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Objetivo:

Esta tesis tiene como objetivo proponer una evaluacién técnica econdmica de
una planta productora de 1,3-butadieno (Divinilo), a través de procedimientos
tedricos y analiticos en Ingenieria, enfocado a un sector de la industria de la
transformaciéon, para resolver las necesidades de una materia prima no

existente en México.

Sinopsis.

En esta tesis se propone de manera dindmica una evaluacion técnico
econ6mica de una planta productora de 1,3-butadieno (Divinilo), a través de
procedimientos tedricos y analiticos sobre una rama de Ingenieria enfocado a

un sector de la industria de la transformacion, en especifico la Industria Hulera.

Se propone utilizar el conocimiento de Ingenieria para dar una evaluacion de
produccién en el mercado, control y soporte de proceso, asi para tener una
cifra significativa de cuanto puede llegar a valer en el mercado dicha propuesta

de una planta productora.

Sobresalen dentro de este andlisis los conceptos de Seguridad, Factor
Ambiental y Factor Operativo ya que estos tres tienen una influencia especifica
en el asegurar que ciertos valores de los parametros se mantienen dentro
ciertos rangos de operacion y controlar la calidad del producto (en el proceso),
y en el proyecto ya que debido a ellos se debe manipular el orden y

dimensiones del mismo.

Para la ejecucion de este trabajo se hace mencion de las herramientas tales
como son software Microsoft Visio, Microsoft Project, PRO 111/6.0 (Process
Engineering Suite), Auto Cad Mechanical Desktop y métodos de andlisis del

tipo causa efecto.




Capitulo I.

Principios de 1,3-butadieno.

En este capitulo se pretende dar informacion béasica sobre la descripcién, uso,
manejo, condiciones especificas sobre seguridad, asi como caracteristicas y
cualidades del 1,3-butadieno, para tener referencia, nocién y conocimiento

sobre este producto, tratado e importancia del mismo.




Capitulo I. Principios de 1,3-butadieno.

1.1 Introduccién.

En la industria de transformacion existen elementos bésicos llamados
materias primas, se utilizan para llegar a un producto final o deseado, el cual es
de importancia en el mercado pues tiene un uso y un impacto en el
consumidor, en esta tesis se pretende obtener uno de estos elementos basicos:
1,3-butadieno.

En la industria quimica cerca del 75% del 1,3-butadieno que se manufactura se
usa para fabricar hule sintético. El hule sintético es usado extensamente en

neumaticos para automoviles, camiones, zapatos, juguetes, refracciones, etc.

El 1,3-butadieno también se usa para fabricar plasticos, entre los que se
incluyen los acrilicos, de igual manera para fabricar latex. La gasolina contiene

pequefias cantidades de 1,3-butadieno.

El hule de poli-butadieno posee buena impermeabilidad al agua y a los gases,
sin embargo, es inferior al hule natural en cuanto a su elasticidad y resistencia
al desgaste. Actualmente la industria produce una serie de hules sintéticos

basados en 1,3-butadieno.

Se caracterizan por alta resistencia mecénica, alta estabilidad quimica, por ser
especialmente estables a la accién de los disolventes, etc. Depende de su

formulacioén.

Cada uno de estos hules encuentra su aplicacion en correspondencia con sus

propiedades y materiales.



http://es.wikipedia.org/wiki/Neum%C3%A1tico
http://es.wikipedia.org/wiki/Autom%C3%B3vil
http://es.wikipedia.org/wiki/Cami%C3%B3n
http://es.wikipedia.org/wiki/Pl%C3%A1stico
http://es.wikipedia.org/wiki/Acr%C3%ADlico
http://es.wikipedia.org/wiki/Gasolina

1.2 Concepto.

El quimico 1,3-butadieno (BD), es un gas incoloro, no corrosivo e inflamable

con un ligero olor aromatico a temperatura y presion ambiente.

e Familia.

Pertenece a la familia de dienos, se nombran por medio del sistema IUPAC en
la misma forma que los alquenos, excepto que se usa la terminacién “dieno”

con dos numeros para indicar las posiciones de ambos dobles enlaces.
Ejemplos:
e CH,;=CH - CH =CH, — 1,3-butadieno o divinilo
e CH;=CH - CH; - CH = CH; — 1,4-pentadieno
Isomeria.
Se puede producir isomeria:

o Por la ramificacién del esqueleto.
o Por la posicién de dos enlaces.

o Entre los dienos y alquinos.

Los dienos se dividen en tres clases importantes, de acuerdo con la distribucion

de sus dobles enlaces:

1. De las uniones dobles que alternan con enlaces simples se dice que estan

conjugados.
H,C = CH - CH = CH, Dobles enlaces conjugados.

2. Las dobles uniones separadas por mas de un enlace simple se denominan

aislados.
H,C=CH-CH, - CH, - CH =CH,

10
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3. Un tercer tipo de dienos, tienen dobles enlaces acumulados; se les conoce

como alenos.

HzC =C= CHZ
e Estructura.

Los enlaces multiples que intercalan con enlaces sencillos se llaman “enlaces
conjugados”, asi el 1,3-butadieno es un dieno conjugado, por lo cual su
hibridacién sp? los electrones estan mas cerca del nlcleo y los enlaces son
mas cortos y fuertes, asi que su estabilidad se debe al caracter “S” de los

orbitales sp® de los dienos conjugados.

H,C=CH—CH==CH,

T

Enlace generado por el traslape
de los orbitales sp? y sp?

Otra propiedad para que sean muy estables estos dienos conjugados es la
interaccion entre los orbitales ™ de los dos dobles enlaces. Cuando dos
orbitales atomicos p se combinan y forman un enlace T, resultan dos o0 mas
enlaces moleculares 1. Uno con mayor energia por consiguiente el otro con
menor energia por ello los electrones ocupan un orbital con menor energia y

esto los hace mas estables.

OM de antienlace
de energia mas elevada

-~
s
s
~
s

s
s
; ; ~

~

Dos orbitales p

0 OM de enlaces de energia
aislados '

mas baja
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e Propiedades.

Las principales propiedades fisicas son; férmula quimica de C4Hs, peso
molecular de 54.1 Ib/lb mol, punto de ebullicion 23.54 °F a 14.696 Ib/in?, su
densidad de vapor es casi el doble de la del aire, se puede licuar facilmente a
23°F es muy explosivo, pues tiene un limite explosivo inferior de 2% y un limite

explosivo superior de 11.5%.

Es ligeramente soluble en agua, algo soluble en metanol y etanol y facilmente
soluble en solventes organicos menos polares tales como hexano, benceno y

tolueno.

Con esta misma estructura es altamente reactivo, dimeriza a 4-vinilciclohexano
y polimeriza, si no es maneado en condiciones especificas, pues a temperatura

y presién ambiental puede llevarse a cabo esta polimerizacion.

También posee un bajo umbral de olor, alta inflamabilidad y explosividad, se
tiene que manejar con extremo cuidado en la industria. Con calor es altamente

inflamable, asi también se puede oxidar en el medio ambiente.

Se evapora rapidamente al aire como gas a causa de escapes durante la

produccion, uso, almacenamiento, transporte o disposicion.

Fase Solida (condiciones estandar 14.68 Ib/in?, 68°C).

e Punto de fusién: -164.02°F
e Calor latente de fusiéon: 63.40 BTU/Ib.

Fase liquida (condiciones estandar 14.68 Ib/in?, 68°C).

« Densidad del liquido: 40.58 Ib/ft®
o Punto de ebullicion : 23.9°F
o Calor latente de vaporizacion: 179.47 BTU/Ib.

« Presion de vapor: 35.24lb/in?

12




Punto Critico (condiciones estandar 14.68 Ib/in®, 68°C).

e Temperatura Critica : 305.6°F
« Presién Critica: 626.85 Ib/in?

Fase gaseosa (condiciones estandar 14.68 Ib/in?, 68°C).

« Densidad del gas: 0.159 Ib/ft®

« Factor de Compresibilidad (Z) : 0.9691

o Gravedad especifica (aire = 1): 1.9153

« Volumen Especifico: 6,90 ft/lb

o Capacidad calorifica a presion constante (Cp): 0.079 kJ/(mol.K)
« Capacidad calorifica a volumen constante (Cv): 0.071 kJ/(mol.K)
« Razon de calores especificos (Gama: Cp/Cv): 1.119573

« Viscosidad (14.696 Ib/in? y 32 °F): 0.000082 Poise

« Conductividad Térmica (14.696 Ib/in? y 32 °F): 15.99 mW/(m.K)

13




1.3 Principales Usos.

El principal uso de este compuesto es ser una materia prima, bajo condiciones
especificas se transforma en una serie de diversas y distintas sustancias,
productos, compuestos, fabricados. Se muestran algunos en la siguiente

relacion:

Hule estireno-
butadieno (SBR)

Polibutadieno (BR)
Cloropreno
Polimeros-ABS

Hule-nitrilo (NBR)

Polibutadieno
Estireno latex

—
D ———

Hule Acrilonitrilo
butadieno Estireno

|

Ty
Polimero Tireno-

Butadieno/Estireno-

) Butadieno
-~
1,3-Butadieno : )
Nylon

Cianuro de
Hidrogeno

—
D —

Acido Cianhidrico

—
S

Cloropreno

—

4-Vinilciclohexeno

Ciclo-octadieno

Ciclododecatrieno

Reaccidn Diels Alder

14




1.4 Riesgo y manejo.

Riesgo a la salud.
Es un toxico 2; irritante de ojos, membranas mucosas, depresor del sistema

nervioso central. Sospechoso de originar cancer humano.

Es un irritante del tacto respiratorio y en muy altas concentraciones puede
causar asfixia por desplazamiento del oxigeno del aire. Afecta al sistema
nervioso, pudiendo llegar a causar inconsciencia en los casos mas graves. Los
sintomas son: tos, somnolencia y vértigos. Normalmente es perceptible por su

fuerte olor.

Puede originar quemaduras por congelamiento. El contacto repetido con los
vapores causa irritacion de la capa cutdnea. Los sintomas en caso de
congelamiento  son: enrojecimiento muy marcado, dolor y formacion de

ampulas.

Se desconocen los casos por ingestion, quizd debido al fuerte olor que indica

Su presencia.

El contacto con el producto liquido puede causar congelaciones al evaporarse
rapidamente. En estado gaseoso es un irritante moderado de las mucosas
oculares. Los sintomas son: enrojecimiento, dolor y vision.

Como lo muestran los siguientes codigos es muy delicado en su cuidado y se

muestra la metodologia para su manejo.

Cddigo. NFPA 704 ONU-DOT

15




Manejo:

Se usara un sistema de circuito cerrado para el muestreo de cilindros, el uso de
juntas mecéanicas duales para controlar escapes de bombas con fugas, el uso
de indicadores magnéticos para supervisar las operaciones de llenado de tote,
vagones y el uso de una campana de laboratorio para el vaciado de cilindros.

Se aflade un estabilizador al mondmero para inhibir la formacién de polimero
durante el almacenado. Es almacenado como liquido bajo presion, a veces
refrigerado para reducir la presion, generalmente almacenado en una granja de
almacenado en esferas dicadas. Es embarcado a los manufactureros de
polimeros y otros usuarios mediante tuberias, barcazas, carros tanque o

camiones tanque.

El almacenamiento de 1,3-butadieno como comprimido, gas licuado su utilizara
un sistema a presién criogénico. Pero con el tiempo, la polimerizacion puede
comenzar, creando una corteza de material solidificado en el interior del
cilindro. Por ello se cambiara el cilindro no mas de un periodo de 5 afios, si no
es asi es probable que se libere calor, acelera la reaccién, que puede dar lugar
a la ruptura del cilindro. Los inhibidores anti polimeros son tipicamente
afiadidos para reducir este riesgo tanto en el tanque de almacenamiento como
en los cilindros de transporte, los cilindros butadieno todavia deben ser
considerados elementos de corta vida Util.

16




Capitulo IlI.

Estudio de mercado del

1,3-butadieno.

En este capitulo se realiza un estudio del estado de 1,3-butadieno en México,
en términos de consumo y produccion, de esta forma se mostrara viabilidad en
el mercado, asi mismo también tener valores contables de este producto; como

lo es el impacto e importancia en la industria de hules principalmente.

17




Capitulo Il. Estudio de Mercado del 1,3-Butadieno.

2.1 Andlisis del mercado.

En este proyecto se toma como indicador el Producto Interno Bruto, teniendo

en cuenta los valores de 2008 y 2009, por ser los mas cercanos en este

estudio.

En la siguiente tabla se muestra la participacion de la industria manufacturera

y se toma como referencia ya que es esta donde se desarrollara el proyecto.

Tabla 2.1 Producto Interno Bruto

(a precios de 2003, en miles de pesos)

manufacturera en el PIB Mexicano
(%)

2008 2009
PIB Nacional 8,928,627 8,345,648
PIB Nacional: Rama Industria 1,567,075 1,392,740
manufacturera
Participacion de la Industria 17.6 16.7

INEGI: Cuaderno de informacién oportuna
ANIQ: Anuario ANIQ 2010.

