGLICOL 0.001727 417.6 0.4688 0.54 0.614 147.36
DIETILENGLICOL ©.99200 3o 0.65 ©.53 0.59 i141.6
TRIETILENGLICOL 0.006203 234 0.5617 0.515 0.566 135.84

Hv = (417.6 BTU/1b+147.36 BTU/1b) % 0.004727 + (324 BTU/1b+141.6 BTU/1b)

* 0.992 + (234 BTU/1b + 135.84 BTU/1bD) # 0.006203
Hv = 465,145 BTU/1b

El calor del vapor obtenido con la ecuacicn 3 es :
Qv = 1581,9233 1b/Hr * 4465.145 BTU/1b
Qv = 735823.71 BTU/Hr

El calor del residuo Ores se obtiene de :
Qaxg = Waxs Conks ATRES —cceecmee e 5 .

La masa vy la temperatura de la corriente son 3
Waxe = 65,5068 1b/Hr
Taeg = 370°F

" COMPONENTE X4 Cp/370°F Cp/32°F Cemi ComiXt
DIETILENGL ICOL 0.125477 0.498 J.53 0.614 0.0772
TRIETILENGLICOL 0,874323 0.&6 0.515 0.5875 0.5137

El calor Especfﬂco es
Comzs = 0.5909 BTU/lbeF

El calor del residuo , sustituyendo en la ecuacidn 5 es :
Qare = 65,5068 lh/Hr * 0.5509 BTU/1beF % (370«F ~ Z2eF)
Omes = 13083.29 BTU/Hr

£1 cator de alimentacicon Oa es el que se obtuvo en la corriente de

residue de la columna TD-04.
OA = 221718.72 BTU/Hr
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Para el calor del destxladn QOoxs n~ H

Qoeg = WpEs CEPER ATDES —wowm—=c==oaowo

Woxs = 1090.9916 1b/Hr

La masa vy la temperatura del destiladn son .
Upes = {090.9816 1b/Hr
Toxe = {20°F

El calor espec{f&co de la mezcla a esta temperatura es

COMPONENTE X Cp/120°F Cp/32¢F Comi ComiXi
ETILENGLICOL 0.001797 0.593 0.54 0.5665 - 0.001¢
DIETILENGLICOL 0,992 0.574 0.53 0.5445  0.5401

TRIETILENGLICOL 0.006203% 0.55 0.515 0.5325 '0.0033

El calor aspecifi:o as @
Ceora = 0.5444 BTU/1beF

El calor de la mezcla sera, de la ecuacidn 6 :
Qore = 1090.9816 ib/Hr #* 0.5444 BTU/1beF # (120°F - 3I2+F)
Gpxra = 52265.87 BTU/Hr

El calor del refluio OReF es @
Oz = WncT CpRar ATADF  wewsr—e—cccceccaew 7

El calor especffi:n es el mismp gue en el destilado :
Conxy = 0.5444 BTUW/1bsF

La masa v la temperatura son :

Wrer = 490.9417 1b/Hr
TRes = 120°F
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El calor del refluic es de la ecuacidn 7 s .
Qaxr = 490.9417 1b/Hr * 0.5444 BTU/1b*F % (120F ~ 32F)
Orer = 23519.44 BTU/Hr

El balance de calor para el condensador_as de la ecuacidn 1 :
Qeonp = 735823.71 BTU/Hr - 52245.87 BTU/Hr - 23519.64 BTU/Hr
GeonNp = 660038.2 BTU/Hr

La masa de agua de enfriamiento sara
Muzo = OcoND/CpoH20 ATHAO —cceeeaeao w———— B

El calor aspecfﬂco y temperaturas del agua son las utilizadas
antari‘ormente H g

Conzo = 0.9589 BTU/1beF e
ATnzo = 2B°F b

La masa obtenida con la ecuacidn 8 es :

660038.2 BTU/Hr
Mizo =

0.9989 BTU/1b=F % 2B8eF
Muzo = 23598.75 1h/Hr .

Para el hervidor se tiene de la ecuacich 2 :
Quea = 6£60038.2 BTU/Hr'+413083.279 BTU/Hr+52265.87 BTU/Hr-221718.72 BTU/Hr
QmEa = 503468.5864 BTU/Hr

La masa a emplear para suministrar este calor es :
MVAP = QREQ/AVAP ~ccememmcememmmee—— 9

€l calor latente del vapor de 200 Psio es :
A = B3B.984 BTU/1b

Por lo tanto de la ecuacion 9 se obtiene que :

S03668. 64 BTU/Hr
Mvap =

838.984 EBTU/1b
Mvap = 600,33 lb/Hr ‘
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4.3 CALCULO DEL EQUIPO DE PROCESO PARA 37,009 TON/ARNO.

Para llevar a cabo la realizacion de este punto se tienge en cuenta
los valores obtenidos en el balance de materia y energfa asi como el
calculo de las propiedades de las corrientes involucradas en cada
unc de los equipos.

Primeramente se realiza el calculo de las columnas de destilacion
por considerarse la parte principal del proceso, posteriormente 1los
harvidores v condensadores, en seguida las bombas para el maneioc de
loez fondos vy el destilado de las columnas,

4.3.1. CALCULO DE LAS COLUNNAS DIE DESTILACION.

Para el cilculo de estos equipos &e toma en cuenta 1os- siguientes

datos ‘

a) Masa, compns&:iﬁn v propiedades de alimentacxén, destilado Vv
residuo.

b) Presién vy temperatura en la anmentac’xan, domo,fondo v refluio.

c) Tipo da platos y‘ eficlencia.

d) Para el calculo de el diametro de la columna &e tomara en cuenta
la secuencia de calculo de Glist Ver en el Apéndice III.

Con 21 fin de tener una melor compraslén, se realiza el calculo de

una de las columnas, para gque, posteriormente, e8 resuman los
resultados de las demas columnas an forma tabular.
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4,3.2 CALCULO DE LA COLUNNA CONCENTRADORA TD-04,

Ha N

Na

Wres

Hres

Las condiciones de pres!én v temperatura en el fondo v domo son ¢
PpoMo = 95.695 Psia Tooso = 3I24.8¢F
ProNpo = 94.477 Psia Tronpo = 332¢F

Las cantidades de fluio v compustcién involucradas en cada una de
las corrientes es :

Alimentacion Wa

COMPONENTES MASA #PESO HASAmoL YMOL.

AGUA 60673, 0160 8%.515 3367.8529 94,7950
ETILENGL ICOL 10802.2161 14.869 174.0358 4.8986
DIETILENGLICOL 1409, 3540 1.527 10.4535 0.2942
TRIETILENGLICOL £4.8127 0,089 0.4316 0.0122

Refluio lasr

COMPONENTES MASA 4FPESQ MASAmoL “MOL
AGUA 4953, 9582 99.96 274,9850 9%.9884
ETILENGLICOL 1.9824 0.04 0.0319 0. 0116
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Residuo Wacs

COMPONENTES MASA %PESO MASAmoL #MOL

ABUA 30901.6327 72.089 1715,2956 90.2778
ETILENGLICOL 10789,7876 25,171 173.8356 9.1491
DIETILENGLICOL 1109.7994 2.589 10.4577 0.5504
TRIETILENGLICOL 54,7276 0,151 0.4310 0.0227

Vapor aen el domo Wv

COMPONENTES HASA SPESO HASAmeL #MOL
AGUA 547225.34145 99.96 1927.5429 9%.9884
ETILENGLICOL 13.8957 G.04 0.2239 0.1116

Procediendo ahora a la determinacion de las ecuaciones para la 1{nea
de rectiﬂcacsén v de agotamiento.
Para la zona de rectificacién :

t .&_4

NS

kol | Unes
xn Yn+l

La ecuacion para esta parte de la columna es 3
D Rn
Yness X D+ Xn 1
Vet Vned
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‘Para la'zona de agétamiento :

R Unsi
xr‘ ! Yn+t

STy
t\ J

IS

T S

.
La ecuacion en esta zona es !
Rm B
Ymes X m— X m 2
Vmeg Vmet

Para el plato de alimenta:ian, se considera gque la alimentacion = (F)
es una mezcla de vapor-liquido.

Xn I vn
h =
me| o

El balance de materia en este plato es :
F +Rn + Vm = Yn + Rm 3

Si f es la fraccion de vapor en la alimentacion F v i- f la fraccion
liqulda en la alimentacion F



De a:uardu a estu se - txena que en; al platn ;

(1~f)F, = Rm -~ Rn .

='yn" = Vm

Para. conocer ‘el valor de f, sa reallza un balance de Entalpia en :al

plato de alxmenta:ion, qusdando t.

FHF + ym Hm + Rn hm = Vn Hn' +.Rm hm

eemahm e —————

De acuerdo al principio de vaporizac&éh molar constante s -

Hn = Hm = Hv
= hm = Hn

hn

por lo que :
FHF + Un Hv + Rn HL = Vn Hv 4+ (RM =~ RN) HL —lcecicccamnc.o §

———————————————

arreglando resulta :

FHF = (Yn = Um) Hv + (Rm - Rn) HL

I Y

Sustituyendo las ecuaciones4 y 5, desarrollande v despeiando, =&l

valor de f es :

Hr - Hu

Hv - Hu

1l

Para el calculo de la entalpia del 1{qu1dn Hu v el vapor de Hv en el

plato de alimentacian se tiene que

saber a aque temperatura se

encuentra, para esto se hace lo siguiente

Suponiendo una tempera tura

Ppodo + Pronpo

956.477 Psia + 95.695 Psia

-
2

96.086 Psia

los componentes,

2

e obtienen las presiones de vapor de

. .
se multiplica por su fraccion mol, cuande la suma

de estas sea similar a-la presxén media, esta sera 1a temperatura en

el

plato.