18




La siguiente tabla se muestra por division el PIB, cada una de las ramas de las

industrias involucradas en la manufactura, teniendo en cuenta nuestra rama

Industria de plasticos y Hule, porque en esta rama se desarrolla nuestra

propuesta.

Division 2008 2009
Industria Alimentaria 337,764 337,487
Industria de Bebidas y Tabaco 97,570 98,705
Fabricacién Insumos Textiles 14,348 13,224
Confeccion de productos textiles excepto 6,355 5,779
prendas de vestir

Fabricacion de prendas de vestir 37,524 36,046
Fabricacion de prendas de cuero y materias 19,518 18,247
secundarias excepto prendas de vestir

Industria de madera 16,906 15,257
Industria del papel 34,227 33,985
Impresiones e industrias conexas 13,827 13,406
Fabricacion de industrias derivados del 45,182 43,778
petréleo y carbono

Industria Quimica 150,298 146,063
Industria de plasticos y hule 41,490 38,344
Fabricacién de productos a base de minerales 103,755 93,116
no metalicos

Fabricacién de maquinaria y equipo 38,618 29,412
Fabricacién de productos metélicos 50,792 43,268
Industrias metélicas basicas 88,180 70,894
Fabricacion de equipos de computacion, 70,384 59,801
comunicacion, medicion y otros equipos,

componentes y accesorios electronicos

Fabricacibn de equipos de generacién 52,787.8 45,929
eléctrica, aparatos y accesorios eléctricos.

Fabricacidon de equipo transporte 204,089 197,996
Fabricacibn de muebles y productos 20,747 18,878
relacionados.

Otras industrias manufactureras 32,715 32,648.7

INEGI: Cuaderno de informacién oportuna.
ANIQ: Anuario ANIQ 2010.
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Se puede observar en el rengldn Industria de plasticos y Hule (letra en
negritas y de mayor tamafio de Tabla 2.2) el valor de mercado donde se desea
desarrollar esta propuesta, se tiene un potencial valor de mercado en la rama
de la industria de plasticos y hules de $ 38, 344, 000.00, también puede

incluirse la parte de la Industria Quimica del PIB.

Como segunda parte de analisis se presenta la produccion de éste producto,

ademas del Consumo Aparente que nos representa la demanda del mercado.

Teniendo como mision primordial hacer un estudio de mercado directo se
procede a presentar datos estadisticos del 1,3-butadieno, teniendo en cuenta
los dos grandes productores de productos petroquimicos PEMEX y la industria

Privada se expresan en dos tablas diferentes de produccion:

Tabla 2.3 Produccién nominal de 1,3-Butadieno en PEMEX

Plantas Petroquimicas en Capacidad Afo de Apertura
operacion productoras de (Tn/afio)

butadieno

Cd. Madero Tamaulipas 55,000 1975

ANIQ: Anuario ANIQ 2010.

Tabla 2.4 Produccién nominal de 1,3-Butadieno en

Industria Petroquimica (miles de Toneladas)

Afio 2004 2005 2006 2007 2008 2009
Produccion

Importacién 161,573 159,388 151,602 172,254 161,896 133,076
Exportacion 39,786 48,750 44,321 33,456 33,480 38,631
Consumo 121,787 110,638 107,371 138,798 128,416 94,445
aparente

indice consumo -10.9 -9.2 -30.0 29.3 -7.5 -26.5
aparente

Capacidad

Instalada - - - - - -
(mTn/ ARho)

ANIQ: Anuario ANIQ 2010.
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Grafica 2.1 Consumo Butadieno Industria
Petroquimica (miles de Toneladas)

160000
140000 /.\l
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) |
80000 »
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20000
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ANIQ: Anuario ANIQ 2010.
Esto refiere con precision la produccion total de 1,3-butadieno, no existe

produccién en México de 1,3-butadieno por lo cual se tiene que importar.

La planta de PEMEX de CD Madero fue vendida, en el sexenio de Lic. Ernesto
Zedillo, por lo cual dejo de producirse 1,3-butadieno. Por tal motivo he elegido
dar respuesta a la necesidad de esta materia prima, considerando maneras

alternas a las ligadas con el craqueo del petréleo.

El 1,3-butadieno es uno de los productos mas importados en México
actualmente en el area de petroquimicos, como se muestra en la Tabla 2.5

Importacidén de productos petroquimicos. Esto no puede seguir asi.

Tabla 2.5 Importacion de productos petroquimicos.

Producto Porcentaje de Importaciones afio 2009
Paraxilenos 19.0
Otros 42.0
Butadieno 3.0
Etano 3.0
Etilenglicoles 4.0
Acido Acético 7.0
Metanol 5.0
Cloruro de Vinilo 8.0
Estireno 9.0
Total 100

ANIQ: Anuario ANIQ 2010.
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El costo total por las importaciones tiene un valor total de 5614 millones de
dolares, lo cual de forma porcentual representa un costo de 168.39 millones de

dolares por importar 1,3-butadieno.

Como conclusion se puede lo que se puede decir de este mercado es que tiene
un extraordinario potencial para ser explotado, pues existe poca produccion de

1,3-butadieno y una demanda considerablemente alta.

2.2Analisis de Industria de huleplasticos.

Considerando que el 1,3-butadieno es un producto quimico intermedio y que se
utiliza como componente polimérico para la produccién de hules sintéticos, esta
seccion busca tener mas impacto en mostrar la importancia del 1,3-butadieno,

principalmente en el mercado de la industria de plasticos y hules.

La mayor parte de la produccion de 1,3-butadieno se requiere para la
fabricacion de neumaticos, hules, latex, papel, calzado, adhesivos, gomas,

juguetes, electrodomeésticos.

Como referencia a nivel global los consumidores mas importantes de butadieno
son el latex de estireno-butadieno y las resinas de acrinitrilo-butadieno-estireno
(ABS) que constituye en cada caso aproximadamente un 12% del consumo

mundial, como muestra la grafica:

Grafica 2.2 Consumo mundial de
Butadieno

B Goma de Estireno-Butadieno
B Latex Estireno-Butadieno
B Adiponitrilo
B Hule Policloropreno
M Hule Pilibutadieno
W ABS
Hule de nitrilo

3% 10%

12%

7%

2%

ANIQ: Anuario ANIQ 2010.
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A nivel nacional los consumidores (usos) de 1,3-butadieno son en polimeros,
hules y latex, siendo un hule una goma elastica cubierta de materia
impermeable, y un latex un material impermeable de menor resistencia a la
abrasion de un hule, por lo cual me permito mostrar los balances de produccion
de los mismos (productos finales) con el fin de ejemplificar la importancia de
este intermediario. (Son posibles mercados por ello se muestran de forma
global cada uno de estos productos finales, también se muestra una tabla de

aplicaciones de estos productos finales).

Tabla 2.6 Balance de Polibutadieno (miles de Toneladas).

Afio 2004 2005 2006 2007 2008 2009
Produccion 13,980 7,500 6,400 2,200 0 0
Importacion 17,625 18,600 19,316 25,885 25,421 21,241
Exportacion 3,481 2,444 272 100 3 10
Consumo 28,124 23,656 25,444 27,985 25,418 21,231
aparente

indice consumo 6.3 -15.9 7.6 10.0 -9.2 -16.5
aparente

Capacidad 43,000 43,000 15,000 15,000 O 0
instalada

ANIQ: Anuario ANIQ 2010.

2.3 Grafica Polibutadieno (miles de

Toneladas)
30000
& 25000 %—I/.\l\.
k:
S 0000
5
~ 15000
) =4&—Produccién
S 10000 \
2 000 \\k =i—Consumo Aparente
E \‘
0 4

2003 2004 2005 2006 2007 2008 2009 2010
Ano

ANIQ: Anuario ANIQ 2010.
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Tabla 2.7 Aplicaciéon de Polibutadieno
Aplicacion Porcentaje (%)de Uso
Hule 28
Adhesivos 3
Calzado 13
Llantas 52
Papel 4

ANIQ: Anuario ANIQ 2010.

Tabla 2.8 Balance de PoliButadieno-Estireno (miles de Toneladas)

Afo

2004 2005 2006

2007 2008 2009

Produccion

138,940 142,771 165,131

171,678 162,465 132,232

Importacion

19,037 27,838 32,621

33,819 28,821 22,730

Exportacién

125,648 128,370 125,052

130,721 135,650 120,380

Consumo
aparente

42,529 42,239 72,700

74,776 55,636 45,583

indice
consumo
aparente

1.6 -0.2 72.1

2.9 -25.6 -18.1

Capacidad
instalada

156,000 145,000 154,273

175,500 192,841 208,000

ANIQ: Anuario ANIQ 2010.

Grafica 2.4 Butadieno-Estireno (miles de
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ANIQ: Anuario ANIQ 2010.
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Tabla 2.9 Aplicacion de PoliButadieno-Estireno.

Aplicacion Porcentaje (%) de Uso
Llantas 52

Papel 4

Hule 28

Adhesivos 3

Calzado 13

ANIQ: Anuario ANIQ 2010.

Afo 2004 2005 2006 2007 2008 2009
Produccién 135,048 139,797 137,000 102,972 95,273 80,527
Importacion 32,813 46,889 39,844 35,684 45,226 68,118
Exportacién 81,706 65,651 54,964 55,330 54,043 52,135
Consumo 86,155 121,880 121,880 83,337 86,456 96,509
aparente
indice 18.0 40.5 0.7 -31.6 3.7 11.6
consumo
aparente
Capacidad 160,000 160,000 160,000 160,000 160,000 128,651
instalada
ANIQ: Anuario ANIQ 2010.
Grafica (5) Copolimeo Acrilonitrilo
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ANIQ: Anuario ANIQ 2010.
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Tabla 2.11 Aplicacion de Copolimero Acronitrilo Butadieno-Estireno

Aplicacion Porcentaje (%) de Uso
Refrigerante 40

Juguetes 18

Electrodomésticos 36

Otros 6

ANIQ: Anuario ANIQ 2010.

Tabla 2.12 Balance Polibutadieno-Acrilonitrilo (miles de Toneladas)

Afo 2004 2005 2006 2007 2008 2009
Produccion 18,170 17,267 16,863 18,361 21,743 13,157
Importacion 1,385 1,416 1,443 1,720 1,378 1,904
Exportacién 13,740 13,052 14,059 16,870 18,638 14,184
Consumo 5,815 5,632 4,248 3,211 4,483 877
aparente

indice consumo 94.5 -3.1 -24.6 -24.4 39.6 -80.4
aparente

Capacidad 0 0 0 0 25,000 29,000
instalada

ANIQ: Anuario ANIQ 2010.

Grafica 2.6 Polibutadieno-Acrilonitrilo
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ANIQ: Anuario ANIQ 2010.

También se muestra la capacidad en la produccién de hules y latex sintéticos,
al ser otro posible mercado otro producto final, es una parte donde se

desarrolla produccion y utilizacion de 1,3-butadieno.
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Tabla 2.13 Balance de Hule y latex sintético (miles de Toneladas).

Ano 2004 2005 2006 2007

2008 2009

Produccion 171,090 165,538 188,394 192,239 184,208 145,389

Importacion 48,046 47,855 53,380 61,424

55,620 56,876

Exportacion 142,869 143,866 139,383 147,691

154,291 134,574

85,537 67,690

Consumo 76,267 71,527 102,392 105,972
aparente

indice 7.2 -6.6 43.2 3.5
consumo

aparente

-19.5 20.9

Capacidad 199,000 188,000 169,273 190,500 217,840 237,000

instalada

ANIQ: Anuario ANIQ 2010.

Nota: se consideran los hules y latex: Polibutadieno-estireno hule sintético. Polibutadieno-estireno latex sintético.

Polibutadieno hule sintético. Polibutadieno-Acrilonitrilo hule sintético,

(miles de toneladas).

Grafica 2.7 Hules y Latex Sinteticos
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ANIQ: Anuario ANIQ 2010.

El extranjero puede ser otro mercado para el 1.3-butadieno, recordando que él

producto es materia prima de estos polimeros, hules y latex sintéticos, por lo

cual muestro las Balanzas comerciales de hulequimicos

de México.
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Tabla 2.14 Balanza comercial de hules y hulequimicos Valor $ Ddélares (2010).

Valor Importacion USD Importacion % Valor Exportacion USD Exportacion % Balanza
Norteamérica 159,467,646 71.83 133,946,505 48.63 -25,521,151
Canada 11,754,089 5.24 21,728 0.01 -11,732,362
EUA 147,713,557 66.52 133,924,777 48.62 -13,788,790
ALADI 247,579 1.11 33,143,515 12.03 30,671,936
Union Europea 30,439,293 17.76 64,099,783 23.27 24,660,490
ETTA 2,74,152 0.12 0 0.00 -274,152
Asia 18,355,772 8.27 28,356,901 10.29 10,000,129
Centroamérica 0 0.00 11,008,854 4.00 11,008,854
Otros 2,007,351 0.9 4,890,659 1.78 2,883,308
Total 222,015,803 100 275,446,217 100 53,430,414

ANIQ: Anuario ANIQ 2010.
Tabla 2.15 Balanza comercial de hules y hulequimicos Volumen Tn (2010).

Valor Importacion USD Importacion % Valor Exportacién USD Exportacion % Balanza
Norteamérica 76,919,937 77.59 89,000,898 49.59 12,080,961
Canada 3,479,962 3.51 19,204 0.01 -3,456,758
EUA 73,443,975 74.09 88,981,694 49.58 15,537,719
ALADI 930,218 0.94 22,711,478 12.66 21,781,760
Union Europea 14,643,745 14.77 43,871,875 24.45 29,228,130
ETTA 74,551 0.08 0 0.00 -74,551
Asia 5,813,165 5.08 15,054,955 8.39 9,241,790
Centroamérica 0 0.00 6,318,519 3.52 6,318,519
Otros 748,482 0.76 2,511,329 1.4 1,762,847
Total 99,130,098 100 176,469,554 100 80,339,456

ANIQ: Anuario ANIQ 2010.
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En la grafica 2.7 (Hules y Latex Sintéticos) se muestra la produccion vy el
consumo aparente en el pais de hules y latex sintéticos, aparentemente es un
valor negativo, pero apoyado en las tablas 2.14 y 2.15 se comprueba que todo
el consumo faltante es exportado al resto del mundo esto refiere un consumo

positivo.

Con el estudio realizado se puede concluir que, es un producto muy utilizado,
fundamentalmente en la industria de hules y hulequimicos (son hules sinteticos
creados por el hombre), tiene una produccion considerable en las
exportaciones por consiguientes tiene viabilidad para producirse, pues también
tiene una inversion y un peso especifico notable en la industria, balanza de

exportacion positiva.

Se toma en cuenta primordialmente la industria privada para las dimensiones
del proceso, ya que en esta area donde se desarrolla el Proyecto de 1,3-
butadieno a nivel nacional, pero comparandola con las dimensiones de la
planta de Cd. Madero Tamaulipas de PEMEX por ser la Unica implementada
para este material, con el detalle mencionado que fue vendida y esta en

desuso.
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Capitulo IlI.

Seleccion de tecnologia para

produccion del 1,3-butadieno.

Esta seccion muestra la obtencion de 1,3-butadieno a través de diversos
procesos, los cuales se basan en diversos materiales, fundamentados en
productos derivados del carbén y petrdleo. Son métodos basados en la
formacién de una cadena de cuatro carbonos sea bien por vias de dos
carbonos o de cuatro carbonos, como se menciono en el capitulo 2 intentando

encontrar una alternativa aplicable para este pais.
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Capitulo Ill. Seleccién de tecnologia para produccion del 1,3-

butadieno.

3.1Tipos de procesos.

Se muestra dos procesos donde el alcohol etilico es utilizando como materia
prima para obtener 1,3-butadieno y otro donde el 1,3-butadieno es obtenido a
través del craqueo del petrdleo, se escogera uno de los tres procesos basados
en una tabla de seleccion de tecnologia, propuesto por el escritor y diagramas
de causa efecto con la técnica 5M, basada en criterios de impacto ambiental,
seguridad del proceso, optimizacion del proceso, costos implicitos.

Proceso (A) Existe un método muy utilizado en Alemania Oriental el cual
consiste en una cadena de reacciones teniendo como materia principal
cualquier compuesto de dos carbonos, como lo pueden ser alcohol etilico,
acetileno, acetaldehido. Para poder formar una cadena de cuatro carbonos

como lo es el butadieno.

Proceso (B) Puede obtenerse por medio de alcohol etilico Método Lébedev
(1879-1934). El proceso consiste en una simultinea deshidrogenacion,
condensacion, y deshidrataciéon de alcohol etilico que se efectia sobre un

catalizador mixto de 6xidos metalicos.

Proceso (C) Por medio de butano, en el craqueo de petréleo. El butano pasa a
un horno en el cual se transforma para producir como producto 1,3-butadieno,
por medio de una deshidrogenacion catalitica. También incluye el medio de
butilenos que a través de una deshidrogenacion de butilenos utilizando como

catalizador el oxido de cromo sobre oxido de aluminio.
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3.2Descripcion de procesos.

Proceso (A). Se lleva a cabo por medio de una cadena de dos carbonos como
lo es el alcohol etilico, muy utilizado y desarrollado en Alemania Oriental.

El alcohol etilico se transforma en acetaldehido por deshidratacién catalitica
con aire en presencia de plata a 1022 °F y después, por aldolizacion, a
acetaldol, que se reduce a 230°F y 4352 psig, con un catalizador de niquel se
transforma a 1,3-butandiol. En la cuarta etapa se deshidrata, finalmente el 1,3-

butandiol a 518 °F con catalizador de polifosfato sodico en fase gaseosa.

Mecanismo:

A
2 CH3-CH,-OH + O, [—gl 2 CH3-CH=0 + H, 90% Conversion.

NaOH
2 CHy-CH=0 <°=5 ChrCH-CHz-CHO

OH
CHa-CH-CH,-CHO wi  CHa-CH-CH,-CH,OH
| +H2 — |
OH OH
P2Na

CHs-i?H-CHz-CHzOH —— CH,=CH-CH=CH, + 2H,0
OH

Este proceso tiene un 70% de grado de conversion a partir de la reaccion de
acetaldehido, udltima etapa, en las etapas previas la conversion es mucho

menor.
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Diagrama 3.1 Diagrama de bloques para obtener 1,3-butadieno PROCESO (A).

Alcohol etilico

Reactor de Alcohol etilico 10% || Separador 1. || Acetaldehido

Recipiente
conversion “1 1.
Tanque cero. 1 l acetaldehido 90%
Acetaldehido
Alcohol etilico 10%
Separador
5 P Reactor de
' conversion
2.
Acetaldol
Reactor de 1,3-butandiol Recipiente 1,3-butandiol Reactor de |JAcetaldo | Recipiente
conversion 3. conversion 2.
4. 3.
|

1,3-butandieno 70%

1,3-butandiol
1,3-butandiol 30%

Separador 4.

Fuente: Kevin Weissermel ,“Quimica Organica Industrial: Productos de partida o intermedios mas importantes”

Recipiente de

almacenamiento
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Proceso (B). Por medio del Método Sergei Lebedev (1879-1934).
Se desarroll6 en la URSS y sigue empledndose alli, asi como también en la

India y Brasil.

El proceso consiste en una simultdnea deshidrogenacién, condensacion, y
deshidratacion de alcohol que se efectiia sobre un catalizador mixto de Oxidos
metalicos. Para ello se deshidrodimeriza el alcohol etilico a 752°F con un
catalizador de oxido de magnesio y oxido de aluminio (MgO-AlO;), en una

etapa, con separacion de agua.
Mecanismo:

Mg0-A102
2 CH3;-CH,-OH ——— CH,=CH-CH=CH, + 2 H,O + H,

La selectividad para el butadieno alcanza un 40%. Destacar que es un proceso

de una sola etapa.
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Diagrama 3.2 Diagrama de bloques para obtener 1,3-butadieno PROCESO (B).

Alcohol etilico Recipiente de
almacenamiento

Final.

Reactorde || Alcohol etilico 60% [ separador 1. || 1-3-butadieno
>

conversion 1. >

Tanque inicial. 1,3-butadieno 40%

Agua /H,
Alcohol Etilico
Recipiente Alcohol etilico Separador
1. 2.

Agua /H,

Fuente: Kevin Weissermel ,“Quimica Organica Industrial: Productos de partida o intermedios mas importantes”
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Proceso (C). Por medio del Craqueo de petroleo,

El 1,3-butadieno se puede sintetizar deshidrogenando butano a temperaturas
elevadas en presencia de un catalizador de cromo y alimina, el hidrogeno es

un producto de la reaccion y el butileno es uno de los subproductos.

El butano que es precalentado de 1004°F a 1010°F, se hace pasar a través de
un reactor para que inmediatamente después, enfriandolo bruscamente con
aceite frio, el precalentamiento es necesario pues la reaccion es endotérmica.
El precalentamiento se lleva a cabo primero calentando el butano en un horno y
mezclandolo con vapor de agua a 2372 °F, que actla simultaneamente como
manantial de calor y como diluyente, el reactor alcanza una conversion del 30%
de butano a butadieno. El aceite de enfriamiento es necesario para prevenir
posteriores reacciones que den subproductos. El aceite de refrigeracion se
retira de los productos gaseosos en el tanque de separacién y se recircula a la
torre de enfriamiento que esta equipada con un sistema de refrigeracion. Los
productos menos volatiles (butano, butadieno y butenos) se absorben en un
hidrocarburo liquido. Los gases no absorbidos (hidrogeno) se utilizan como
combustible. El hidrocarburo absorbente se calienta posteriormente en el
desorbedor, donde se vaporiza el butadieno, que es relativamente volatil, el
buteno que se obtiene como subproducto y butano que ha reaccionado,
haciendo retornar el hidrocarburo no volétil al absorbedor. El 1,3-butadieno se
separa de los deméas componentes por extraccion con disolventes, debido a
que es preferentemente disuelto por el furfurol. El butano y los butenos se
recirculan, y el butadieno y el furfurol se separan por destilaciéon. La extraccion
con disolventes se utiliza debido a que la proximidad de las temperaturas de
ebullicion dificulta la separacion directa de la mezcla de productos por
destilaciéon: el 1-buteno a  20.84°F, el butadieno a 23.9°F y el isobuteno a
19.94°F.

Mecanismo:

—H2
CH3-CH2—CH2-CH3 — CH2=CH-CH=CH2 + CH2=CH-CH-CH2 +
CH3-CH=CH-CHj

La selectividad para el butadieno alcanza un 30%. Rendimiento muy bajo.
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Diagrama 3.3 Diagrama de bloques para obtener 1,3-butadieno PROCESO (C).

Butano Intercambiador Butano Reactor de Butano. Torre de
. ——p .
Tanque cero. de Calor. conversion 1,3-butadieno” || Enfriamiento Butano.
1.
Subproductos 1,3-butadieno

Recipiente 1. Separador 1. Butenos

Vapor .

Sobresaturado. Aceite

Recipiente de 1,3-butadieno Destilador. Extractor. Desorbedor Absorbedor
almacenamiento
Final.
A
v
Hidrocarburo Gas
Furfurol. Combustible
Absorbente

Recipiente 2.
Recirculado
Butano. Butenos

Fuente: Kevin Weissermel ,“Quimica Organica Industrial: Productos de partida o intermedios mas importantes”
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3.3Seleccion del proceso.

En esta seccion se pretende mostrar las ventajas y desventajas de los tres
procesos con técnicas especializadas como lo son una propuesta de Tabla
seleccionadora de tecnologia y Diagrama de Causa Efecto (Ishikawa), se
debe visualizar cual de los procesos es el mas adecuado para poder obtener
1,3-butadieno.

Tabla seleccion de tecnologia.

Basado en el criterio de Impacto Ambiental, Seguridad del proceso y
Optimizacion del proceso y costos implicitos, se utilizara un “método de
calificar” (propuesto por el escritor). Se dara una puntuacion del 0 a 5 segun el
grupo de especialistas en la materia y el que tenga la calificacibn méas alta por

el consejo sera elegido.

5 Excelente.
4 Muy bueno.
3 Bueno.

2 Malo.

1 Muy Malo.
0 Pésimo.

Tomando como criterio de seleccion de tecnologia el proceso que tenga la
calificacion mas alta en la tabla de leccion de tecnologia, la otra técnica de
analisis serd el diagrama causa efecto que ejemplificara las ventajas y
desventajas de cada proceso, esto nos ayuda a visualizar si el proceso

seleccionado de la tabla es el 6ptimo para este proyecto.

Si existe algin empate en la seleccion de tecnologia se toma como criterio mas
importante la calificacion de Impacto ambiental pues estas se consideran
primordiales mas importantes y el que sea mas légico y congruente en el

diagrama causa y efecto.
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Tabla 3.1 Seleccién de Tecnologia Impacto ambiental, Seguridad, Optimizacion.