0



Suponiendo T = I28eF

COMPONENTE
AGUA
ETILENBLICOL
DIETILENGLICOL
TRIETILENGLICOL

Suponiendo T = 3J29«F

COMPONENTE
AGUA
ETILENGLICOL
DIETILENGLICOL
TRIETILENGL. ICOL

Correlacionando entre
de ¢ T = 328.464°F
Para fines de cilculo

X
?4.7450
4.8986°
0.2942
0.0122

Pe/329sF
101,46
S
0.826
0.26

Pe/328¢F Pex

100.26 74.9913
4.9112 0.24206
0.8056 0.0024
0.2533 0.00003

Pex

96.3178 e
0.2449 Z = 96.3451 Psla-
0.0024

0.00003

estos dos puntos la temperatura resultante es

se empleara 329°F

Para determinar 1la Entalpfa del 1(quldo HL s considera la
composicién del fondo por lo tanto :

COMPONENTE Cp/i29+F Co/32eF Comi Xi ComiXi
AGUA 1.015 1.008 1.0115 72.08% 0.7292
ETILENGLICOL 0.725 ©.54 0.6325 25.171 0.1592
DIETILENGLICOL 0.4678 0.53 0.46040 2.589 0.0156
TRIETILENGLICOL 0. 4643 0.515 0.57%0 0. 154 0.0009

%1 calor aspe:ifi:o es

2@ = 0.9049 BTU/1b°F

La entalpfa es :

Hu =

He, 26B.7553 BTU/1lb
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Fara la determinacion de la entalpia del wvapor Hv

muy peauefia asi pues la antalpia de la alimentacion se
balance de energfa v gueda ¢

Hr = CoAT = 0.9502 BTU/Ib*F # (364°F - I2eF)

Hr = 315. 46564 BTU/1b

El valor de f es :
315.4664 BTU/1b - 268.7553 BTU/1b

1187.45 BTU/1L - 268.7553 BTU/1b

£ = 0,05084

Sustituvendo este valor v los correpondientes en las

ecuaciones (4) v (5) despejando para obtener los valores de Vm v

por 1o que 3

Vm = vm ~ fF = 1927.7448 lbmol/Hr - 0.05084 % I552.7738 lbmol/Hr

Vm = 1747.1428 lbmol/Hr

s2

toma

en

puede
considerar unicamente el agua va gue la fraccion de etilenglicol

es
del

las

Rm

Rm=(1-f)F + Rn =(1-0,08084) * 3I552.7738 lbmol/Hr + 275.0169 lbmol /Hr

Rm = 3647.1677 lbmol/Hr

Sustituyendo valores en la ecuaci on de rectificacién :

1652,7499 lbmol /Hr 275.01469 lbnol /Hr
Ynea= 4+ 0.999884 + XN
1927.7648 lbmol /Hr 1927.746468 lbmol/Hr

Despe jando Xn v resolviendo 3
Ynet~ 0.8572
Xn = 12
0.1427

.
Para la ecuacion en la zona de agotamiento @

3647.1677 1bmol /Hr 1900°02 1bmol /Hr N
Ymet= * Xm —

1747.1438 lbmol /Hr 1747,1438 lbmol/Hr
Desarrollando
Yme= 2.0875 Xm = 1,0875 —=—eomeemm—— - 13



La scuacidn de 1a’curva de equilibrin esta’ representada. por .t

* aX
Y=

i+ (a-1%

La volatilidad relativa dada‘pror' :la relacion

vapor 3
Pea c §

a - 15°
Pes

Considerande el sistema como si fuera binario, llamando al agua A Vv
a la mezcla de glicoles B, las presiones de vapor de los -compuestos
a las diversas temperaturas son :

T Pext PepinT P erRIET Penzo

325 4.6448 0.7473 «2334 96.18
327 4.8224 0.7862 0.2467 38.8%9
329 5.0000 0.825 0.26 108,66
331 5.222 0.8639 0.2733 104.49
I33 5.444 0.9027 0.2866 107,385

Puesto que la mezcla de plicoles es el componente B la prasién de

vapor total que ejerzca la mezcla es :

PeitXis  Psiatiz peiaxia
Pes = + + + 16

EXin Xin T¥in

Las fracciones mol se toman del balance de materia a las condiciones
de alh‘nentaciﬁn, teniendo entonces que la presst'm de wvapor a las
divarsas temperaturas es

T Pea

325 (4.6448% 4.8986+0.7473% 0,2942+0,2334%0.0122) * 1/S,.205 = 4.4142
327 (4.8224% +0.7862% +0.2467 % b = 4.5835
329 (5,0000# +0,825 * +0.26 * ) ® = 4.7529
331 (5.222 » +0,B639% +0,2733% )y % = 4.9641
33T (5.444 = +Q,90Z7x +0.2B6b% ) * = §.1752
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La volatilidad relativa sera :

T Poa Pen a
225 ?6.18 4.4142 21.7868
227 98.89 4.35835 21.5752
229 101.66 4.7529 21,3890
231 104.49 4.9641 21.04914
233 107.385 5.1752 20.7499

La volatilidad relativa 332sF ec ¢
a = ¥ 21.0891 * 20.7459 = 20.899
Para el domo a T= 324,8°F & 3I25°F
a = 21,7888

La velatilidad relativa aritmética es :

a = ¥20.655 ¥ 21,7600

= 21,3392

La ecuacion de la curva de equilibrio es L

* 21.3392 X
Y = 17
1+ 20,3392 X

Para el calculo analitico del nimero de platos se procede cen

siguiente secuencia :

a) Con la :ompnsi:iﬁn » del componente a agotar en el fondo
sustituve en la ecuaci on 17, v se calcula la :umposiciﬁn en
curva de equilibrio Y .

b) Como se esta en la =zona de agotamiento se sustituye en
ecuacion 13 v se obtiene la cumpos&csén del liquido Xm.

c) Siguiendo esta secuencia hasta pasar el punto de alimentacion
el cual en lugar de la ecuacion 13 se emplea la ecuacion 12.
d) Siguiendo la secuencia se llegaré hasta la compusiclan deseada

la zona de ractificacion.

w | TESIs ooy
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Procediendo al calculo del nﬂmerc de etapas se tiene i

ETAPAS X
Reboiler 0.902778

0.965508
0.988991
0.997050
0.999727

U DUNM

1.000610

Y
0.994978

0.998329
0.999479
0.999861
0.999987

La pureza requerida esta entre al plato-4-y: S5,

se_obtiene como t

PLATO X Yo
a - 0.999987 0.999861
5 0.999884 0.999861

0.000023
%= = 0.18254
0,000126

Por 10 que el nimerc de platos tedricos es :

NPT = 4,18254

Alimentacion
0. 747950

Dastilado
0.999884

el ‘porciento de.plato

= .0, 000126
5204000023

€1 la eficlencia es del 40% los platos reales son 2

4. 18254
NPR = = 10.45 = > 4
0.4

Calculo dol diametro. (Apdndice III)

Esta parte del disefio se lleva a cabo con las condiciones del domo v

el fondo de la columna, seleccionando aguel gue resulte mayvor.

fA las condiciones del domo la densidad del vapor se determina como :

M

10.727

El peso molpcular de la mezcla del dome es ¢
M = Muzo Xmz0 + Mer Xer = 18.01534 # 999884 + 6£2.06892 % 0.000116

M = 18.0205 1b/lbmol



as{ la densidad es :

95.4695 % 18.0205 2
ov = = 0.2050 1b/ft
10.72 * (440 + 324.8)

La densidad del lfquidn a las mismas condicones es 3
oL = pH2O XH20 + PRT XET = 56.4334 % 0.9996 + 643594 * 0,0004

Siguiendo el método de Glitsh suponiendo un NP = |

9 + DT
FPL = 81 DT = 5.5 FT
NP
9 # 5.5
FPL = = 49.5 in
) ov /2
Vioab = CFS =
(oL ~pv) *
Wy I5321,7296
CFS = = = 47.0721
pv ®* 3500 0.205 * I&600
S a2
VioAD = 47,0721 % 7 0,205 = 2,8243 ft/eeg
56.4565 - 0°205
We 4955. 9406 GAL
BPM = = = 10.9455
8.02 % o 8.02 » 56.4566 MIN

Considerande una T.5 = 24 in de la gr.':ﬂca se tiene junto pv el
valor de CAF que es : CAF = 0.458
CAF = CAF # FS§ = 0.458 * 0.83 = 0.23893

Vioap + GPM # FPL /713000
AAM

)

CAF * F.F

2.8243 + 109455 » 49.5/13000

0.3293 % 0.73

AAM = 10,0848

96



UDdeg = 250 * FE = 290 x 0,85 % 212.5
GPH - 10,9455 v i
= ——— = 0, 0706

VDdag # F.F 2S5 % 007300 S s

ADM

ADM = 2 * 0.0T06 = 0. 14120
ADM = 0.11 x 1).0B48 = {.1993 1 T o
ATH = AAM + 2 ADM = 10,0848 + 2 # 0,1412.8 1C, 267200

oT = ¥Y4/R ATH = ¥4 % 10,3672 = 3.633

VLOoAD BTt e
ATH = =

0.78 » CAF ¢ F.F 0.78 % 0,3983 » . 0.72

=:12.7412

DT = ¥ 4/n ATH =97 4 % 12.7412 = 4.0277

n

Calculo del diamotro para =21 fondo.

La cnmpnsicién de equilibrio en el vapor del fondo a las condiciones
de pressén v temperatura es :

va = 0.994978

La fraccion mol de los fondos es :
-y = 0.005022

.
La composicion en ¢l fonde es :

% mol
AGUA T 0.902778
ETILENGLICOL 0.901491
DIETILENGLICOL 0.005504 ) 0.097222

TRIETILEMGLICOL 0.000227 §

FPara cada componente :
0.09149)

YT = —— 0 005022 = 0.004726
0.097222

4
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10, 005504

Yoig = * 0,005022 = 0.000234
i 0.097222 : :
I g, 000227 .
Yz = #0.005022 = 0.000012"
vl 00097222

: El_peseo molecular de la mezcla es. :
H =18, 01534#0. 994978+62. 06892#0. 0047246+106. 1222i0 000284+150, 170840, 00001
M = 18.250145 Ib/lbmol
t.a densidad del li'qusdc a las mismas condiciones es @
PL = PHIO XH20 + OKT XKT + POIE XDIE + OTRIE XTTAIE
= 56.20556%0. 72089+462. 606%0, 25171450, 4965%0. 02589+564. 21%0. 00151

]
$7.9398 1b/ft

ot

Siguiendo la secuencia del cilculo anterior se tiene :

Wv 1747.1438 lbmol ib
€FS = = =2,34023.0721 +18.250145 =42.70951b
pPv ¥ 3500 0.20738#3600 Hr 1bmol
v 172 0,207368 172
Vroan = CFS * = 42,7095 =2.8597
L ~pv) 57.9398 ~ 0.20738

WL = Rs ML
El peso molecular del Xiquidn es ¢
ML = MHzo XH20 + MET XET + MDIR Xpie + Mrmic  XTTRID
=18, 01534#0, 902778+62.06B72#0.091491+106, 1222%0.005504+150, 1750840, 000227

M. = 22,5608 1b/lbmol
WL = 3647.1677 * 22.5608 = 82283.021 1lb/Hr

B82283. 021
GPM = = 177.076
8.02 * 57.9398 .

Con pv v 7.5 supuasta de 24 in CAF. as 3
CAF., = 0.458

” TESIS CON
FALLA DE ORIGEM




CAF = CAF * FE = 0,458 % 0.85 = 0,3893
Vioap + GPM * FPL /13000

AAM =
CAF * F.F

2.5597 + 177.076 # 49.5/13000 %

0.28%3 * 0.72

AAM = 11,3796

VDdeg = 250 * FS = 25 » 0.85 =f212.5
177.0746 o w

ADM = 1.1415

#

212.5 = 0.73
ADM = O.11 % 11.3796 = 1.25175
ADM = 2 = 1.1445 = 2,283
ATH = 11,3796 «+ 2 » 1.25175 = 13.8831

DT = ¥ 47a ATH = ¥ 4 % 13,8831 = 4.2043

n

VLoAD 2,5597
ATH = = = 11.5474
0.78 # CAF » F.F 0.78 # 0.3983 * 0.73 .