Toxicidad y Cal. Reactividad Cal. Inflamabilidad  Cal. Equipos Criticos Cal.  Condiciones de Cal. Cantidad de Cal. Almacenajey Cal
riesgos a la , explosividad operacion. Equipo manejo
salud.
Proceso A Los reactivos y 3 Existe  cuidados 3 Reactivos, 3 Se tiene una 3 Se considera las 2 Reactores, 3 Se tiene 4
productos tienen especiales de productos y considerable condiciones Compresor, pocos
un nivel seguridad y semi cantidad de maximas, Columna de materiales:
considerable en explosion debido a productos son equipos cono lo equipos; reactor destilacién, Etanol
exposicion, el reactivos y inflamable son, Reactores, presurizado Intercambiadores (recipiente),
mas critico es el productos,  pues 1,3- Intercambiadore (4352 Psig MAX) de calor, Acetaldehido
butadieno, cuyos estos son Butadieno, s de calor. y temperatura Recipientes, (recipiente),
limites méaximos inflamables, puede Etanol, Proceso con criticas ( 1022° F valvulas, controles catalizadores
de exposicion polimerizarse, y el Acetaldehido, mas equipo, MAX), e indicadores. (bodegas)
PPT 50 ppm; equipo esta acetaldol, 1,3- comparado con condiciones Proces6 con mas
188mg/ma3. presurizado. Butadiol. proceso B. criogénicas. equipo.
ProcesoB Los reactivos y 3 Existe  cuidados 3 Reactivos, 3 Tiene equipos 4 Se considera las 3 Reactores, 3 Se tiene 4
productos tienen especiales de productos y considerables, condiciones Compresor, pocos
un nivel seguridad y semi Reactores, maximas, equipo; Columna de materiales:
considerable en explosion debido a productos son Intercambiadore reactor destilacién, Etanol
exposicion, el reactivos y inflamable s de calor. presurizado (150 Intercambiadores (recipiente),
mas critico es el productos,  pues 1,3- Psia MAX) vy de calor, catalizadores
butadieno, cuyos estos son Butadieno, temperaturas Recipientes, (bodegas)
limites méaximos inflamables, puede Etanol. criticas ( 760° F valvulas, controles
de exposicion polimerizarse, y el MAX), e indicadores.
PPT 50 ppm; equipo esta condiciones
188mg/m3. presurizado. criogénicas
Proceso Los reactivos y 3 Existe cuida 3 Reactivos, 3 Proceso con 3 Se considera 2 Reactores, 3 Se tiene: 4
C productos tienen especial con productos y varios equipos condiciones Compresor, Butano
un nivel reactivos y semi criticos, maximas, equipo; Columna de (recipientes) ,
considerable en productos debido productos son Reactores, reactor destilacién, Furfurol
exposicion, el a su inflamable Compresor, presurizado Intercambiadores (recipientes),
mas critico es el inflamabilidad, 1,3- Columna de (4350 Psia MAX) de calor, catalizadores
butadieno, cuyos ademas de medios Butadieno, destilacion, y temperatura Recipientes, (bodegas)
limites maximos como el furfurol, Butano, Intercambiadore criticas (2372° F vélvulas, controles
de exposiciéon ya que en este Butileno, s de calor, MAX). e indicadores.
PPT 50 ppm; proceso se tienen aunque se desorbedor, Condiciones Proces6 con mas
188mg/m3. muchos controla el absorbedor criogénicas equipo.
semiproductos medio con Torre de
inflamables y con aceites como destilacion
multiples furfurol. Proceso con
catalizadores, mas equipo.

aparte que puede
polimerizar.
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Tabla 3.1 (cont) Seleccion de Tecnologia Impacto ambiental, Seguridad, Optimizacion.

Calificacion
Total

Flexibilidad Energia consumida Cal. Productos Cal. Reutilizacion de Eficiencia Controles
Secundarios recursos especiales
Se puede tener Falla de Se con sume: 3 Hidrogeno y 3 Se separan productos Se obtiene un Es 37
energia eléctrica; operara Energia Eléctrica, agua secundarios, se 70%en la importante
con vapor. Falla de aire Vapor, Combustible. recircular el porcentaje transformacién siempre
de instrumentos: utilizara Alto consumo en de reactivo que no final, no dejar debe
aire de planta. Falla de condiciones de reacciono en cada de lado las mantener
agua, no operara. Falla operacion y servicios etapa. Se pueden reacciones las
gas combustible; no auxiliares, consumo recuperan los anteriores. condiciones
operara. Falla de vapor; Considerable catalizadores metdlicos. de
no operara. Con facilidad. operacion
Se puede tener Falla de Se con sume: 4 Hidrogeno y 3 Se separan productos Se obtiene un Es 38
energia eléctrica; operara Energia Eléctrica, agua secundarios, se 40% en la importante
con vapor. Falla gas Vapor, Combustible. recircular el porcentaje reaccion,  no siempre
combustible; no operara. consumo en de reactivo que no olvidar que es debe
Falla de wvapor; no condiciones de reacciono en cada en una sola mantener
operara. operacion y servicios etapa. Se pueden etapa. las
auxiliares, consumo recuperan los condiciones
moderado catalizadores metélicos. de
Con facilidad. operacion
Se puede tener Falla de Se con sume: 2 No existen. 4 Se separan productos Se obtiene un Es 35
energia eléctrica; operara Energia Eléctrica, secundarios, se 30%, no es importante
con vapor. Falla de aire Vapor, Combustible. recircular el porcentaje considerable. siempre
de instrumentos: utilizara consumo en de reactivo que no debe
aire de planta Falla de condiciones de reacciono en cada mantener
agua, no operara. Falla operacion y servicios etapa. Se pueden las
gas combustible; no auxiliares, consumo recuperan los condiciones
operara. Falla de vapor; Elevado catalizadores metdlicos. de
no operara. Con poca facilidad operacion
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Como se puede visualizar el “proceso B” es el que obtuvo la calificacion mas

alta en la tabla de seleccién de tecnologia.

Adicionalmente se pretende analizar los procesos a través de un Diagrama de
Causa Efecto (Ishikawa), para ejemplificar las ventajas y desventajas de cada

uno de ellos, con esto pretendo mostrar si el proceso elegido es el idoneo.

El andlisis se realizara con los siguientes criterios un método de tipo Kaisen

gue sirve para estructurar la concepcion o la mejora de una actividad dada.

Cada "M" designa un componente de una actividad cualquiera, que sea
industrial, comercial o logistica. El método 5 M permite no olvidar ningin

componente durante el andlisis de la actividad estudiada agregando
Los 5 "M" son:

e Mano de obra
e Materias

o Métodos

« Maquinaria.

e Medio Ambiente.

Causas debidas a mano de obra.

En este grupo se incluyen los factores que pueden generar el problema desde

el punto de vista del factor humano.

Causas debidas a la materia prima

Se tienen en cuenta las causas que generan el problema desde el punto de

vista de las materias primas empleadas para la elaboracién de un producto.

Causas debidas al método

Se registran en esta espina las causas relacionadas con la forma de operar el

equipo y el método de trabajo.
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Causas debidas a los equipos Maguinaria.

En esta clase de causas se agrupan aquellas relacionadas con el proceso de
transformacién de las materias primas como las maquinas y herramientas
empleadas, efecto de las acciones de mantenimiento, obsolescencia de los
equipos, cantidad de herramientas, distribucion fisica de estos, problemas de

operacion, eficiencia.

Causas debidas al entorno medio ambiente

Se incluyen en este grupo aquellas causas que pueden venir de factores
externos como contaminacion, temperatura del medio ambiente, altura de la
ciudad, humedad, ambiente laboral, si se obtiene un impacto ambiental

negativo.
Las ventajas se muestran en letras “Negritas”.

Las desventajas en letras “normales”.
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Diagrama 3.4 Diagrama de Causa Efecto (Ishikawa) Proceso A.

Medio Ambiente Mano de Obra Materias

Debido a las 4 etapas se Se tiene una sola
No es afectado

debe considerar un materia prima

por el ambiente

numero importante de . .
Se tiene una cantidad
empleados.

No tiene impacto importante de

Se debe considerar el

ambiental negativo catalizadores

manejo de personal y

Residuos faciles de El manejo de materias

capacitacién constante.

maneijar. no es critico.

Proceso
A.

El método tiene una Se tiene un importante

conversion aceptable (70%) numero de equipos.

El proceso tiene 4 fases El mantenimiento de

equipo es importante

es critico. de operacién es _critico.

Método Maauinaria




Diagrama 3.5 Diagrama de Causa Efecto (Ishikawa) Proceso B.

Medio Ambiente Mano de Obra Materias

Se tiene una sola
materia prima.

Debido a una etapa se
debe considerar un

No es afectado

por el ambiente

numero simple de

Se tiene una cantidad

empleados o )
minimo_de catalizadores

No tiene impacto
ambiental negativo

Se debe considerar el

manejo de personal aun

Residuos faciles de con dos reactores El manejo de materias
: no es critico.

manejar.

El método tiene una conversion regular (40%) Se tiene un numero manejable de

equipos.

El proceso tiene una fase, por lo cual puede

L, El mantenimiento de equipo es
existir mas de un reactor.

importante pero no impactante.

El manejo de condiciones es critico. ) o .
El manejo de condiciones de operacion

v

es critico, en temperatura

[

/

Método Maauinaria

Con la implementacion de mas de un

rector mejora mucho la produccién.

Proceso
B.
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Diagrama 3.5 Diagrama de Causa Efecto (Ishikawa) Proceso C.

Medio Ambiente Mano de Obra Materias

No es afectado Debido a las multi-etapas Se tiene una sola
se debe considerar un

por el ambiente materia prima.

numero simple de

No tiene impacto empleados. Se tiene una cantidad

ambiental negativo importante de catalizadores

Se debe considerar el

; 2 manejo de personal muy . )
Residuos faciles de El manejo de materias es

; importante. L.
maneijar. critico.

\

Se tiene un numero considerable
de equipos.

El método tiene una conversién mala (30%)

El proceso tiene muchas fases, por lo cual hay

gue tener cuidado en cada una. El mantenimiento de equipo es

. . . - impactante.
El manejo de condiciones es critico.

\4

El manejo de condiciones

No es factible mantener dos procesos de operacién es critico.

simultaneos

/

Método Maauinaria

Proceso
C.
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Debido a los métodos de analisis propuestos, como lo son Tabla de
seleccion de tecnologia y diagrama causa efecto, se puede llegar a una
conclusién congruente a los criterios propuestos como se explicara en los

siguientes renglones.

Empezando con el analisis de Tabla seleccion de tecnologia, criterio a
criterio es en puntuacion muy parecido entre dos procesos proceso A y
proceso B destacando de proceso A una mayor conversion porcentual, pero
siendo el proceso B ganador por tener en general una mejor seguridad,

manejo de materiales y menor gasto energético.

En los diagramas de causa y efecto el proceso con mas ventajas en el
proceso B, seguido del proceso A y por ultimo el proceso C. Destacando
nueva mente el proceso B por una mejor seguridad, menor mano de obra y
maguinaria tiene mas ventajas en cantidad, por lo tanto es el ganador.

El proceso C es el Unico que no cristaliza ventajas.

Por tanto se selecciona el “Proceso B”, el creado por Lebedew y llamado
del mismo modo, debido a la simplicidad del mismo mostrado en el
diagrama causa efecto, es mas viable que los otros dos en mi criterio,
pues el proceso A tiene gran diversidad de materiales y son criticos, el
proceso C es complejo y los resultados obtenidos no son tan satisfactorios.
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Capitulo V.

Proyecto butadieno en México.

En este capitulo se muestra todo lo referente al disefio técnico y conceptual del
proyecto de una planta productora de 1,3-butadieno. Se encuentra de forma

practica y resumida, de manera muy conceptual.
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Capitulo IV. Proyecto butadieno en México.

4.1 Objetivo de proyecto.

El presente proyecto tiene como principal objetivo plantear una propuesta de
planta productora de 1,3-butadieno, de esta manera cubrir necesidades

existentes de 1,3-butadieno en el mercado, debe ser rentable.

4.2 Alcance de proyecto.

Este proyecto pretende realizar la ingenieria basica necesaria para el desarrollo
de una planta productora de 1,3-butadieno, satisfaciendo la demanda en el

mercado de 1,3-butadieno a nivel nacional, con expansion a otros mercados.

4.3 Bases de disefo.

El proceso consistira en la produccién de 1,3-butadieno a partir de alcohol

etilico, a través de una conversion en una sola etapa.

» Tipo de proceso: semicontinuo

Capacidad instalada de planta 5,250 Tn/ afio.

Nota: Aungue ya no esta en funcionamiento se toma en cuenta la capacidad de
la planta de PEMEX en Cd. Madero Tamaulipas como principal parametro para
establecer la capacidad nominal (tecnologia obtencién de 1,3-butadieno apartir
del craqueo de petrdleo), ya que fue la Unica que produjo 1,3-butadieno en
México. Asi como el valor de consumo aparente de este producto (tablas
capitulo 3).

Por las mismas razones capacidad nominal de la planta queda definido como
5,250 Tn/ afio.
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La produccion méaxima por dia son 15 Tn, la produccion normal sera el 80 % de
la produccién maxima 12 Tn, y la produccién minima sera el 60 % de la
produccion maxima 9 Tn. Para base de célculo se toma el valor de produccion

maxima, es decir 15 Tn por dia.

Quedando definido como:

e Produccién maxima 15 Tn/dia, 33,070 Ib/dia.
e Produccion normal 12 Tn/dia, 26,456 Ib/dia.
e Produccion minima 9Tn/dia, 19,842 Ib/dia.

» Flexibilidad de proceso:

A falla de energia eléctrica; operara con vapor.
A Falla de agua, no operara.
A falla gas combustible; no operara.

A falla de vapor y energia eléctrica; no operara.

» Especificaciones de la alimentacion de alcohol etilico, materia prima:

Alcohol etilico: abastecido por distribuidores de productos quimicos, de la
industria petroquimica privada.

Composicion 96% alcohol 4% agua.

Presion: 11.48 Ib/in®

Temperatura: 77°F

Peso Molecular: 32 Ib/lbmol

Flujo de alimentacién: 24,676,205.5 Ib/afio (11,193 Tn/afio).

Catalizador oxido de magnesio, solido color blanco, alimentado
mecanicamente.

Catalizador oxido de aluminio, solido color blanco alimentado mecanicamente.
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» Especificaciones del producto (Butadieno).

Composicion minima 99% de pureza.

Presion: 11.48 Ib/in

Temperatura: 77°F

Peso Molecular: 58 Ib/lbmol

Flujo de producto: 11,574,268.8 Ib/afio ( 5,250 Tn/afio). Almacenado en

tanques contenedores.

» Localizacién y condiciones climatologicas:

Lugar de operaciéon: San Jerénimo Tianguismanalco, Puebla.

Area de terreno 9,532 m?

Latitud: 19°00°35"N

Longitud: 98 °13°52” W

Altura: 2,122 m.s.n.m.

Temperatura Maxima: 89.6°F

Temperatura minima: 19.4°F

Humedad Maxima: 100%

Humedad Minima: 20%

Velocidad méxima del viento: 200 km/hr (124.27milla/hr) (considerando la
posibilidad de huracanes).

Viento dominante Puebla N.O. a S.E.

Presion atmosférica 593.49 mmHg (11.48 Ib/in2).
Precipitacion pluvial por afio: 932.9 mm (36.72 in).

Sismologia: zona sismica baja.
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» Equipo de proceso:

El proceso se fundamenta en un codigo basico como lo es NFPA-30-2000,
codigo para procesos en los cuales se contenga liquidos y gases inflamables,

y en codigos particulares como se indicara en cada uno de los equipos.

Se tendra un Reactor de Conversion, es un recipiente, en el cual se realiza
solamente reacciones de conversion. Cada reaccion procedera hasta que se
alcance la conversion especificada o hasta que se agote el reactivo limitante.
Se obtendra el balance de materia y energia, dimensiones con relaciébn a un

“software (PRO/II)”, con el cual podremos manipular su volumen.

Intercambiadores de tubos mdultiples. Es una unidad de un solo paso, puesto
que toda la corriente de fluido frio que entra circula en paralelo a través de
todos los tubos. Por la gran variedad de materiales. Se empleara como
referencia el codigo NRF-090-PEMEX-2005, para su disefio, el balance de

materia y energia, dimensiones se toma referencia de “software (PRO/II)”.

Recipientes de almacenamiento. Para estos equipos se usan los tipos
atmosférico, vertical y horizontal, con referencia en la norma NRF-236-PEMEX-
2009, al igual que se obtendra el balance de materia y energia, dimensiones
se toma referencia de “software (PRO/II)”.

> Servicios Auxiliares:

Sistema de generacion de vapor. Se usara un sistema de generaciéon de vapor
de media presion y baja presion, contara con un sistema de desfogue con una
valvula de relevo con referencia en ASME B31.9-2004 y NRF-172-PEMEX-

2007. Vapor de baja presion: obtenido de proceso.

Sistema de ciclo de refrigeracion mecénica. Se utilizara un sistema de
enfriamiento de una etapa, individuales para dos partes de proceso, estas
seran utilizadas para licuar y separar gases y vapores como lo son productos y
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subproductos, utilizando etileno y amoniaco como refrigerante, basado en el
codigo ASME B31.5-2006.

Energia eléctrica: tomada del suministro eléctrico de la zona industrial con
voltaje; 240V, potencia 100KW.

Agua de enfriamiento: suministrada por una planta de tratamiento de aguas,
instalada previamente. Con una disponibilidad de 600 ft3/min., con una presion
de descarga de 30 Ib/in2.

Aire de instrumentos: suministrado por un compresor reciprocante a una

presion de 200 Ib/in2, con una capacidad de 170 ft3/min.

Combustible: gas LP cuyo almacenamiento se tendra en un tanque de
10,000ft® y presién estandar 11.48 Ib/in? que puede ser bombeado a generador

de vapor.

» Elementos de Seguridad:

Sistema de agua contra incendios: suministrado por un servicio auxiliar, el cual
es transportado a la planta mediante un sistema de bombeo, descarga a
presion de descarga de 100 Ib/in2, con disponibilidad de 2100ft>.

Existirdn valvulas de desfogue en los equipos criticos, como lo son reactor,
recipientes y generador de vapor, sistema de deteccion de fugas de gases

téxicos, fuego y humo.

Basado en la norma mexicana NOM-004-STPS-1999, Sistema de proteccion y
dispositivos de seguridad en la maquinaria y equipo que se utilice en los

centros de trabajo.

Asi también se tomara en cuenta la norma NOM-006-STPS-2000. Manejo y
almacenamiento de materiales-condiciones y procedimientos de seguridad.

Para el almacén de solidos.
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4.4 Descripcion de proceso y diagrama de bloques del proceso.

Se cuenta un reactor de conversion, la transformacion en el reactor es de una
hora por conversion, y el proceso de licuado una hora. Lo cual el proceso se
debe llevar no més de dos horas por corrida; la cual consta desde la entrada
de productos hasta la obtencion del producto final 1,3-butadieno.

Por lo cual el dia se dividirdA en doce corridas, la corrida consta de una

produccién aproximada de 1.25Tn.

Este proceso comienza con el almacenaje de alcohol etilico en un tanque de
tipo atmosférico con capacidad de 4,000 barriles de petroleo, este
suministraran las operaciones y tiene capacidad para suministrar dos semanas

de operaciones.

Se realiza un acondicionamiento, se debe precalentar alcohol etilico para tener
un sistema homogéneo en el reactor, esto se lleva a cabo con un precalentado
del alcohol etilico, hasta llevarlo a 250°F, en el reactor se suministran de
manera previa los catalizadores oxido de magnesio y oxido de aluminio (MgO-

AlO,) de forma mecénica al reactor correspondiente.

Se alimenta el alcohol etilico del precalentado conectado al reactor de
conversion que funciona de forma semicontinua, se realiza la operacion de
conversion en el reactor, teniendo como principal condicion de conversion
alcanzar los 780 °F en el reactor, con ayuda del vapor de media presion.

De esta manera se realiza una deshidrogenacion, condensaciéon, y
deshidratacion del alcohol. Se deshidrodimeriza y convierte en 1,3-butadieno,

teniendo como subproductos agua e hidrogeno, con la parte no reaccionante.
Se proceda a una serie de licuado de gases, para poder obtener el

1,3-butadieno a un 99 % como principal objetivo, de forma intrinseca se podra

separar subproductos y reactivo no reaccionante.

53




Se licua en una serie de tres intercambiadores de calor sistemas de
refrigerado, el proceso continua con un primer intercambiador de calor cuyas
condiciones de entrada son 120 Psia 780°F y salida de 105 Psia 250°F, esta
mezcla pasa a un recipiente separador vapor liquido, cuyo liquido a separar es

agua a un 99% la cual se podra utilizar en otra area de la planta.

En el segundo intercambiador de calor de licuado, considerando perdida por
friccion en tuberia tendremos condicione de entrada de 90 Psia, 250 °F y salida
de 75 Psia y 10 °F, el objetivo de este intercambiador es separar hidrogeno y
1,3-butadieno, de la mezcla etanol y agua, esta Ultima se pretende separar por

otro sistema auxiliar para poder reutilizar el alcohol.

En el tercer intercambiador de calor de licuado, tiene como principal funcion
separar hidrogeno y 1,3-butadieno por ello se tendran condiciones criogénicas
en cuanto temperatura, y considerando perdidas por friccion, una temperatura
de en entrada 10 °F 60 Psia y salida de 45 Psia y -120°F, es evidente que por
cuestiones de condensado se utilizard un refrigerante de condiciones

criogénicas.

Teniendo en cuenta el peligro que comprende el manejar una sustancia
peligrosa como lo es hidrogeno molecular, se propone una solucién en el
manejo del mismo, esta propuesta consta de un area especial para el
almacenaje de este, a partir de un tanque de almacenamiento FA-08, al igual
de su utilizaciébn para la generacion de vapor, se especifica en servicios

auxiliares y anexos.
Con este proceso se tienen un producto principal al 99% 1,3-butadieno, por lo

cual realizamos nuestro objetivo, y un subproducto hidrogeno también al 99%.

Como lo muestra el siguiente diagrama de bloques.
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Diagrama 4.1 Diagrama de bloques para obtener 1,3-butadieno.

Tanque
Compresor Reactor de Tanque Intercambiador se
- a . parador FA-
GB-01 Alcohol et'I|ICO vertical FA-03 Alcohol et‘I|ICO de calor EA-02 Alcohol etilico 04
1,3-butadieno 1,3-butadieno 1,3-butadieno
Hidrogeno Hidrogeno Hidrogeno N
Agua Agua Agua Alcohol etilico
1,3-butadieno
Hidrogeno
Agua

Tanque Agua 99%
Horizontal

Agua FW.

Tanque vertical
FA-02
Tanque
vertical FA-08
Intercambiador

de calor EA-01 Hidrogeno 99%

Intercambiador
de calor EA-03

Alcohol etilico
1,3-butadieno
Hidrogeno

Agua

< .
Tanque 1 3-butadieno Intercambiador 1,3-butadieno Tanque separador
separador FA-06 H,idrogeno de calor EA-04 Hidrogeno FA-05

Alcohol etilico
Agua

Precalentado

1,3-butadieno 99%

Recuperacién de
etanol DA-E

Alcohol etilico

Tanque final
de producto
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4.5 Diagrama de flujo de proceso.
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: Nombre| Tipo Descripcion aracteristical
| BA-01] Bomba| Bombeo materia prima 5 Hp’
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] EA-01| Cambiador| Precalentador 101 ft2
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EA-04| Cambiador’ Refrigerante 3! 126ft2;
FA-02|  Tamque| Tanque proceso 1 5.5x1.5ft!
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13-Butadieno 0,22) 0,22 0,22) 0,22) 0,22) 0,22) 0,28] 0,28] 0,28 0,28] 0,50 0,50) 0,50) 0,50) 100] 100] 100] 00! 0,01 0,0: 0,00] 0,00] 0,00)
Diagrama de Flujo: Planta productora de | UNAM Facultad de Estudios Superiores | Elaboro: Abraham Alcantara Lopez
. 2
1,3-butadieno. Cuautitlan. Rev.
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4.6 Balance de materia y energia de proceso.

EL balance de materia y energia se realizara a través de una simulacion en
software especializado en procesos, PROII/6.0 (Process Engineering Suite),
con ayuda de esta herramienta serd mas facil y correcta visualizar la

composicion de cada una de las lineas de proceso.
Este proceso se fundamenta en ecuacion de reaccion de alcohol etilico a 1,3-

butadieno. Esta sera nuestra base de célculo para llevar a cado una simulacion

como se muestra en el balance.

Mg0-Al02
2 CH3-CH,-OH ——— CH,=CH-CH=CH, + 2 H,O + H,
La selectividad para el butadieno alcanza un 40%.

Condicion 2CH3-CH»-OH Mg0-AlO2 CH,=CH-CH=CH, +2H,0 +H,

Inicio 129.21mol

Reaccion 129.21(1-Xa)

Produccién 51.68 mol / 40% del total de  103.36 mol 51.68 mol
Alcohol etilico.