DT = ¥ 4/m ATH = ¥ 4 * 11,5474 = $.0277

n

LT = 3.8344

Eligiendo el di ametro: mavor -de los calculados, el diametro es :
DT = 4.2043 Ft

Realizando un resumen de ias principales caracter{sticas obtenidas
en el calculo de estas columnas para I7 MTA se tiene :
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No de equipo|Foouo |Toomo Prnnno\rrouno EF1GIENCIA DR |PLATOR |DiAMETRO BE LA

———————————— Poia *F Psia SF DELOS PLATOS #|REALKS |COLUMNA Fi
‘E -~ 02 153.8 [360.6|154.0 {364 aa 3 2.0
™ ~ 0t 95.5645|524.8]95.477 332 30 1 4.20
T - 02 1.7 124 2,57 j298.4 40 12 11.53
T - 03 2.483 1228.2| 1.504]306 2 17 9.54
TD - 04 2.192 1200 1.251§348 34 ig Z.29

™ - (5 0. 153

0. 226 {270 EH 2 .75

Estas son, ue .anera gencral, l.s caractoristicas do las columnas da

destilacion obtenidas ue acuerde al balance - de Wweris oy enurgia

. A
para 37 MTA, las mismas serviradnde base para cemgirarne con tas

caractericticas reales de las mizaas vy analizar 31 cumplen ada
con las condiciones regueridas para ta amplia:ian de 50 MTA.

El significauso de la nomenclatuwr a capleada ourante el disefo  de
estos equipos s¢ encuentra indicada en el Apéndxcr 1.

1.3.3. CALCULO DE LOS EQUIPOS DE TRANSFERENCIA DE CALOR,

‘
Estos equipos se disefaran para cubrir la cepacidad reaguariga’ da
acuerdo al bal.nce de materia v también a los ge energ;a.

Las propiedades dc los preductos invelucrados se han  determinado,
algunas, en 2l balance de energ{a v algunas otras se han obteanido
durante el calculo del equipo con avuda del <wendice. donde se
localizan las qréix:as de proniedades de los aqlicoles, lcaalizado al

final del opresente trabailo.

De igual manera, gue en las c¢clumnas de dest:la:xén, 30 alrva  a
.

cabo @l talculo de unc de entos eouipos uw  transferencia de calor

con el fin ue wener una meiur comprension del metode utilizade para

su oleefo,
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4.3,4. CALCULO DEL HERVIDOR E-04 INE LA COLUNNA DIESHIDRATADORA TD-02.

Los datos disponibles de acuerdo al balance de materia v nnerq(a

son ¢

Masa de glicoles 2992681.24 1b/Hr
Temeperatura de suministro 298.4 F
Temperatura de salida I12.8 F
Masa de vapor 32890,75 lb/Hr
Temparatura de suministro 324.8 °oF
Temperatura de condensaci on 324.8 °F
Carga térmica 29304340.8 BTU/Ib

Se consldera un equipo con las siguientes caracter{sticas :

Diémetro de coraza 56 in

Diametro de los tubos vy longitud 3/4 in . 16 Ft
Calibre do los tubos 14 BWG .
Arreglo de los tubos Triangular 15716 in

Los pasts s@ran § uno por coraza. dos por los tubos.
La separacion de los bafles sora de 12 in.
Cilculo de la MLDT :

Fluide caliente Fluido #frio Dif.
324.8 Alta temp. 3iz2.8 12
324.8 Baia temp. 298.4 26.4

[s] Dif. 14.4 14.4
ATz ATe 14.4
HLDT = =

in ATa2/ATa in 26.4

12

MLDT = (B.26 *F
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Lado de los tubos glicoles
Suponiendo un coeficiente de
transferencia igual a

U = 190 BTU

2
HrFt sF ,
para obtener el numerc de tubos
regueridos .
El area aes @
29304340.58 BTU/1b

A=
=
190 BTU/Hr Ft *F % 18.26°F

2
A=B446,51 Ft

El niimero de tubos es :
A
Nt =
Lef » Af
2
B446.51 Fu
=
2
15 Fu % 0.1963 Ft / Ft
Nt = 2B48.57 => 2869
El area de fluio es 2
Nt a‘'t 2B&9 * 0.268
At = =
144 n 144 » 2
At = 2.6698
Wt 2992681.84 1b/Hr
Bt = —— =
2
At 2,.6498 Fi
a
Gt = 1120938.59 1b/Hr Ft

D = 0.584 in => 0.0487 Ft

tas propiedades a la tempera-
tura promedino son :
ta + t2 312.8°F + 298.4°F

ta

2 2

Ta I0S.6°F

|
|
|

ho

Lado de la coraza : vapor
: ID#C' %8B
Area de flulo ¢ A » e
56 « 0.1875 % 12 194 "3t
As =
144 % 0.9375
2
As = 1.B467 Ft
Ws 32B90.75 1b/Hr
B = = =

At 1.8667 Ft
A la temperatura de condensaci on
ts = 324.8%F

La viscosidad v la densidad rela-
tiva son :
SpGr = 0.0034

M = 0.105 cp * 2,42
# = 0.2541 Lb/Hr Ft
El diématrn equivalente De &5 @
0.55 in
Da =
12
De = 0.0458 Ft
De Gs
Res =

] 2
0.0458 Ft * 175619.73 1b/Hr Ft

0.2541 lb/Hr Ft

Res = J175.85
Fuesto gue hay cundensa:ién total
el coeficiente para el lado de la
zoraza es @

2
1500 BTU/Hr Ft °F
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M=1.0562 cp*2.42=2.5512 1b/HrFE

Ccp= 0.7043 BTU/LbF

k = 01073 BTU/Hr Ft oF.
SpBr =71,0157 7

"Re: DBt
t= ;

0.04B7Ft % [120938.571b/HrFt

=

+2,5512 1b/Hr Ft -

Re. y L
t = 21397,65

: 510.8(Tpu)1/3 k
hi = 0.027 —] —_ —
M K D
R L]

o.
0. 1073 (21397.66) 0.7043%2.551231/3
=0, 027 #——m—tt *
0.0487 0.1072
2
hi = 443.3 BTU/Hr Ft F
hio = hi DI/DE .
0.584
= 443.3 *
0.75

2
hio = 345.18 BTU/Hr Ft F

Suvoniendu factores de obustruceion para el lado de la coraza vy del
lado de los tubos igual a:

rea = 0.0005

rs = 0.001

El coeficiente total de transferencia es :

1 1
U= =
1 1 1 1
+rs +rt t ———— + 0.0005 + 0.001 +
ho hio 345,18 1200

2
U = 197,48 BTU/Hr Ft  *F



El area reguerida es:

29304340.58° BTU/Hr

A=

BTU
197.48

2
Hr Ft =F

i

2
A 8126.58 Ft
El nimero de tubos sard
8124.58

N =
0.1963 # 15.5

Nt = 2670.89 => 2671

caida de presién tubos
Para Re = 21397.66

f = 0.00022
E]
f6t L n
APt =

10
S5.22 % 10 D Sp Gr

2
0.00022% 16 ® 2 %(1120938.59)

5.22 * 10 x 0.04B7 # 1.0157

2
APt = 3.43 1b/in
2
4n v
% —

SpGr 20

AFR =

Con Gt = 1120938.59 sc tiene

v
—_—= 0,18
29
4 % 2 1b
APR = * 0.18 = 1.42 —=
1.0157 in

APT = 3,43 + 1.42 = 4.85 1b

» 18.26 °F

f

caida de pres&én coraza
Con Re = 3175.85
¥

u

0.0026

£l nimero de cruces es :
12 L 12 % 16

B 12

N+l =

= 16

.2
fGs Ds (N+1)
APs =

10
2 De §p Gr 5.22 % 10

2
0.0026 * (17619.73) » S& % 16

2% 0.0458% 0.0034% §5.22 % 10 *
2

Aps = 3.71 1b/in



Bajo este procedimiento ampleado, se obtienen 1los datos de ‘los
equipos involucrados en el procesn, los cuales son sxpresados a
continuacion

N*Equipo|Carga termita|Coef de JArea ,Cafda presion|Caida prasion
di seffo Unlrequerida]tubos coraza

E-01 10125069 113,19 1194 7.28 0,0048

E-02 24614574 18.39 8823 0.247 Despreciable

E-03 28823039 37.28 7420 3.23 Despreciable

E-04 29304340 ' 180.42 8894 4.95 1.85

E-0S I61B89167 233.23 4695 3.45 Despraeciable

E~-06 6715407 141.12 &1 7.89 0.48

E-07 7748158 &0, 28 345 3.58 9.15

E-08 237879 135.23 35 2.27 0.44

E-09 540992 116.32 144 8.42 0.025

£-10 572269 33.85 157 0,82 5.4S

E-11 503668 142,47 265 15.30 0.022

E-12 6460038 2415 105 1.23 0.59

E-13 10956 4.84 20 Q.75 Duspreciable

Estos valores fueron obtenidos con los datos del balance de materia
v enarq(a para 37000 Ton/Afo, los mismos serviran para compararse
con las :aractari’stl:as actuales del eguipo v verificar si estas
cumplen para cubrir la ampliaclan a 50000 Ton/Afo. El significado de
la nomenclatura ﬂmplﬂé'ada en los diversos calcules se encuentran
resumidas en @l apendicae 1I.

4.3.5 CALCULO DE LAS BONBAS DE PROCESO.

De igual manera que los anteriores equipos calculados, las bombas de
proceso, son diseNadas para cubrir la capacidad requerida de 37000
Ton/aflo, tomando., para este fin, el balance de materia, va
elaborado,v las propiedades de }los productos involucrados en todag-
@llas, las cuales han sido aobtenidas durante el cilculo de los
@quipos de proceso anteriormente diseBado y con ayuda de las
qréfl:as de propiedades localizadas en el Apéndice I.

Similarmente , %e realiza 21 diselfo de uno de estos egquipes con
obieto de comprender la secuencia de cileculo empleada para.
posteriormente, en forma de tabla exprasar las principales
caracteristicas de diseNo obtenidas. ’
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4.3.6. CALCULO DIE 0.A BOMBA P-02 A /B PARA RECORCULACION DE 1.0S
FONDOS IDE LA COLUNNA TD-02.

Los datos de operacsén de la bomba son @

Fluio masico 2992681 1b/Hr
Fluio volumétrico 6500 . GPM
Temperatura de anra:San 298.4 F

»
Densidad 63.48 1b/Ft
Viscosidad 1.1077 cp
Presion atmosférica 10.4 Psia

Esquema de uperacién H

20 F¢

TD-0 ' I

ISFE[ _{

13 Ft 18 Ft

Para la determinacion de la potencia, se tomaran en cuenta los

3 Ft

siguientes criterios :

~ El material de la tuberia es acero al carban. cedula 40 estandar

- Para el diametro v calda de prcaifm en la succion v descarga de la
bomba se toma en cuenta lo siQuiente :

Diametro calda de presxén ,
, in Fuai
Succion bomba 2s G.1 -1
Iz 0.1 =1
Descarga bomba 2s 1 -4
Iz 1 -2
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.Beleccion del diametro de la tuberia.