Equilibrio 25.85 mol 51.68 mol 103.36 mol 51.68 mol

Con base en este planteamiento se muestra la simulacién de la reaccion
guimica y por consiguiente el balance de materia y energia.
El cual se muestra en la siguiente tabla cuyo niumero es 4.1.
Nota: es importante decir que en este balance los nimeros tienen una coma (,)
en lugar del punto (.) que designa los valores enteros de las fracciones, fuera

de esto no existe ninguna diferencia.
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Tabla 4.1 BMYE Numero linea 1 2 3 4 5 6 7 8
Fase Liquido Liquido Liquido Vapor Vapor Vapor Vapor Vapor
Propiedades totales de linea
Flujo molar LB-MOL/HR 129,2 129,2 129,2 129,2 129,2 129,2 129,2 129,2
Flujo masico LB/HR 5952,5 5952,5 5952,5 5952,5 5952,5 5952,5 5952,5 5952,5
Flujo volumétrico FT3/HR 120,1 120,1 120,1 120,1 120,1 120,1 120,1 120,1
Temperatura °F 77,0 77,2 77,3 250,0 246,2 246,2 380,3 377,8
Presion PSIA 11,5 75,0 60,0 60,0 45,0 45,0 150,0 135,0
Peso molecular 46,1 46,1 46,1 46,1 46,1 46,1 46,1 46,1
Calor MM BTU/HR 0,0 0,0 0,0 2,9 2,9 2,9 3,2 3,2
Entalpia BTU/LB 4,9 5,2 5,2 482,1 482,1 482,1 534,1 534,1
Fraccion mol Liquido 1,0 1,0 1,0 N/A N/A N/A N/A N/A
Reduccién Temp. °F 0,6 0,6 0,6 0,8 0,8 0,8 0,9 0,9
Reduccion Pres. PSIA 0,0 0,1 0,1 0,1 0,0 0,0 0,2 0,1
Factor Acentropico 0,6 0,6 0,6 0,6 0,6 0,6 0,6 0,6
Watson K (UOPK) 10,8 10,8 10,8 10,8 10,8 10,8 10,8 10,8
Densidad Standard Liquido LB/FT3 49,6 49,6 49,6 49,6 49,6 49,6 49,6 49,6
Gravedad Especifica 0,8 0,8 0,8 0,8 0,8 0,8 0,8 0,8
API 46,6 46,6 46,6 46,6 46,6 46,6 46,6 46,6
Propiedades fase vapor
Flujo molar LB-MOL/HR n/a n/a n/a 129,2 129,2 129,2 129,2 129,2
Flujo masico LB/HR n/a n/a n/a 5952,5 5952,5 5952,5 5952,5 5952,5
Flujo volumétrico FT3/HR n/a n/a n/a 15386,9 20736,2 20736,2 7088,6 7924,0
Flujo volumétrico vapor estandar n/a n/a n/a 49031,3 49031,3 49031,3 49031,3 49031,3
FT3/HR
Gravedad Especifica (Aire=1.0) n/a n/a n/a 1,6 1,6 1,6 1,6 1,6
Peso molecular n/a n/a n/a 46,1 46,1 46,1 46,1 46,1
Entalpia BTU/LB n/a n/a n/a 482,1 482,1 482,1 534,1 534,1
CP BTU/LB-F n/a n/a n/a 0,4 0,4 0,4 0,5 0,5
Densidad LB/FT3 n/a n/a n/a 0,4 0,3 0,3 0,8 0,8
Conductividad Térmica BTU/HR- n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a
FT-F
Viscosidad CP n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a
Propiedades fase liquida
Flujo molar LB-MOL/HR 129,2 129,2 129,2 n/a n/a n/a n/a n/a
Flujo masico LB/HR 5952,5 5952,5 5952,5 n/a n/a n/a n/a n/a
Flujo volumétrico FT3/HR 121,5 121,5 121,5 n/a n/a n/a n/a n/a
Flujo volumétrico vapor estandar 120,1 120,1 120,1 n/a n/a n/a n/a n/a
FT3/HR
Gravedad especifica (H20 @ 60 F) 0,8 0,8 0,8 0,8 n/a n/a 0,8 0,8
Peso molecular 46,1 46,1 46,1 46,1 n/a n/a 46,1 46,1
Entalpia BTU/LB 4,9 52 52 n/a n/a n/a n/a n/a
CP BTU/LB-F 0,8 0,8 0,8 n/a n/a n/a n/a n/a
Densidad LB/FT3 49,0 49,0 49,0 49,0 n/a n/a 49,0 49,0
Tension superficial Dina/CM n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a
Conductividad Térmica BTU/HR- n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a
FT-F
Viscosidad CP n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a
Componente (Fraccion mol)

Alcohol etilico 1 1 1 1 1 1 1 1

Hidrogeno

Agua

1,3-Butadieno
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Tabla 4.1 BMYE Numero linea

Fase Vapor Vapor Vapor Vapor Mezcla Mezcla Vapor
Propiedades totales de linea
Flujo molar LB-MOL/HR 232,6 232,6 232,6 232,6 232,6 232,6 181,6
Flujo masico LB/HR 5952,4 5952,4 5952,4 5952,4 5952,4 5952,4 5027,7
Flujo volumétrico FT3/HR 149,2 149,2 149,2 149,2 149,2 149,2 134,3
Temperatura °F 780,0 779,5 779,5 779,1 250,0 242,5 242,5
Presion PSIA 135,0 120,0 120,0 105,0 105,0 90,0 90,0
Peso molecular 25,6 25,6 25,6 25,6 25,6 25,6 27,7
Calor MM BTU/HR 5,4 5,4 5,4 5,4 2,7 2,7 2,5
Entalpia BTU/LB 906,4 906,4 906,4 906,4 450,9 450,9 497,2
Fraccion mol Liquido N/A N/A N/A N/A 0,2 0,2 N/A
Reduccién Temp. °F 1,5 1,5 1,5 1,5 0,9 0,9 1,0
Reduccion Pres. PSIA 0,1 0,1 0,1 0,1 0,1 0,1 0,1
Factor Acentropico 0,2 0,2 0,2 0,2 0,2 0,2 0,2
Watson K (UOPK) 11,6 11,6 11,6 11,6 11,6 11,6 12,1
Densidad Standard Liquido LB/FT3 39,9 39,9 39,9 39,9 39,9 39,9 37,4
Gravedad Especifica 0,6 0,6 0,6 0,6 0,6 0,6 0,6
API 89,7 89,7 89,7 89,7 89,7 89,7 104,3
Propiedades fase vapor
Flujo molar LB-MOL/HR 232,6 232,6 232,6 232,6 180,3 181,6 181,6
Flujo masico LB/HR 5952,4 5952,4 5952,4 5952,4 5003,3 5027,7 5027,7
Flujo volumétrico FT3/HR 228229 25677,7 25677,7 29348,2 12672,1 14786,3 14786,3
Flujo volumétrico vapor estandar FT3/HR 88256,3 88256,3 88256,3 88256,3 68427,5 689216 689216
Gravedad Especifica (Aire=1.0) 0,9 0,9 0,9 0,9 1,0 1,0 1,0
Peso molecular 25,6 25,6 25,6 25,6 27,7 27,7 27,7
Entalpia BTU/LB 906,4 906,4 906,4 906,4 497,3 497,2 497,2
CP BTU/LB-F 0,6 0,6 0,6 0,6 0,5 0,5 0,5
Densidad LB/FT3 0,3 0,2 0,2 0,2 0,4 0,3 0,3
Conductividad Térmica BTU/HR-FT-F n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a
Viscosidad CP n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a
Propiedades fase liquida
Flujo molar LB-MOL/HR n/a n/a n/a n/a 52,3 50,9 n/a
Flujo masico LB/HR n/a n/a n/a n/a 949,1 924,7 n/a
Flujo volumétrico FT3/HR n/a n/a n/a n/a 16,9 16,4 n/a
Flujo volumétrico vapor estindar FT3/HR n/a n/a n/a n/a 15,3 14,9 n/a
Gravedad especifica (H20 @ 60 F) n/a n/a n/a n/a 1,0 1,0 n/a
Peso molecular n/a n/a n/a n/a 18,2 18,1 n/a
Entalpia BTU/LB n/a n/a n/a n/a 206,4 199,0 n/a
CP BTU/LB-F n/a n/a n/a n/a 1,0 1,0 n/a
Densidad LB/FT3 n/a n/a n/a n/a 56,2 56,5 n/a
Tension superficial Dina/CM n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a
Conductividad Térmica BTU/HR-FT-F n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a
Viscosidad CP n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a
Componente (Fraccién mol)
Alcohol etilico 0,11 0,11 0,11 0,11 0,11 0,11 0,14
Hidrogeno 0,22 0,22 0,22 0,22 0,22 0,22 0,28
Agua 0,44 0,44 0,44 0,44 0,44 0,44 0,29
1,3-Butadieno 0,22 0,22 0,22 0,22 0,22 0,22 0,28
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Tabla 4.1 BMYE Numero linea 16 17 18 19 20 21 22
Fase Vapor Mezcla Mezcla  Vapor Mezcla Mezcla  Mezcla
Propiedades totales de linea
Flujo molar LB-MOL/HR 181,6 181,6 181,6 103,6 103,6 103,6 103,6
Flujo masico LB/HR 5027,7 5027,7 5027,7 2907,9 2907,9 2907,9 2907,9
Flujo volumétrico FT3/HR 134,3 134,3 134,3 95,5 95,5 95,5 95,5
Temperatura °F 241,0 10,0 9,0 9,0 42,5 -120,0 -120,4
Presion PSIA 75,0 75,0 60,0 60,0 45,0 45,0 30,0
Peso molecular 27,7 27,7 27,7 28,1 28,1 28,1 28,1
Calor MM BTU/HR 2,5 0,5 0,5 0,5 0,5 -0,2 -0,2
Entalpia BTU/LB 497,2 105,4 105,4 175,2 175,2 -72,3 -72,3
Fraccion mol Liquido N/A 0,4 0,4 N/A 0,0 0,5 0,5
Reduccién Temp. °F 1,0 0,7 0,7 1,1 1,2 0,8 0,8
Reduccién Pres. PSIA 0,1 0,1 0,0 0,1 0,1 0,1 0,1
Factor Acentropico 0,2 0,2 0,2 0,0 0,0 0,0 0,0
Watson K (UOPK) 12,1 12,1 12,1 13,8 13,8 13,8 13,8
Densidad Standard Liquido LB/FT3 37,4 37,4 37,4 30,5 30,5 30,5 30,5
Gravedad Especifica 0,6 0,6 0,6 0,5 0,5 0,5 0,5
API 104,3 104,3 104,3 158,3 158,3 158,3 158,3
Propiedades fase vapor
Flujo molar LB-MOL/HR 181,6 103,6 103,6 103,6 98,9 51,8 51,9
Flujo masico LB/HR 5027,7 2906,8 2907,9 2907,9 2655,5 112,2 115,9
Flujo volumétrico FT3/HR 17787,1 6645,7 8369,3 8369,3 11609,1 4201,6 6301,7
Flujo volumétrico vapor estandar 68921,6 393004 393132 39313,2 375344 196555 196875
FT3/HR
Gravedad Especifica (Aire=1.0) 1,0 1,0 1,0 1,0 0,9 0,1 0,1
Peso molecular 27,7 28,1 28,1 28,1 26,8 2,2 2,2
Entalpia BTU/LB 497,2 174,6 175,2 175,2 191,7 -14,4 -10,3
CP BTU/LB-F 0,5 0,4 0,4 0,4 0,5 3,0 2,9
Densidad LB/FT3 0,3 0,4 0,3 0,3 0,2 0,0 0,0
Conductividad Térmica BTU/HR-FT-F n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a
Viscosidad CP n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a
Propiedades fase liquida
Flujo molar LB-MOL/HR n/a 78,1 78,0 n/a 4,7 51,8 51,7
Flujo masico LB/HR n/a 2120,9 2119,7 n/a 252,5 2795,7 2792,0
Flujo volumétrico FT3/HR n/a 37,9 37,8 n/a 6,3 61,1 61,1
Flujo volumétrico vapor estindar n/a 38,9 38,9 n/a 6,4 71,4 71,3
FT3/HR
Gravedad especifica (H20 @ 60 F) n/a 0,9 0,9 n/a 0,6 0,6 0,6
Peso molecular n/a 27,2 27,2 n/a 53,9 54,0 54,0
Entalpia BTU/LB n/a 10,6 9,7 n/a 1,0 -74,6 -74,9
CP BTU/LB-F n/a 0,8 0,8 n/a 0,5 0,4 0,4
Densidad LB/FT3 n/a 56,0 56,0 n/a 40,0 45,7 45,7
Tension superficial Dina/CM n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a
Conductividad Térmica BTU/HR-FT-F n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a
Viscosidad CP n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a
Componente (Fraccién mol)
Alcohol etilico 0,14 0,14 0,14 0,00 0,00 0,00 0,00
Hidrogeno 0,28 0,28 0,28 0,50 0,50 0,50 0,50
Agua 0,29 0,29 0,29 0,00 0,00 0,00 0,00
1,3-Butadieno 0,28 0,28 0,28 0,50 0,50 0,50 0,50
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Tabla 4.1 BMYE Numero lin