Fara llevar acabo este paso se realliza la siguiente tabla @

Basto Dnom Dint Velocidad Reynolds Fact.Fricc, Al
GPM in in Ft/seq - -

L) 15.25 11.40 1235972 0.0134 C.

4500 o 18 17.25 8.91 10926714 0.0132 0.

20 19.25 7.16 779147 0.0132 0.

Los didmetros seleccionados sun i

~ Buccion de la bomba 20" @&
- Descarga de la bomba ig" ©
Obtencién de la cabeza de succidn He
Esta obtiene como

Hs = 2 S 4AHfs + Pop

La altura de la succion S es @

hs * SpGr 13 Ft » 1.0173
8 = = = 5.73 Psi
2.31 2.31 .

Las pérdldas por friccion estan dadas por @

APwoo % I Leq
AHfs =

100 Ft

Xleg = Ltub + Lacc

La longitud de la tuberia de 20"@ es i
Ltub = 26 Ft

La longitud eguivalente de los accezorios de 20"® se obtiene
siguiente manera :

Concepto Cantidad L/D L/D 7Tor
- - - Ft
valv. compugsty 1 13 20,685
Cods 90 Std. pod 0 144,28
Lacc. = 165.23 Ft

P1oo
Psi

94
S50
29



. 0,29 Psi *:191.23 Ft
THes = o2l : il

=/ 0.554b Pet -

100 Ft-

La presion de operacion es’s

Pop = 1.506 Fsia

La cabeza. de su:ch’:ﬁ a6, por 10 tanto :
He = 5,73 Psi + 1.506 Psia - 0.5546 Psi
Hs = 6.&B Fsia

Obtencion de 1a cabeza de descarga Hd
Esta se obtiene como : Hd = H + AHfd + AFeq

La altura a la descarga es @

hd * SpGr 23 Ft. # 1.0173 )
H = = = 10.13 Pst
2,31 2,38

Las pérdidas por friccion AHfd estan dadas por :
APwoo + £ Leqg

AHfd =
100 Ft
fteg = Ltub + Lacc.

La longitud de 1a tuberia de 180 es : Lwb = &1 Ft

La longitud equivalente de los accesorios de 18"0 es @

Concepto Cantidad L/p L/Dtor
- - - Fu
Valv. compuerta i 13 37.38
Valv. check 1 135 194,04
Codo de 90 Std [ 30 258,75

Lacc. = 490,19 Ftr

Zlbeqg = 61 Ft + 490,19 Ft = 551.19 Ft
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Las pérdidas por friccidn son:

05 Pat % S551.19. Ft! o :
AHfd = = 2,76 Psi
i 100 Ft L !

La calda de presion permisxbla. debida al harvidor E-os, [}
APeg = 10 Psi coma maximo.

La cabeza de descarga es @
Hd = 10,13 Ps} + 2.76 Psi + 10 Psi + {.506 Psla
Hd = 24,37 Psla

La potencia hidraﬁllca, HHP, eaté dada por !

(Hd -~ Hs) % @ » 2,3%
HHP =

3760

(24.39 Psi — 6.68 Psi) * 4500 GPM » 2,31

3960
HHP = &7.17 HP

Para obhtener 1a potencia al freno del equipo, &8 realiza
manera sigulente @

HHP
BHP =

n

Estimando una eficiencia n del 70% se tiene entonces :
&67.17 .

BHP = = 95.96
0.7

Por lo que se concidera un motor de 100 HP.
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De esta manera, con la secuenciad de cileulo empleada, - se obtienen
las caracter{sticas de las bombas wutilizadas en el  proceso, -las
cuales se resumen en la presente tabla :

N* equipo]Fluio volum. [Densidad{Viscosidad]©® succ. |® desc. |BHP Pot.req.
»

- GPH 1b/Ft cp in in HP
P-01 A/B 217 58.8 0.16 200
P-02 A/B 4500 &3.48 1.1077 20 18 94,55 100
P-03 A/B 3.5 63.48 1.1077 2 2 0.52 3/4
P-04 A/B 71.4 &1.67 a. & 4 3 2.7 3
P-05 A/B 2016 &3.43 1.175 12 10 41.26 S50
P-06 A/B 3.3 &3.43 1.175 1as2 1 0.28 172
P-07 A/B 29.5 &7.48 S.19 3 2 1.8 2
P-08 A/B 159 63.49 1.0735 4 3 5.3 72
P-0% A/B 2.2 &8.07 7.27 142 1 0,32 12
P-10 A/B 342.3 &2.09 0.9308 ) & 7.08 75,2
P-11 A/B 2.8 68.58 11.36 1is2 1 0.43 2

Igual mente, gue para los anteriores eguipos va calculades para 37000
Ton/ANo, las caracteristicas obtenidas e comparan con las reales
con el fin de analizar si cumplen para la am_uliaciﬁn raeguerida de
S0C00 Ton/Afo.

El significado de la nomenclatura empleada para El’ diseNo de las
bombas se encuentra localizada en el npéndice Ir.

Estas son de manera general las :aracteri’stxcas da diselio da los
equipos para cubrir las necesidades de 37 MTA, las mismas serviran
como basa para el disefio a 50 MTA en donde se cumprnbara’ que aguipos
cumplen con esa capacidad v cuales habra’n de modificarse.
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CAPITULO V
ADAPTACIONES AL EQUIPC Y AL PROCESO.

Para realizar las adaptaciones que requiere la nueva capacidad -
de 50 MTA, es necesario volver analizar, mediante la relacidn- -
de ampliacion 50/37, el balance de masa para que, teniendolo - -
como base, se lleve a cabo el balance de energfa manteniendo - -
constantes las temperaturas, propiedades de las corrientes in- -
volucradas y los coeficientes de transferencia de calor, lo que-
nos dard como resultado la nueva area de transferencia requerida
en cada uno de los equipos. As{ mismo, al conocerse el nuevo f£lu
jo, se obttiene el didmetro requerido para las columnas de desti-
1acidn y la potencia requerida para los equipos de bombeo. Los -~
valores as{ obtenidos se comparan con las caracter{sticas que -
poseen actualmente los equipos para que, por diferencia, obtener
la capacidad complementaria para la nueva ampliacidn Y llevar a-
cabo el calculo de estos nuevos equipos.

5.1 DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESO.

Este es el mismo que se emplea para la capacidad de 37 MTA y es
solamente para presentar los nuevos valores de flujo de materia
y calor requerido en cada una de las corrientes manteniendo -~-
constantes composicién, presién y temperatura de cada una de -
ellas, posteriormente, se realiza el diagrama para 50 MTA, una-
vez que se conoce el nuevo equipo requerido.

5.2. BALANCE DE MATERIA.
. . .
Para tener una comprension mas amplia, este se muestra en for-

ma de tabla sobre el diagrama de flujo de proceso, una vez que
se ha analizado con la relacién de ampliacién de 50/37.
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5.3. BALANCE DE ENERGIA,

Al igual que el balance de materia, el balance de energ;a se
presenta en forma de tabla sobre el diagrama de flujo de prodeso
indicado, para cada uma de las corrientes, la carga térmica
requerida.

En forma independiente, se indican las cantidades de vapor ; de agua
de enfriamiente que se requiere para cada uno de 10s equipos de
proceso.

S.3.1.CONSUMOS DE VAPOR ¥ DE AGUA DE ENFRIAMIENTO.

Estos consumos se obtienen despues de analizar mediante la relacién
50/37 el balance realizade para 37 MTA los resultados obtenidos para

cada uno de los equipos son ¢

N* de equipo Masa de vapor Masa de agua de enfriamiento
E-01 16308.4 1b/Hr -
E~-02 39647.3 1b/Hr -
E-03 45114.9 1b/Hr -
E~04 46944 .9 1b/Hr -
E-05 - 1748%04.8 1b/Hr
E-06 . 10816.5 1b/Hr -
E-07 . - 375323.0 1b/Hr
£-08 — 68.0 1b/Hr
E~09 871.3 lb/Hr -
E~10 - 87649.6 lb/Hr
E~-11 811.2 1b/Hr -
E-12 i - 31890.2 1b/Hr
E-13 - 589.3 1b/Hr

Estos son los consumos, para cada uno de los equipos, requeridos

para la operacian de la planta a 50 MTA.
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TD-01 D_02
A
G
E0IA/B
E-03
' —_— P-03 A/B
COND. CoND. o} B=02 A/BE
X T-01 A T-0T
T-01 E-01 TD-01 TDb-02 P-02_A/B E-05 P-03 A/B P-04 A/B
TANQUE PARA 'PRECALENTADOR COLUMNA CONC. COLUMNA DES- BOMBAS PARA® CONDENSADOR BOMBAS PARA BOMBAS PARA

AGUA DE REACCION DE REACTOR DE GLICOLES HIDRATADORA RECIRCULA . DE COLUMNA ALIMENTACION REFLUJO DE
CION DE FON DESHIDRAT. A COLUMNA COLUMNA

E_o! ng R-01 E-03 E-04 DOS DE COL. 1TD-03 TD-02
BOMB. A REACTOR HERVIDOR DE  HERVIDOR DE DESHIDRAT. I-02

SUMINISTRO DE COLUMNA CONC. COLUMNA DESH. ACUMULADOR DE .
AGUA A REAC. COLUMNA DESH.

E-02
EVAPORADOR DE
GEICOLES

o | Q| Q| Q1 O[O O [ QI @[ Q[ Q| PTB[HIG[E[D

TEMPERATURA F 251 | 254 50 | 251 | 2506 | elo | 251 |3406.6a] 251 | 364 |324.8] 332 | 332|421 | 421 | 121 |228.4 298.4
PRESION  PSIA 82.8 1552 | 552 | 552 | 542 |ISF | 154 | 153.8] 35.6 | 454.4) 85.6 | 96.4 | 96.4 | 1.7 JP | £0.8 | 2.5 2.5 | 1¢.3
FLUJO Lb/Hr  |138425[J25278| 11¢57 | 136936 ]13693¢|126935] c 448 | 95270} cc9z | 98174 |¢cage |a25¢c |57905 | 47732 | 53958 | 1332 leoiqsea|sorice | 1154
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5. 4. EVALUACION DE LOS EQUIPOS DE PROCESO PARA 50 HTA DE CAPACIDAD

Para la realizacion de este punto es necesario contar con el balance
de materia v de energia, complementando con los requerimientos de
vapor y de agua de enfriamiento., A continua:ién se inicia el calculo
de los equipos de proceso empezando con las columnas de destilaciﬁn,
en seguida el de los intercambiadores de calor v finalmente con 1los
equipos de bombeo. Puesto que las secuencias de calcule se han
mostrado en el capitulo anterior, en éste, se Enlistarén las
principales caracter{sticas obtenidas, comparéndose con las que
poseen en la realidad. Esto, con el f{n de visualizar i el equipo
puede emplearse para la nueva capacidad.

5.4.1 EVALVACION DE LAS COLUNNAS DE DESTILACION.

Habiéndose va elaborado los balances de materia y enerq{a 82 pracede
analizar cada un de esteos equipos siguiendo la secuencia de calculo
desarrollada durante los balances para 37 MTA, esto es, para obtener
el diémetro de columna reauerido para la nt:xeva capacidad v poderlo
comparar con el diametro real del @auipo actual. Una vez realizado
esto, se hace una tabla comparativa, visualizandose de esta forma,
aquellas columnas oue no cumplen con la nueva capacidad vy due sea
necesario se les acondicione con ®1 obieto de poder cumplir con
esta, as{ se tienen los siguientes resultados ¢

N+ de equipo Diametro actual Dlémetrn para 50 MTA Diferéncia
- Ft

Ft FL
E-02 4,8 4.188 .312
TD-01 5.5 4.887 Q.613
Tn-02 15.0 13.414 1.58¢L
TD-03 9.0 10,682 - f1.682
TD-08, 4.0 Z.942 0.057
TD-05 4.0 4,636 - 0.8638
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Como se observa dos de estas columnas no cumplen con el diématro
requerido va gue durante el cidlculo de las mismas se ha estade
tonsiderande un factor de inundamiepnto del 73%, siendo éite un
factor de sobre disefio para funcionamiento de las mismas; sin
embargo si se conzidera este factor de inundamiento al 100%,

Unicamente para estos dos equipos., los diametros que se obtienen

son ¢

N* de equipo mématro actual Dlémetrn para S0 MTA Diferencia
- Ft Con FF=73% Con FF=100% Fr

TD-03 7.0 10.682 8.08B 0.92

TD-0S 4.0 4.636 3.96 0.04

Al llevar a cabo esta mudxﬁcacian, se observa que el diémetru
actual de ambas columnas pueden cumplir, de manera satisfactoria,
con las nuevas necesidades de amplia:ién. Por lo gue no es necesario
rediseffarlas.

5.4, 2. EVALUVACION DIE LOS INTERCANBIADORES DE TALOR,

Para el cumplimiento de este punto. so2 toman ®n cuenta los balances
de materia v ﬂnﬂr’qia, as{ como también 1os consumos parclales de
agua da enfriamiento v vapor.

La secuencia de calcule empleada seria la misma que 6e aplkcé
durante el disefio realizado de cada uno de los equipos al hacer el
dﬁnunglonamiento para 37 MTA. Los resultados con los que se haria
posible la compar‘ac&:’m ser{an : el drea de transferencia requerida
por cada equipo v la caida de presién que s tenga a traves del haz
de tubos y da la coraza, de esta manera se sabria s1 es que Dbueden
cumplir con la capacidad requerida de zvu MTA.

Los resultados obtenidos para cada equipo, una vez que se ha llevado

a cabo su disefio se encuentran en la tabla G.t
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TABLA 5.1

N°® de Area real Area requerida Diferencia de
equipo 2 50 MTA 2 areas 2
Ft : Ft B
£-01 14614 . 1225 389
E-02 8875 11938 ~-3063
E-03 7420 9980 -2560
E-04 8895 1eo20 ~-3095
E-05 4696 434S ~0545
E-06 685 844 ~218
£-07 955 4466 459
E-08 135 115 40
E-09 150 . 195 -43
E-10 160 21e ~58
E-11 aBs asse a7
E-12 196 141 49
£-13 32 26 &

Como se puede ver siete de los equipos no cumplen con el ;rea de
transferencia requerida para la nueva capacidad per lo gue resulta
necesarioc hacer el célculo de los mismos, para esto y para que los
equipos tengan un mejor funcionamientc el nuevo dimensionamiente e

har‘ con la diferencia m;slca, esto es para 13 MTA.

En el caso de los intercambiadores tipe marmita, intercambiadores
E-02 y E-03, estos equipos como se ve en la tabla S.1, tienen una
gran diferencia de ;rea, sin embargo, estos equipos operan por
inundamiento del tado de la covata, manteniendo entnnces, una ca;da
de presién despreciable por ambos lados por lo que no amerita sc les
haga cambio alguno en su disefc. Para los equipos restantes déspués
de haberse realizadc el c;lculo de cada uno de ellos para 13 M1A, de
acuerdo a la secuencia establecida en el cap;tulo anterior, los
resultados y caracteristicas que se obtienen son 3
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Ne* de Carga térmica Area de transf, Diamatro Wimero da

equipo BTU/Hr ] . coraza/tubos tubos
F1 in
E-04 B 10296119 2853 3I5/3/74 939
E-05 B 12715113 1806 25/3/4 477
E-06 B 2359467 173.5 12/73/4 S8
E-0% B 190078 60.3 as3/74 20
E-10 B 2010467 35.6 8/3/4 23

Estos son los nuevos equipos de transferencia de calor as{ coms sus
caracter(sticas que habran de considerarse para la nueva capacldad
de opera:ién de la planta.

%5.4.3. EVALUACTION DIE LAS BOHBAS DE PROCESD.

Pe igual! manera que en los equlpos anteriores, para @l desarrollo de
este punto se toma en cuenta el balance de materia v las
propiedades de cada una de las corrientes que se involucren en cada
uno de los equipos.

La secuencia a sequir es 1a misma que se empleo en al capitulo
anterior para 37 MTA. Loe resultados obtenidos se compararan con los
del equipo actual, principalmente fluio v potencia, prnsenténdosa
@stos de manera tabular para una mejor cmpresn'm de los mismos en
la tabla S.2.

TAB LA S.2

N+ de Potenclia Potencia para Diferencia de

equipo real S0 MTA potenclas

HP HP HP

P-01 200 187.3 13
P-02 100 149.8 -59.8
P-02 3 - 0.75 2.25
P-04 10 3.78 6.22
P~-0S 25 59. 36 -34.36
P-06 S 0.35 4,65
P-07 10 2.55 7.45
P-08 10 8.70 -1.3
P-09 3/4 0.42 0.33
P-10 15 10.26 4.74
P-11 1 0,59 ) 0. 61
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Se puede apreciar que tres de los equipos no cumplen con la
capacidad para la ampua:xﬁn de 1a planta, por lo que procediendc a
la evaluacion de estos equipos, empleando al igual que para 1los
intercambiadores de calor, la diferencia vmésu:a, o sea de 13 MTA 1
la secuencia utilizada durante el calculo para 7 MTA los resultados
s0n 2

Ne* de Fluijo volu- Dh;me;ro Potancia
equipo metrico succion/Descaroa requerida
GPM in HE
P-02-C 1443 10 7 3 25
P-05-C 709 B/ & 15
P-08-C : 56 I/ 2 1 tr2

Estos seran los nuevos equipas de bombeo que se constderaran para
cumplir con la nueva capacidad de la planta, con @alloc sa completa
as{ 1a cantidad de eguipos de procesc que se habran de adquirir para
el buen funcionamiento de la planta v pueda cumplir con la capacidad
da 50 MTA.

'5.5. DIAGRAMA DE FILUSO DE PROCESO.

Una vez que se ha conocido los equipos necesarios para llevar a cabo
la operaci’un del proceso a 50 MTA se procede a la elaboracion del
dtagrama de fluijo, en el Jnicamanf.e se mostraran los nuevos equipos,
va que este, es el mismo gue sc elabord au el punte S.1, gor lo gue
no se repetira la tabla correspondiente al balance de wmateria vy
energfa.

5.6 DIAGRAMA DE TUBERIAS E INSTRUNENTACION,

Hab&e'ndose va elaborado el diagrama de fluio de proceso v
conociéndose 1as nuevos equipos oue habran de formar parte del
proceso se procede a la elaboracion  del diagrama de tuberias @
instrumentacién para !la nueva capacidad de 50 MTA, esto serviré de
base para llevar a cabo la evaluaci 6n econamica.
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CAPITULO VI
EVALVACION ECONONMICA

Este cay:’tuln constituye 21 mac importante ae't do asque.en el se

realiza @l anilisis de los costos dev inversion para lle")a‘xr‘a'cabc la
ampliacion a S0 MTPA. Este andlisis utilizaitécnica

decidir centre alternativas sob;a

ara. comparar v
Ldoseabl lidad
iferencias v lud

. ;
econsmica o monetaria, asimismo,. cuant
reduce a una base comparativa. quéiperm seneillu V' acortada

.
eleccion.

El analisis economicu para la decleidn Vérfyprg:alg:rnativas puURdG LGt

hecho ccnsiderando opcioncz tacnicas ;;.:ra» el .oizelo de enuipe,

instalaciones, proceso was adecuado, etc., sin embargs  ia decii.on
definitiva sera hecha una ves que 32 lleve a  wadc el andlivio Ga
cada una de eslas opcicnes, En el analisis etonZmico su  identifica.
los fluios de dinaro en efectivo, respecto al ticups, a esta ze iu
liama "el valor tiecipas del dinwa”. El no conziderar el educic
tiempo respectc al dinoroe en uwnu Ueeision de dnversion 1 edundes 14 U
fallas gue pueder ocasiuber U tolal Fr acabe fiRdNCiero: yvya Que  Wia
suse de dinero e.i.lt aua sule vee ®h &1 L1edlPo e 0 BU valor  waria
a an‘;s dui miswmo, asi dos 6 més montos de dinerc puedien  Lér
equivalentes en dos momentos diferentes del tiempo,si equivalen asi
mismos, en un momunte dadu, a4 uhe Misma tasa Jde interes. Esto es 1o
que nos lleva a la neccoidad do conocer @l costo  total  dela
inversién, igentificaco cun eractitud los custos fitos vy los costos
variables, ¥y ver su compurtamiento a trravés del Licmpe con el fin d.
determinar la rentabilidad de 1a inversidn.

6.1 ESTINADO DE 0.8 INVERSION.
De acuerdo a los datos obtenides en el capitule V,para llevar « cabo

21 cumplimicntu de la capacidad a 9 MTFA de glicoles, @s necesario
acondicionar nuevo equigec tun el va existente. Este equipo seria la
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base sobre el cual se detrminard el costo de la. inversian, ticho
costo se obteudra al aNo de 1991 medlante el métods de ‘las seis
decimas, dicho método toma como base la capacidad . vy éoéto de un
equipo va conocido. Una vez que oo tenga el costo de Ios Equipur se
procedera a obtener el costo de la inversion mediante el método ﬂe
Chilton. .

Posteriormente se determinan los gastos de {abrica:ion, -al” tiempo de
recupera:inn de la inversion ¥ la rentabilidad de la misma, .