Liquido

Liquido

Fase Liquido Vapor Vapor Liquido Liquido
Propiedades totales de linea
Flujo molar LB-MOL/HR 51,7 51,7 51,7 51,9 51,9 50,9 78,0
Flujo masico LB/HR 2792,0 2792,0 2792,0 115,9 115,9 924,7 2119,7
Flujo volumétrico FT3/HR 71,3 71,3 71,3 24,2 24,2 14,9 38,9
Temperatura °F -120,4 -120,3 -120,2 -120,4 -119,8 242,5 9,0
Presion PSIA 30,0 50,0 35,0 30,0 15,0 90,0 60,0
Peso molecular 54,0 54,0 54,0 2,2 2,2 18,1 27,2
Calor MM BTU/HR -0,2 -0,2 -0,2 0,0 0,0 0,2 0,0
Entalpia BTU/LB -74,9 -74,7 -74,7 -10,3 -10,3 199,0 9,7
Fraccion mol Liquido 1,0 1,0 1,0 N/A 0,0 1,0 1,0
Reduccién Temp. °F 0,4 0,4 0,4 5,4 5,4 0,6 0,4
Reduccién Pres. PSIA 0,0 0,1 0,1 0,2 0,1 0,0 0,0
Factor Acentropico 0,2 0,2 0,2 -0,2 -0,2 0,3 0,4
Watson K (UOPK) 12,5 12,5 12,5 43,9 43,9 8,8 9,9
Densidad Standard Liquido LB/FT3 39,1 39,1 39,1 4,8 4,8 62,1 54,6
Gravedad Especifica 0,6 0,6 0,6 0,1 0,1 1,0 0,9
API 94,0 94,0 94,0 1707,0 1707,0 10,5 30,3
Propiedades fase vapor
Flujo molar LB-MOL/HR n/a n/a n/a 51,9 51,9 n/a n/a
Flujo masico LB/HR n/a n/a n/a 115,9 115,7 n/a n/a
Flujo volumétrico FT3 /HR n/a n/a n/a 6301,7 12617,6 n/a n/a
Flujo volumétrico vapor estandar n/a n/a n/a 19687,5 19683,2 n/a n/a
FT3/HR
Gravedad Especifica (Aire=1.0) n/a n/a n/a 0,1 0,1 n/a n/a
Peso molecular n/a n/a 2,1 2,2 2,2 n/a n/a
Entalpia BTU/LB n/a n/a n/a -10,3 -10,2 n/a n/a
CP BTU/LB-F n/a n/a n/a 2,9 2,9 n/a n/a
Densidad LB/FT3 n/a n/a n/a 0,0 0,0 n/a n/a
Conductividad Térmica BTU/HR-FT-F n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a
Viscosidad CP n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a
Propiedades fase liquida
Flujo molar LB-MOL/HR 51,7 51,7 51,7 n/a 0,0 50,9 78,0
Flujo masico LB/HR 2792,0 2792,0 2792,0 n/a 0,2 924,7 2119,7
Flujo volumétrico FT3/HR 61,1 61,1 61,1 n/a 0,0 16,4 37,8
Flujo volumétrico vapor estindar 71,3 71,3 71,3 n/a 0,0 14,9 38,9
FT3/HR
Gravedad especifica (H20 @ 60 F) 0,6 0,6 0,6 n/a 1,0 1,0 0,9
Peso molecular 54,0 54,0 54,0 n/a 18,0 18,1 27,2
Entalpia BTU/LB -74,9 -74,7 -74,7 n/a -108,4 199,0 9,7
CP BTU/LB-F 0,4 0,4 0,4 n/a 0,8 1,0 0,8
Densidad LB/FT3 45,7 45,7 45,7 n/a 68,0 56,5 56,0
Tension superficial Dina/CM n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a
Conductividad Térmica BTU/HR-FT-F n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a
Viscosidad CP n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a
Componente (Fraccion mol)
Alcohol etilico 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,33
Hidrogeno 0,00 0,00 0,00 0,99 0,99 0,00 0,00
Agua 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 1,00 0,67
1,3-Butadieno 1,00 1,00 1,00 0,01 0,01 0,00 0,00
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4.7 Hojas de especificacién de equipos.

En esta seccion se muestran datos sintetizados del equipo de proceso, asi

también como un listado de equipo, en forma de hojas de especificacion que

muestran los datos mas relevantes de cada uno de ellos.

Tabla 4.2 Lista de equipo en proceso.

Nombre |Tipo Descripcién Caracteristicas
Reactor de conversion, equipo

RA-01 Reactor principal. 300ft3
Tanque de almacenamiento

FA-01 Tanque principal. 30x 32 ft
Tanque de almacenamiento del

FA-02 Tanque reactivo precalentado. 5.5x1.5 ft
Tanque de almacenamiento de

FA-03 Tangque producto, productos secundarios. | 6.5x1.5 ft
Tanque separador de producto,

FA-04 Tanque productos secundarios. 4.5x1.5 ft
Tanque separador de producto,

FA-05 Tangque productos secundarios. 11.5x2 ft
Tanque separador de producto,

FA-06 Tanque productos secundarios. 9x2 ft
Tanque de almacenamiento

FA-07 Tangue productos secundarios. 21x8 ft
Tanque de almacenamiento

FA-08 Tanque producto principal. 15x5 ft

FA-BL Tanque Tanque balance en proceso. 5X 2 ft
Bomba principal conectada a

BA-01 Bomba tanque FA-01. 5 Hp

BA-02 Bomba Bomba alimentadora a proceso. |5 Hp
Bomba alimentadora a FA-07

BA-03 Bomba Producto final. 1Hp

EA-01 Cambiador de calor | Calentador de reactivo. 101 ft2
Condensador producto,

EA-02 Cambiador de calor |productos secundarios. 163 ft2
Condensador producto,

EA-03 Cambiador de calor [ productos secundarios. 188ft2
Condensador producto,

EA-04 Cambiador de calor [productos secundarios. 126 ft2

GB-01 Compresor Compresor de reactivo. 88 Hp

Se muestran hojas de especificacion de equipo de proceso, el cual incluye el

reactor

de conversion,

tanques de proceso, bombas de proceso,

intercambiadores de calor, compresor, en ese orden. Asi mismo se indica la

memoria de calculo para los diferentes tipos de equipo en anexos.
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Hojas de especificacion

de Equipos.




oj|a 4 Reactor de Conversio RA-O

Condiciones de operacion
Tipo de Reactor Isotérmico RA-01
Calor  conducido
MMBTU/HR 3.75

Entrada Salida
Lineas 8 9
Temperatura °F 380 780
Presion Psia 135 120

Temperatura  de
disefio °F

900

Presion de disefo
Psia

170

Catalizador doble

Oxido de aluminio AlIO2

Oxido de Magnesio MgO

Material Acero Inoxidable

Servicios Agua de enfriamiento, vapor.

Velocidad de

reaccion 0.4 lbmo/ft3hr

Volumen de

reactor 258.42 ft3

Volumen sobre

disefio de reactor

15% 300.00 ft3

Longitud 15 ft Diametro 5.05 ft
BMYE Lbmol/hr Inicio Transformacion Produccion | Conversion
Alcohol etilico 1,292 -1,033 258 0.8
Hidrogeno 0 516 516

Agua 0 1,033 1,033

1,3-butadieno 0 516 516

Total 1,292 1,033 2,325

N

o 5 vzisw

D=5.05 ft
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Hoja 4.2 Tanque FA-01

Servicio FA-01 Posicion  Atmosférica
Almacenamiento total
por 15 dias
Tipo de Fluido Liquido alcohol
etilico
Temperatura Operacién 77.0 Méxima 92.4 Disefio 150
OF
Presion Psia Operacion 15.0 Maxima 20 Disefio 40
Densidad Liquido Tipo
Ib/ft3 49.6 Circular
Dimensiones Longitud Didmetro Capacidad
ft 32.0 30.0 Total ft3 22,619.5
Nivel ft Normal Méaximo Minimo
18.2 30.0 0.5
Alarmas ft Alto Nivel Bajo Nivel Nivel de
24.1 7.9 paro 30.0
Boquillas Cantidad D Diagrama
Nominal
(in)
Alimentacion 1(1) 2
Salida del 1(1) 2 2
liguido
Salidadegas 1(2) 1/2
V. Seguridad 1(2) 1/2
en linea
descarga gas 4
Drene en linea 1(3) Yo WK Z=32ft
liquido. T
Instrumentos  1(4) 1 * ATLNM'N
de nivel ! l_ I
Interruptor de 1(4) 1 ) D=30 Tt d
nivel 3
Notas
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Hoja 4.3 Tanque FA-02

Servicio FA-02 Almacenaje de almacenamiento, Posicion Vertical

producto precalentado
Tipo de Liquido - Flujo masico flujo
Fluido Ib/hr - volumeétrico -

ft3/hr
Gas CH2CH30OH Flujo masico 5952.49 flujo
Ib/hr volumeétrico 20,736.1
ft3/hr

Temperatura Operacion Maxima Disefio
oF 250 300 345
Presion Psia Operacion 45 Maxima 54 Diseflo 65
Densidad Liquido Tipo Circular

Ib/ft3 -

Gas Ib/ft3  0.287
Dimensiones Longitud 5.5 Diametro 1.5 Capacidad 12
ft Total t3
Nivel ft Normal Maximo Minimo

0.10 0.20 -
Alarmas  ft Alto Nivel Bajo Nivel Nivel de
Liguido 0.18 0.16 paro 0.20
Diagrama
Boquillas Cantidad D Nominal 5
(in)

Alimentacion 1(1) 4 A
Salida de 1(4) Yo -
liquido 3k—
Salida de 1(2) 4
gas _ Z=5.5 ft
V. Seguridad 1(2) 4
en linea I
descarga e
gas ! }— BEE R
Drene en 1(4) Yo \ J
linea liquido.
Instrumentos 1(3) Yo 4
de nivel p N
Interruptor 1(3) Yo D=1.51t
de nivel
Notas: la valvula de seguridad esta en la
linea de salida de gas por lo mismo es
del mismo tamafo.
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| Hoja 4.4 Tanque FA-03

Servicio FA-03 Almacenamiento mezcla Posicion  Vertical
Tipo de Liquido Flujo  masico flujo
Fluido - Ib/hr - volumétrico -
ft3/hr
Gas BD, H2, Flujo masico 5952,38 flujo

H20, Ib/hr volumétrico 25,677.6

CH3CH20H ft3/hr
Temperatura Operacion 780 Maxima 936 Disefio 1080
oF
Presion Psia Operacion 120 Maxima 144 Disefio 170
Densidad Liquido Tipo Circular

Ib/ft3 -
Gas Ib/ft3 0.23
Dimensiones Longitud 6.50 Diametro 150 Capacidad 11.5
ft Total ft3
Nivel ft Normal 1.00 Méximo 0.80 Minimo 0.50
Alarmas  ft Alto Nivel Bajo Nivel Nivel de
Liquido 0.74 0.68 paro 0.58
Diagrama

Boquillas Cantidad D  Nominal >

(in)
Alimentacién 1(1) 4
Salida del 1(4) ) 2
liquido 3
Salida de 1(2) 4
gas _ Z=6.5ft
V. Seguridad 1(2) 4
en linea .
descarga 1 }_ R
gas I e 8

Drene en 1(4) Yo
linea liquido.
Instrumentos 1(3) Y% 4

de nivel

Interruptor 1(3)
de nivel

Notas: la valvula de seguridad esta en la
linea de salida de gas por lo mismo es del
mismo tamafio.

h
4

N

7 D=1.5 ft

L4
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Hoja 4.5 Tanque FA-04

Servicio FA-04 Tanque separador Posicion Horizontal
Tipo de Liquido H20 Flujo maésico flujo 16.9
Fluido Ib/hr volumétrico
925 ft3/hr
Gas BD, H2, Flujo masico flujo
H20, Ib/hr volumétrico 14,786.3
CH2CH30H 5,027.7 ft3/hr
Temperatura Operacion Maxima Disefio
OF 250.0 300.0 345.0
Presion Psia Operacion 105.0 Maxima 126.0 Disefio 145.0
Densidad Liquido Tipo Circular
Ib/ft3 56.21
Gas Ib/ft3  0.39
Dimensiones Longitud ft 4.5 Diametro ft 15 Capacidad  7.95
ft Total ft3
Nivel ft Normal 0.8 Maximo 1.0 Minimo 0.5
Alarmas ft Alto Nivel 0.9 Bajo Nivel 0.6
Longitud minima de Diagrama
separacion L-V ft 0.5
Boquillas Cantidad D Nominal
(in) 2
Alimentacién 1(1) 2.0
Salida del 1(4) 1.0 +
liquido 3
Salida de 1(2) 3-1/2 NVAX pa D=15 ft
gas e
V. Seguridad 1(2) 3-1/2 T
en linea | | || -
descarga
gas i I3
Drene en 1(4) Yo < >
linea liquido. L=4 5ft
Instrumentos 1(3) 1/2
de nivel
Interruptor 1(3) 1/2
de nivel
Notas: Valvula de seguridad esta en la
linea de salida de gas por lo mismo es
del mismo tamafo, lo mismo pasa con
linea de drene y salida de liquido.
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Hoja 4.6 Tanque FA-05

Notas: Valvula de seguridad esta en la
linea de salida de gas por lo mismo es del
mismo tamafo, lo mismo pasa con linea
de drene y salida de liquido.