6.1.1. COSTO DE LOS EQUIPOS DE PROCESO.

Una vez que se analizo el diseffo en el cap{tulngv fse deﬁﬁrmina el
requerimiento de los nuevos equipos para cubrir la caputidad, estos

equipos y sus caracter{sticas son:

No.DE EQUIPD CARACTERISTICAS

E-04~-B Area = 2B55 th de= 33 in, dt = 3/4 in, 939 tubos
E~05-B Area = 1BO& th dc= 25 in, dt = 3/4 in, 477 tubos
E-046-B Area = 173.5 Ft2 de= 12 ln,‘dt = 3/4 in, 5B tubcs
E-09-B Area = 60.3 th dec= B8 in, dt = 3/4 in, 20 tubos
E~10-B Area = 35.6 th de= B in, dt = 3/4 in, 25 tubos
pP-02-C Fluio = {443 GPM, ds = 10 in, dd = 8 in, Hp = 25

P-03-C Fluio = 709 GFM, ds = 8 in, dd = &6 in, Hp = 1S

P-08-C Fluie = 56 GPM, ds = 3 in, dd = 2 in, Hp = les2

Fara determinar el costo de estos equipos se emplaar{a el métoda de
las seis decimas, Bz.e métndc ralaciona el coste v la capacidad de
equipos de procesc, asi’. e! costo conocido de una unidad similar
pero de diferente tanaffo es multiplicada por la relacion de tamaNcs
elevada al exponente a ewplear para cade equipo, que en casc de no

conocerse se considera igual a 0.4,

1o TESIS CON
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Procediendo a obtener el costo de estos equipus se consulto a un
fabricante para los intercambiadores de calor, quien propnr:&oné dos
valores de costo para dos intercambiadores de diferente irva de
transferencia, los cuales se Emplearén uno para los equipos de mavor
area v otro para los'de menor. Para el caso de las bombas se
obtuvierén, igualmente, dos valores de costo para equipo de
diferente tamaflo, lous mismos se emplearén para determinar el costo
de estos equipos.

Para los intercambladores de calor 1los valores proporcicnados,

fueron:z :
a) Intercambiador de calor de tubos y coraza con -las. sigulentes.
caracter{sticas: . SR
. ,
~-~ Area de transferencia 2205 Ft
——~ Longitud de tubos 16 Ft
-—— Diimetro de la coraza 24 in
--— Nimero de tubos 700
~-— Costo del eguipo ¢ 226,932,000, 00

€1 valor de este eguipo 8s al mes de enero de 1991.

b) Intercambiador de calor de tubos v coraza con las siguientes

caracter{sticas:
a
-—=~ Area de transferencia 118 Ft
—-— Longitud de tubos 12 Ft
Diimetro de la coraza 12 in
-~ Nimero de tubos 51
--~ Costo del equipo % 41,710,000.00

El valor de este eauipo es al mes de enero de 1991.

e .
similarmente el costo de dos bombas de diferente capacidad fub:
a) Eomba centr{fuga con las siguientes :aracterfsti:as:

~== KPM 3500
~-~ Diamatro de succidn B in
== Didmetro de descarga 6 in



--— Potencia del moter 20 Hp

-—~- Capacidad de bombeo &30 GFM

—==. os%o del motor y bomba € 22,372,530.00

El valor de este equipo es al mes de enerc de 1991,

b) Bomba :entrifuga con las sigulentes caracteristicass:

—== RFM 1750

--- Diametro de succien I in

——- Didmetro de descarga 2in

-—= Potencia de bombeo 3 Hp

—-—- Capacidad de bombeo 45 ©6rM

~~~- Costo del! motor y bomba $ 9,510,550.00

El valor de este equipo es al mes de enero de 1991.

Con estos valores se obtiene ahora el valor de cada uno de las
equipes aplicando el metodo de las 3-89 decimas., Para
intercambiadores de calor el valor del exponente es de 0.44 v para
bombas centrifugaz de 0.33 (5).Con estes valores el costo gque se
obtiene de cada equipo ec @

Intercambliadores de calor

No. d= Equipo Areca da Costo
Transferencia

2

E-04-B 2855 Ft * 254,250,588.00
2

£-05-B 1805 Ft ¢ 207,850,83532,.00
H

' E-06-B 173.5 Ft % 49,420,120.00
2

E-09-B 60.3 Ft % X1,0482,14%,00
2

E-10-B 35.6 Ft $  24,919.736.00



Equibp de’ bombao
No. t = quid | -

‘Capacidad el Coste’
$29,409:700,00

$°23,261,942.00

$ 10,722,275, 00

Geto total de los equipes este.e
eQuipos = $.630,377,768.00

,Coéﬁo‘as@}mddﬁfﬁérbo

El-costn serd rl gac zirva coms baav para la‘apligaciﬁn gel vm&tnac

deFChiiton'en la obtencién tolkal de.la znversién. )
: é:é.ESUDMMCUON DE LA INVERSION.

El pfuced&mientu para llevar a cabo la invertion de.las blghtat por
medio de una estimacibn dotallada de costow, comd’ Les pue de . manszra
tiplca, son  producidas  por 103 - degpartamentos 'de,‘esuma:ib’ues
El
wl

vconamicas integrados pur personal especializade en-la’ materia.”
.métode de Chilton ofrece una estimacion detallada ‘para ~ubtener
costo ~ totul dc la planta, vy permiteé 13 vartacion do  partes
impurtantes del coatu de Csta. de  acuerdo cgon el eriterio gul
estimador. y vunt su coracimiente de'la situacion particular. €&n ol
diagrama 4.1 se presenta el metodo ue "Chilton® para la astimacion

e costos totalec de la planta (a).

Partiendc de wste diagrama €1 ceslo de cada uno de loz conceplos  eo
el siguiente:
a.~Costo del equipc estimado

1 = ¢ 430,277,768.00
h.~Costo del cguito inztalado

I = 0.15 # 1 = & 74,50e.5.0.700
¢.~Costa de la tuberia de procese

111 = Q.45 ¢ 1 = t 285,0689.795.00



FUG, 6.1 HETODO DE CHIL TON PARA LA ESTIHACION DE LOS COSTOS UDUALES

DIE LA PLANTA .

1.-Costo del equips estimado.
Conceptos princaipales

+

+

.~ Suma de locz conceptos

re Seleq,GS40 ¥ 7
+
re|2.~Costo del equipe i1nstalado ' 9,-Inganieria + CLAaL. uce ai
Compleiidad ' del caoncepto B|+q
~ +i{Sencilla 20-3
Z.~Tuberia de procexo Dificil SS5-50
Planta tips % del concopto I
+| Splide 7-10 -+
Solido-fluide 10-30 10, -Cuntingencia
Fluido 30-60 Proceso Tipo %del concepto B
+{Firme 10~T¢ -+
- Suieto a cambics 20-20
4.-Instrumentaciocn Esgeculative 20-50
Cantidad de % del concepto 2
Cuntr.Autﬁmg
+|tices - 11.~Factor de tamaNo
Ninguna -3 Tamatio S del concepte 8
Regulador 5-10 b+ | Grande 0-5 -
Extensa 10-15 Pequefio 5-15
Planta piloto 15-35
S.-Edificios y estructuras
Planta tipo % del conceoto 2
+|Exterior 5-20 > 12,-Suma de los conceptos
Exterior-interior 20-&0 8,9,10 v 11 -
Interior [SaB Seie)
+
&.-Auxiliares [13.-!:05('.0 total de la planta'
Magni tud % del concepto 2
Eiistentes o]
+}Adicionales menores O-5 -
Adicionales mayores 5-25
Servicies nuevos 25-100
7.-Lineas exteriores
Long., promedio Yd=2)l concepto 2
Ls [Corta ©-5 +
Intermedia S-15
Larga 15-2

e

w




d.-Costo de la i;n'strumenl.acléfi.
Se conmidera automatica reqular
IV=0.10 # I =% 63,037,777.00
e.~Costo de los edificios v estructuras.
Se considera-oue ps externo e interno,
V=10.4 %11 = ¢ 37,B822,6466.00
f.-Costo de servicios auxiliares.
Se estima son adiciones menores
VI = 0.03 % Il = % 2,836,700.00
g.-Costo de lineas exteriores.
S elige que estas son cortas
VII = 0.05 % II = ¢ 4,727,B833.00
Total de los conceptos II al VII
VIIl = % 486,651 ,636.00
h.-Costo de la ingenieria v constru:cién,.
Se considera de dificil complejidad
IX = 0.4 % VIII = § 194,660,655.00
2. -Estimacion de contingencia.
X = 0.3 # VIII = ¢ 145,995,491.00
i.—-Costo débido al factor de tamafio.
Por ser cumpletacian se considera pegquefic
XI = 0,15 * VIII = ¢ 72,997,746.00
k.~Total de los conceptos VIII a XI.
XIlI = ¢ 900,205,528.00
" Este seria el costo final de la inversién al mes de enero de 1991,

6.3 INGRESOS.
Estos son los gue =se abtengan débido a la venta del volumen
producido de olicoles. @l precio gque se considerara seria el que

rige en el mercado nacional al mes de enero de 1991. Los precios de

cada uno de los glicoles son:
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Precio fecisnal

= { $/s10 )
Etilenglicol : 1.178.00
Dietilenglicol 1,4462.00
Triestilenglicol 3,608.00

5.4 EGRESOS.

Dentro de este rubro se consideraran todos aguellos gastos que SR
llevan a cabo para la obtencian de los glicoles, principalnente los
costos de las materias orimas y scrvicios auxlliares de la mano de
obra.

6.4,.1, COSTO VARIABLE,

La base para determinar este costoe seria la prcdu:ciﬁn de 1Kg de
cada glicol, la cantidad de. las materias primas se obtiene de 1la
astequaometrfa de cada rea:ch’m, el consume de los servicies del
balance de materia v energ{a asi como las caracterl’sticas de los
equipos, para obtener el costo de cada uno de los productes
elaborados. Finalmente el costo que se obtiene se multiplica por 1la
cantidad que se produce de cada uno de estos y se suma para obtener
el costeo variable total, asf el costo do cada uno es:

ETILENGLICOL

MATERIA PRIMA CONSUMO PRECID TDIAL
Oxido de stilenc 0.7098 Ko 779.00/Ka 952.92
Agua desmineralizada 0.2902 Ko 13.25/Kg .85
Vapor 10.0000 Kg 28.00/Kg 280.00
Energfa electrica 0.1000 Kw-hr 157, 00/in-hr b0
Agua de enfriamiento 322.5000 Kg 0.11/Kg S3. 28

El costo unitario es: $ £87.96
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DIETILENGLICOL o
- MATERIA PRIMA CONSUMOD

Oxido de etileno V. 4151 Kg
Etilenglicol 0.5849 Ky
Vapor 1.3000 K’
Energfa electrica 0.03001@

Agua de enfriamiento 89. 0300 Kg
El costo unitaric es: $ B93.64
TRIETILENGLICOL

MATERIA PRIMA CONSUMG B . ‘PRECId P y TOTAL
L 3 %
Oxido de etileno 0.2923 Kg i 779.00/Kg 228.48
Dletilanalicol 0.7067 Kg 893. 64/Kg 631,55
Vapor 20.2000 Kg 28.00/Kg $565. 60
Enerq&'a elactrica 0.3800 Kw~hr 157.00/Kw~hr 59.66
Agua de enfriamiento 1.6800 Kg 0.11/Kg 0.18

£l costo unitario es: $ 1485.47

Elaborando una tabla que compranda la produccién anual de cada uno
de los productos funto con su costo variable se obtiene el valor
total en cada afio. Asi{ los resultados obtenidos se muestran en 1la
tabla 6.1,

TABLA &.1 CALCULO COSTO VARIABLE, #

AND  ETILENGLICOL DIETILENGLICOL TRIETILENGLICOL TOTAL
Volumen C.V. Volumen C.V. Volumen C.V. Volumen C.V.
(Ton) (MM$) {Ton?} (MM$) {Ton) (Midis) (Ten) (M=)

1991 . 11746 6933 1187 0.803 71.3 0.057 13000 ¢&5932.8
1992 11746 6923 1187 0.803 71.3 2.057 13000 6922.8
1993 11746 &533 1187 0.802 7.3 0.057 13000 &732.8
1994 11746 6933 1187 0.803 71.3 0.057 13000 6937.8
1995 11746 6933 1187 0.803 71.3 0. 057 LSG00  6533.8
1996 11746 69I3 1187 0,803 7.3 0,057 13000 6933.8
1997 11746 6933 1187 0.803 71.3 G, 057 12000 6932,

i9g8 11746 6933 1187 0.803 71.3 0.057 13000 4£%35.8
1999  1174¢& 6933 1187 ¢.3doz 71.5 0.057 13000 ¢723.8
2000 11746 £922 1187 0.803 71.3 2.057 - 13000 6923.8

* Estos valores son « pesos constantes, Eners de 1791.
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6:4.2, HANO DE OIRA DIRECTA.

De acuerdo al personal qua & requieore para manetar la planta, este
consiste d2 un supervisor vy cuatro operarios por turno, los salarios
que rerciben considerados al mes de enerc de 1991 vy las prastaciones

que reciben son:

EMFLEADO SALARIO MENEUAL FRESTACIONES TURNDS SALARIO TOTAL
% % %

1. SUPERVISOR 2,100,000.00 357,500,000 4 2,870,000, 00 -

4 OPERARIOS 365,000, 00 52,050.00 4 1,70B,20C.00

El tostu tatal al mes es: %$11,578,200,00

Se trabalaran I turnos al dia, perv sme considera un’cuarto quy vs de

relevao.

El costo de la mano de obra al afMo o3:
Mano de obra = $ 11,578,200.00 : 12
Mano de obra = ¢ 138,928,400.00

6.5, ANALISIS FINANCIERO.

. !
Para illevar a cabo la realizacion de cste punto ws nececsaric  caber

distinguir lc cue zon low actives y pasives de una empresa.

Los wcilivoe son los recursos gue posee la empress o gue so adeudan a
esta. Existen dos clases: los acltiveos corrientes que reoresentan el
capital de trabaio de corta wvida de la :nmparﬁa (dinerc en efective,
cuentaz por cobrar, elc) que son recuperades en peco tiampo, vy loo
sutives flios wue poseen una larga vida Gtil (terreno, squiges, xts)
la conversion a efective de wstos » egum ird una rcorientacion

impar tante de la comwafia (71,

Lus pasives won on rasusen de lus  obligaciones financieras de .a

.
compafia .

= 1F3iS COX
FRLLA IE ORIGEN




Teniendc cenocimizanto de lo anterior se considera lo siguientes

~ La evaluacidn es al mes de enero de 1991,

~ El precio de la venta serd el mismo durante todo el pnr{cdm
# Mano Je obra diructa: i supervisor y 4 oporarios.

faterisles de uperaciﬁn: &% de la mano de obra directa.

Laboraturio: 10% de la mano de obra directa.

* ¥ &

Gastos generales dz plenta: 50% dela suma de la mano: de.-obra-:
directa v gasto de mantenimiento.
* Dapre:xa:ién: lineal al 10% anual.

- Bastos de administracion v ventas: 4% de las ventas netas.

i

Gastos financieros: 5% de la utilidad de nperacién solo el priher
ako.

Regalias: 1% de las ventas nutas.

- 18R: 42% de la utilidad antos de impuestos.
- PTU: 94 de la utllidad antes impuestos.
Cata: 4 dias del costo variable.

1

Inventarios: Materia prima: 10 dfas del costo variable.

t

Producto en procese: 2 dias de! costo variable.
Producto terminado: 25 dias del costo varjable.

.
€z consideran It4 dias/afio.

Cuentas por cobrar: 30 dfas de las ventas.

Cuentas por pagar: 3I0 ¢ias del costo variable.
Capital social: 100% sobre la inversion.

Llevando a cabo las operaciones necesarias se resumen an las

slguientes tablas los resultados obtenidos:

TABLA 4.2 VALOR DE LAS VENTAS. =

FRODUCTD PRECIO DE VENTA VOLUMEN TOTAL
$/Kg CTON) (MMS)
ETILENGLICOL 1178.00 11746 13936
DIETILENGLICAOL 1462, 00 1187 1735
TRIETILENGLICOL 3608.00 71.3 0.257

# Los valores szon constantes durante todo el per{ndn evaluatorio del
afis 199t al 2000.
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TAELA 6.3 ESTADO DR RESULTADOS

1891 1992

VENTAS FACTURADAS
OOSTO VARTAHLE

UTILIDAD MARGINAL 3975.2
MANO DE OERA 138.9
MAT. DE OPERACICN 6.9
LABORATORIO 13.
MANTENIMIENTO 45.
GASTOS GENERALES 114. 1
DEPRECIACION 90.
REGALIAS 155

GASTOS DE OPERACION 564.
UTILIDAD ERUTA 3410.
GASTOS DE apM. Y VEN. 622.
UTILIDAD DE OP. 2787,

GASTOS FINANCIEROS 116.
UTILIDAD ANTES DE IMP.2671.
ISR 1122,
PTU 213.7
UTILIDAD NETA 1335.8

3975.2 3975.2
138.9

o
2187.5
1170.8

223.0
1393.7

omowwum‘\lowog
g

1954 1995

3975.2

138.9 138.9
6.9 6.9
13.9 13,9
45.0 45.0
114.5 114.5
90.0 90.0
155.7 155.7
564,9 564.9
3410.3 3410.3
622.8 622.8
2787,5 2787.5

0 0

2787.5 2787.5
1170.8 1170.8

223.0 223.0
1393.7 1393.7

1996

138.9

1393.7

1997

138.9

1998

622.8
2787.5

0
2787.5
1170.8

223.0
1393.7

1999

223.0
1393.7

2000

15571.2 15571.2 15571.2 15571.2 15571.2 15571.2 15571.2 15571.2 15571.2 15571.2
11596.0 11596.0 11596.0 11596.0 11596.0 11596.0 11596.0 11596.0 11596.0 11596.0
3975.2 3975.2 3975.2



TABLA 6.4 BALANCE GENERAL

1991 1992
CAJA 146.8 146.8
EXCEDENTE DE CAJA 20.9 1504.9
INV. MAT. PRIMA 367.0 367.0
INV. PROD. TERMIN.440.3 440.0
INV. PROD. EN PROC.73.4 73.4
CUENTAS POR COB. 1478.3 1478.3
ACTIVO CIRC. 2526.7 4010.4
ACT. FIJO AL COST.900.3 900.3
DEPREC. ACIM. 90.0 180.0
ACT. FIJO NETO 810.3 720.3

ACTIVO TOTAL 3337.0 4730.7
CUENTAS POR PAG. 1100.9 1100.9
PASIVO TOTAL 1100.9 1100.9
CAPITAL SOCIAL 900.3 900.3
UTIL. EJER.ANT. 0.0 1335.8
UTIL. DEL EJER. 1335.8 1393.7
CAP. CONTABLE 2236.1 3629.8

PAS. Y CAPITAL  3337.0 4730.7

1993

146.8
2988.7
367.0
440.0
73.4
1478.3

5494.2
900.3
270.1
630.2

6124.4

1100.9

1100.S
900.3

2729.5

1393.7

5023.5

6124.4

1994

146.8
4472.4
367.0
440.0
73.4
1478.3

6977.9
900.3
360.1
540.2

7518.1

1100.9

1100.9
900.3

4123.2

1393.7

6417.2

7518.1

1995 19%6 1997 1998 1993 2000

146.8 146.8 146.8 146.8 146.8 146.8
5956.1 7439.9 8923.6 10407.3 11891.1 13374.8
367.0 367.0 367.0 367.0 367.0 367.0
440.0 440.0 440.0 440.0 440.0 440.0

73.4 73.4 73.4 73.4 73.4 73.4
1478.3 1478.3 1478.3 1478.3 1476.3 1478.3

8461.6 9945.4 11429.1 12912.8 14396.6 15880.3
500.3 900.3 900.3 900.3 900.3 900.3
450.1 540.2 630.2 720.2 B10.3 900.3
450.2  360.1 270.1 180.1 90.0 0.0
8911.8 10305.5 11699.2 13092.9 144B6.6 15880.3
1100,9 1:00.9 1100.9 1100.92 1100.9 1100.9
1100.9 1100.9 1100.9 1100.9 1100.9 1100.9
900.3 900.3 900.3 900.3 900.3 900.3
5516.9 6910.6 B304.3 9698.0 11091.7 12485.4
1393,7 1393.7 1393.7 1393.7 1393.7 1393.7
7810.9 9204.6 10598.3 11992.0 13385.7 14779.4

8911.8 10305.5 11699.2 13092.9 14486.6 15880.3



6,6 CALCULD DE L.OS INDICADORES [ECONOHICOS,

El calculo de los indicadores econdmicos o razones | financieras  son
una serie de relaciones gque- muestran. ligquidez, ' eficiencia v
rentabilidad para llevar a cabo alfdesarfollo'ﬂé un‘prpyectn. :

La informacién para El'célculd d a:tosrxndxcadnras s&- abtiene dél

balance general, su slgnif&:adu v-la Snfornaciun que invelucra en,
cada uno de ellos es la ssqu&entaz

1+ Indice de liguidez. .
a) Razan corriente. Esta razcn se emplea para analizar  las
condiciones da capital de tirabaio de la compafiia, involucra el
activo circulante y el pasivo. T

fictivo circulante

. :
Razon corriente = z

Pasivo circulantes

b Razan de prueba Acida. Esta razon osta definida pors:

. Activu circulante ~ i1nventorios
Razon de .prugba acida = z.1
Pasive circulante

.
Esta razon es significativa para las situaciores de emeraencia
cuando la compafia debe cubrir deudas a corte plazc empleands  sus

activos facilmeite convertibles.

c) Razon de solvencie. Esia razdn nos indica la forma en que la
empresa respalda lo gue debe con lo que tiere, guxéndnse gor
la razon de sclvencia v la razon de capital . estas =gtan dadas
por:

Pasive total ,
.

Razon de endeudamiento = % 100 { SO%
Activo total

, Capatal contable
Razon de capital = =
Activo total

100 > S50%

®

TEEIS CON




2e

3

a) Razon de margen neto.Este lndice indica lé r915c£5h '

Indica de eficiencia.

utilidad neta y las ventas.

. Utilidad neta
Razon de margen neto = . 0¥ XOO
Ventas

b) Razon de margen bruto. Nos muestra la’”
utilidad bruta v las ventas.
Utilidad bruta

Razon de margen bruto = % 100
’ Vantas 5

Indice de rentabilidad.
a) Retorno sobre la inversidn (ROI). Relaciona la utilldad ‘netary
el activo total de la :ompaﬁia.

Utilidad neta
ROI = ———— . % 100 Z 10%
Activo total

b) Ratorno sobre capital contablie (R.C.C.). Muestra la relacion
@ntre la utilidad neta v el capital contable. .

Utilidad neta
R.C.C. = e
Capital contable

x 100 > ROI

c) Retorno sobre capital social (RCS). Muestra la ralacién;feﬁtre"
la utilidad neta v el capital social. O

RCS =

Utilidad neta

Capltal social

® 100 » R.C.C.

Los resultados que se obtienen despues de aplicar . los diversos

{ndices se muestran en la tabla 6.5



TAHLA 6.5 INDICES ECONUMICOS

1991

A. DE LIQUIDEZ

RAZON CORRIENTE 2.3
PRUEEA ACIDA 1,5
SOLVENCIA DE:

- ENDEUDAMIENTO(%) 33.0
~ CAPITAL (%) 67.0

B. DE EFICIENCIA

MARGEN NETO (%) 8.6
MARGEN BRUTO{%) 21.9
C. DE RENTABILIDAD
R.0.I (%) 40.0 29.5
R.C.C (%) 59.7 36.4  27.7. 21.7 17.8

R.C.S (%) 148.4  154.8 154.8 154.8 - 154.8




Un;'i vez que se han obtenido los diferentes valores de los fndices
e:unéml:ns se ve que en terminos generales el provecto, motive del
presente estudio, cumple satisfactoriamente con todos ellos,
zoncluyendose gque la empresa tiene gran liguidez v bastante

solvencia.

Por 1o que respecta a la rentubilidad dél proyecto, esta es bastante

buena.
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CAPITULO VII

CONCLUSIONES.

De-

acuerdo a 1o expuesto anteriormente y una vez realizado el

analisis econdmico para la ampliacidn de la planta de glico -
les, se obtienen las siguientes conclusiones:

De acuerdo a la evaluacion financiera del proyecto se obser
va que todos los {ndices para justificar la inversidn son -
bastante buenos 1o que garantizan la realizacion del mismo.

Con base al anélisis del equipo actual, se requieken un mi-
nimo de adiciones para mantener la funcionalidad de la plian
ta a la nueva capacidad.

La producci&h de los glicoles, dada la gran disponibilidad-
de las materias primas en la zona, donde se realiza el pre-
sente trabajo, queda plenamente garantizada.

La realizacion de oste proyecto permite que el total de la-
producci&h se distribuya hacia el mercado nacjonal, ayudan-
do a que la fuga de divisas disminuya debido a la importa -
cidn de los productos.

El incremento 2 la produccl&h que se dara con la realiza---
cicn de este proyecto ayudaré a ganar el mercado nacional -
de los glicoles el cual es bastante amplio ya que esta aca-
parado Ghicamente por tres compahias.
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Presion de vapor de soluclones de etilenglicol en un rango de

0°C a 240°C.(3)
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presidn de vapor de soluciones de dietilenglicol en un rango

de 0'C a 240°C
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1. NOMENCLATURA PARA COLUMNAS DE DESTILACION,

D MASA DE DESTILADO

v MASA DE VAPOR

R MASA DE RESIDUO .

A MASA DE ALIMENTACION
Rm MASA DE REFLUJO

p° PRESION DE VAPOR

y COMPOSXCION DEL VAPOR
x COMPOSICION DEL LIQUIDO
- VOLATILIDAD RELATIVA
NPT  NUMERO DE PLATOS TEORICOS
NPR  NUMERO DE PLATOS REALES

2 EFICIENCIA DE LOS PLATOS
M PESO MOLECULAR
N4 DENSIDAD

FPL LONGITUD DE LA TRAYECTORIA DE FLUJO
Vicad CARGA DE VAPOR

CAF CAPACIDAD DEL VAPOR

F.S FACTOR RECOMENDADO PARA EL TIPO DE SISTEMA
CAFo FACTOR DE FLUJO

T8 SEPARACION ENTRE PLATOS

AAM AREA ACTIVA

F.F. FACTOR DE INUNDAMIENTO

Q CARGA DE LIQUIDO EN EL PLATO

ADM AREA DE DESCENSO DE LA COLUMNA

va VELOCIDAD DE DISEfioc DE DESCENSO

At AREA DE LA TORRE

Dt DIAMETRO DE LA TORRE



IX. NOMENCLATURA PARA INTERCAMBIADORES DE CALOR.

k CONDUCTIVIDAD TERMICA

L LONGITUD DEL TUBO

MLDT MEDIA LOGARITMICA DE LA DIFERENCIA DE TEMPERATURA
N NUMERO DE DEFLECTORES

Nt NUMERO DE TUBOS

n NUMERO DE PASOS EN LOS TUBOS
DE DIAMETRO EXTERIOR DEL TUBO
bp CAIDA DE PRESION

Q CARGA TERMICA

Re NUMERO DE REYNOLDS

At DIFERENCIA DE TEMPERATURA

U COEFICIENTE TOTAL DE TRANSFERENCIA DE CALOR
v VELOCIDAD

» VISCOSIDAD

i 4 DENSIDAD

é RAZON DE VISCOSIDADES

PM PESO MOLECULAR

P PRESION

T TEMPERATURA

SpGr DENSIDAD RELATIVA

Rd FACTOR DE OBSTRUCCION



III. NOMENCLATURA PARA BOMBAS

W FLUJO MASICO
Q FLUJO VOLUMETRICO
Patm, Pop PRESION ATMOSFERICA DE OPERACION
Dsbd DIAMETRO DE SUCCION DE DESCARGA
S.H ALTURA DE SUCCION DE DESCARGA
Top TEMPERATURA DE OPERACION
Hs,Hd CABEZA DE SUCCION DE DESCARGA
v VELOCIDAD
Re NUMERO DE REYNOLDS
£ FACTOR DE FRICCION
Ltub, Lace LONGITUD DE LA TUBERIA, DE LOS ACCESORIOS
HHP POTENCIA HIDRAULICA
BHP POTENCIA AL FRENO
SpGr DENSIDAD RELATIVA
AHfs ,BHfd PERDIDAS POR FRICCION EN LA SUCCION, EN LA DESCARGA
APloo CAIDA DE PRESION EN 100 £t DE TUBERIA
b req CAIDA DE PRESION EN LOS EQUIPOS
DENSIDAD DEL FLUIDO
y 3 VISCOSIDAD DEL FLUIDO

“~ EFICIENCIA DE BOMBEO
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PROCEDIMIENTO PARA LA DETERMINACION DEL DIAMETRO DE COLUMNAS DE
DESTILACION, METODO DE GLITSCH.

1.- Suponer un nGmero de pasos NP por el plato y un difmetro de
columna, obtener con esto la longitud da la trayectoria de flujo
PPL, mediante la ecuaci6n:

TPL = ~=-mee-
n

Donde:

FPL ag la longitud de la trayectoria de flujo, in.
DT el difmetro da la columna, ft.

NP el ndmero de pasos.

.~ Obtener el flujo de vapor CFS con la ecuacién:

Donde:

CFsS es el flujo del vapor, ft /seq.
Wv el flujo misico del vapor, lb/Hr.
Po s La densidad de! vapor, lb/ft .

- Calcular la carga de vapor con la ecuaci6én:

LeaD

] = (FS # {-
Donde:

es Ja densidad del Mquido, Ib/ft .
~ Calcular el factor de capacidad de vapor CAF con la scuaclén:

CAF = CATo % F§

Donde al valor de CA¥o se obtiene de la grifica A-1 ¥ FS es un
factor que depende del tipo de sistema manejado, esto es de
acuerdo a la formaci6n de espuma que se tenga, en la Tabla A-1 se
dan algunos de estos valores.

Tr71S CON
FALLA LE ORIGEN




5.- Calcular el érea minima activa AARM, de acuerdo con la
ecuscién:
 Vuoss t GPH ¥ FFL / 13620

Donde:

VLeAP 68 la carga de vapor, lb/Hr.

GPM el reflujo, GPM.

FPL longitud de la trayectoria de flujo, in.
CAF factor de capacidad de vapor.

PP factor de inundamfento, &.

AAM 4rea minima activa, ft .

6.~ Obtener el &rea mi de d: ADM iante la 16n:

Donde: VPsg es la veloclidad de disefio de descenso, la misma se
obtlene de acuerdo a las sigulentes ecuaciones, empleando aquel
valor que resulte menor;

UDgse = 250 % FS

Uboss = 4L % (kg - PS4 TS

Wise = 7.5 ¢ (132w (py - w)VE NS

Para estas ecuaciones TS es la separacién entre platos,in, y
VDdag 1a valocidad de disefio de descenso,GPM/ft .

St al valor resultante de ADM es menor del 113 de AAM se emplean

laa siguientes relaclones:
ADM = 0.11 % AN

il IR
Emplaandose agquel que resulte de menor valor.

7.~ Calcular el 4rea de la columna ATM, con las ecuaciones:

AT = AN 4 2« ADH



ATM _____ VoAD
0.78 * CAFP * FF

Donde:

ATM 85 el irea transversal de la columna, ft .

ARM el frea minima activa, ft .

ADM érea minima de descenso, ft .

V10A0 carga de vapor, lb/Hr.

CAF el factor de capacidad de vapor

FP factor de inundamiento, .

El valor que resulte con las dos ecuaciones se empleara en el
célculo del difmetro de la columna.

8.- Obtener el difmetro de la columna mediante la ecuaci6n:

Donde:
DT es el didmetro de la columna, ft .
ATM el 4rea transversal de la columna, ft .

Bmpleando ambos valores de ATM, obtenidos en el punto anterior,
el difmetro de la columna a considerar sard aquel que resulte
mayor.



SERVICIO

TABLA A-1

Sin espuma, sistemas comunes

Sistemas

Sistemas

Sistemas

Sistemas

Sistemas

con manejo de Fluor:

con moderada espuma:

con fuerte espuma :

con severa espuma 3

de espuma estable

FACTOR_DE SISTEMA
1.00
Freon, J.F3 0.90

Absorbedores de aceite, re-
generadores, amina y glicoles 0,85

Absorbedores de amina y gli--
coles 0.73

Unidades de MEK 0.60

Regeneradores de causticos‘0.3-0.6
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