Servicio FA-05 Tanque separador Posicion Horizontal
Tipo de Liquido H20, Fluo  masico flujo
Fluido CH2CH30OH  Ib/hr 1,715,1 volumétrico 29.1
ft3/hr
Gas BD, H2 Flujo  masico flujo
Ib/hr 2,903.2 volumétrico 14,570.7
ft3/hr
Temperatura Operacion Maxima Disefio 0.0
oF 10.0 12.0 (criogénico)
Presion Psia Operacion Maxima Disefio
60.0 72.0 83
Densidad Liquido Tipo Circular
Ib/ft3 56.01
Gas Ib/ft3 0.35
Dimensiones Longitud 11.5 Diametro 2.0 Capacidad 36.1
ft Total ft3
Nivel ft Normal 1.1 Maximo 15 Minimo 0.5
Alarmas ft Alto Nivel 1.3 Bajo Nivel 0.5 Nivel de 1.5
paro
Longitud minima de Diagrama
separacion L-V ft 0.5
Boquillas Cantidad D  Nominal
(in) 2
Alimentacion  1(1) 2.0
Salida del 1(4) 1-1/2
liquido 3
Salidade gas 1(2) 3.0 NVAX pap D=2 ft
V. Seguridad 1(2) 3.0 ™
en linea || M
descarga gas
Drene en 1(4) )
linea liquido. 1 4
Instrumentos  1(3) Y5 ¢ m| »
de nivel =5
Interruptor de 1(3) Y%
nivel
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Hoja 4.7 Tanque FA-06

nivel

Notas: Valvula de seguridad esta en la
linea de salida de gas por lo mismo es
del mismo tamafio, lo mismo pasa con
linea de drene y salida de liquido.

Servicio FA-06 Tanque Posicion Horizontal
separador
Tipo de Liquido BD Flujo masico 2774.8 flujo 61.5
Fluido Ib/hr masico
ft3/hr
Gas H2 Flujo masico flujo
Ib/hr 133.1 masico 6,701.9
ft3/hr
Temperatura  Operacién -100.0 Méxima -110.0 Disefio -130.0
OF
Presion Psia  Operacion 50.0 Méxima 60.0 Disefio 70.0
Densidad Liquido Tipo Circular
Ib/ft3 45.1
Gas Ib/ft3  0.02
Dimensiones  Longitud Diametro Capacidad
ft 9.0 2.0 Total ft3 28.3
Nivel ft Normal Méaximo Minimo
1.1 1.5 0.5
Alarmas ft Alto Nivel Bajo Nivel Nivel de
1.3 0.8 paro 1.5
Longitud minima de Diagrama
separacion L-V ft. 0.5
Boquillas Cantidad D Nominal 2
(in)
Alimentacién  1(1) 2.0 4+
Salida del 1(4) 1-1/4 3
I|qu_|do NMAX pa D=2 ft
Salidade gas 1(2) 3.0 i 5'2;&
V. Seguridad 1(2) 3.0 o
en linea T
descarga gas - -
Drene en 1(4) Yo 1 4
linea liquido. ¢ L=9 ft ’
Instrumentos  1(3) Yo
de nivel
Interruptor de 1(3) Yo
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Hoja 4.8 Tanque FA-07

Servicio FA-07  Almacenamiento Posicion  Vertical
total por dia BD
Tipo de Liquido BD Flujo masico 44,952.4 flujo 1,001.2
Fluido Ib/hr masico
ft3/hr
Gas Flujo masico flujo
- Ib/hr - masico -
ft3/hr
Temperatura Operacién -120.0 Maxima -130.0 Disefio -150.0
°F
Presion Psia Operacion 35.0 Maxima 42.0 Disefio 60.0
Densidad Liquido 45.1 Tipo Circular
Ib/ft3
Gas Ib/ft3 -
Dimensiones Longitud 21.0 Diametro 8.0 Capacidad 1,055.6
ft Total ft3
Nivel ft Normal 11.6 Méaximo 19.0 Minimo 0.5
Alarmas ft Alto Nivel 15.3 Bajo Nivel 5.1 Nivel de 19.0
paro
Boquillas Cantidad D Nominal Diagrama
(in)
Alimentacién 1(1) 1-1/4 5
Salida del 1(4) 2.0
liquido A
Salida de 1(2) 1/2 2
gas 3 }—
V. Seguridad 1(2) 1/2
en linea 7=21ft
descarga
gas MK g
Drene en 1(4) Ya e
linea liquido. ! }— S I 2
Instrumentos 1(3) 1
de nivel
Interruptor 1(3) 1 4
de nivel ¢ D=8 i >
Notas: la valvula de seguridad esta en la
linea de salida de gas por lo mismo es del
mismo tamano.
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Hoja 4.9 Tanque FA-08

mismo tamano.

Notas: la valvula de seguridad esta en la
linea de salida de gas por lo mismo es del

Servicio FA-08 Posicion  Vertical
Almacenamiento
total por dia H2
Tipo de Fluido Liquido Flujo flujo
- masico Ib/hr - volumétrico -
ft3/hr
Gas H2 Flujo flujo
masico Ib/hr  132.7 volumeétrico 13.431,8
ft3/hr
Temperatura °F Operacion 70.0 Maxima 84.0 Disefio 100.0
Presion Psia Operacion 80.0 Maxima 96.0 Disefio 110.0
Densidad Liquido - Tipo
Ib/ft3 Circular
Gas Ib/ft3  0.01
Dimensiones ft Longitud  15.0 Diametro 5.0 Capacidad 295.0
Total ft3
Nivel ft Normal 14.0 Maximo 23.0 Minimo 0.5
Alarmas ft Alto Nivel  18.5 Bajo Nivel 6.1 Nivel de 23.0
paro
Boquillas Cantidad D Diagrama
Nominal
(in)
Alimentacién 1(2) 2-1/2
Salida del liquido  1(4) 1/2 2
Salida de gas 1(2) 1/2 A
V. Seguridad en 1(2) 1/2
linea  descarga 3 }— +
gas
Drene en linea 1(4) Yo
liquido. Z=151t
Instrumentos de 1(3) Ya N
nivel T or
Interruptor de 1(3) Yo 1 }— T +
nivel N 7

P N
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Hoja 4.3 Tanque FA-BL

Servicio FA-BL Tanque balanza. Posicion Vertical
Tipo de Liquido CH2CH30OH Flujo masico flujo
Fluido Ib/hr 5952.49 volumétrico 120.02
ft3/hr
Gas Flujo masico flujo
Ib/hr volumétrico 20,736.1
ft3/hr

Temperatura Operacion Maxima Disefio
°F 250 300 345
Presion Psia Operacion 45 Maxima 54 Disefio 65
Densidad Liquido Tipo Circular

Ib/ft3 49.6

Gas Ib/ft3  0.287
Dimensiones Longitud 6 Diametro 2 Capacidad 18.85
ft Total t3
Nivel ft Normal 0.10 Maximo 0.20 Minimo
Alarmas  ft Alto Nivel Bajo Nivel Nivel de
Liguido 0.18 0.16 paro 0.20

Diagrama
Boquillas Cantidad D Nominal 5
(in)

Alimentacion 1(1) 4 A
Salida de 1(4) Yo -
liquido 3F—
Salida de 1(2) 4
gas , Z=6 ft
V. Seguridad 1(2) 4
en linea NVAX oo
descarga T
gas 1 }— | ) J
Drene en 1(4) Yo N Y,
linea liquido. Y
Instrumentos 1(3) Yo
de nivel p 4 R
Interruptor 1(3) Yo D=2 ft
de nivel

Notas: la valvula de seguridad esta en la
linea de salida de gas por lo mismo es
del mismo tamafio.
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Hoja 4.10 Sistema de bombeo BA-01

Clave BA-01 Servicio (flujo) Alimentador de
proceso: Alcohol
Etilico
flujo mésico Ib/h Flujo volumétrico 1,441.0
71,460.0 ft3/hr
Condiciones de operacion méxima.
Temperatura °F 68 Porcentaje de solidos
Densidad Ib/ft3 48.97 Viscosidad cP 1.2
Presion Succion 15 Presion Descarga
Psia Psia 85
NUumero de linea de 1 Numero de linea de
succion descarga
Tipo de bomba Centrifuga Carga dinamica total
(Ibs.ft/lby,) 86.12
Potencia de bomba 5 Cabezal neto de
HP succion positiva
disponible NPSH
requerida 14.6
Diametro de 5 Rpm 2880
impulsor in
Eficiencia 7%
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Hoja 4.11 Sistema de bombeo BA-02

Clave BA-02 Servicio (flujo) Alimentador de
proceso: Alcohol
Etilico reserva.
flujo masico Ib/h 1,441.0
71,460.0 Flujo volumétrico ft3/hr

Suministro a proceso.
Temperatura °F 68 Porcentaje de solidos -
Densidad Ib/ft3 48.97 Viscosidad cP 1.2
Presion Succion 15 Presiéon Descarga Psia
Psia 85
Numero de linea de 1 Numero de linea de
succion descarga 2
Tipo de bomba Centrifuga Carga dinamica total

(Ibt.ft/lby) 86.12
Potencia de bomba 5 Cabezal neto de
HP succion positiva

disponible NPSH

requerida 14.6
Diametro de 5 Rpm 2880
impulsor in
Eficiencia 7%
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Hoja 4.12 Sistema de bombeo BA-03

Clave BA-03 Servicio (flujo) Almacenamiento
producto  final
1,3-butadieno

flujo masico Ib/h 2780.0 Flujo volumétrico 71.0

ft3/nr

Condiciones de operacion

Temperatura °F -120.3 Porcentaje de sélidos 0.0

Densidad Ib/ft3 45.1 Viscosidad cP 0.4

Presion Succién 30.0 Presion Descarga 50.0

Psia Psia

Numero de linea de 23 Numero de linea de 24

succién descarga

Tipo de bomba Centrifuga Carga dinamica total

(Ibs.ft/lby,) 26.6

Potencia de bomba 1.0 Cabezal neto de

HP succion positiva

disponible NPSH
requerida 15.7

Diametro de 5 Rpm 2880

impulsor in

Eficiencia 77%
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Hoja 4.12 Intercambiador de calor EA-01

Servicio EA-01 Evaporador acondicionamiento de
materia

Fluido Lado de coraza Lado de tubos
alcohol etilo Vapor de agua

Flujo del fluido (Ib/hr) 5952.5 13,050.0

Temperatura Entrada °F 77 800

Temperatura Salida °F 250 340

Presion de operacion Psia 40 100

Densidad Ib/ft3 49.6 0.167

Numero de pasos 1 2

Caida de presidn 2 2

Factor de ensuciamiento 0.0027

Calor transmitido BTU/Ib 2,840,000

Arreglo

Cambiador tipo E, 32 Tubos de 3/4,
arreglo cuadrado de 1 in, 1 pasos

LMTD corregido

372

Coeficiente global UD 76
Area de transferencia ft2 101
Numero de tubos 32
Didmetro interno DI (in) 0.62
Diametro externo DO (in) Ya
Longitud ft 8
Diametro de Coraza in 8
I
E I
< "J' , 8in
8 ft
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Hoja 4.13 Intercambiador de calor EA-02

Servicio EA-02 Condensador

Fluido Lado de coraza Lado de tubos
Butadieno, hidrogeno, Agua de enfriamiento
alcohol etilico y agua

Flujo del fluido (Ib/hr) 5,952.5 17,492.9

Temperatura Entrada 780 77

oF

Temperatura Salida°F 250 230

Presion de operacion 135 50

Psia

Densidad Ib/ft3 0.75 62.22

Numero de pasos 2 4

Caida de presion 2 2

Factor de 0.0027

ensuciamiento

Arreglo Cambiador tipo F, 52 Tubos de 3/4, arreglo
cuadrado de 1 in, 1 paso

Calor transmitido 2,750,000

BTU/hr

LMTD corregido

313

Coeficiente global UD 54

Area de transferencia 163

ft2

Numero de tubos

60

Diametro interno DI (in) 0.62

Didmetro externo DO 3%

(in)

Longitud ft

8

Didmetro de Coraza in 10

10in

A

v

8ft
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Hoja 4.14 Intercambiador de calor EA-03

Servicio EA-03 Condensador

Fluido Lado de coraza Lado de tubos
Butadieno, hidrogeno, Refrigerante
alcohol etilicoy agua. = Amoniaco.

Flujo del fluido (Ib/hr) 5,027.7 4,100.0

Temperatura Entrada°F 250 -30

Temperatura Salida °F 10 -10

Presion de operacion 90.0 24.0

Psia

Densidad Ib/ft3 0.34 40.41

Numero de pasos 1

Caida de presion 2

Factor de ensuciamiento  0.0027

Arreglo

Cambiador tipo E, 60 Tubos de 3/4, arreglo
cuadrado de 1 in, 8 pasos

Calor transmitido BTU/hr 2,000,000
LMTD corregido 107

Area de transferencia ft2 188
Coeficiente global UD 99
Numero de tubos 60
Diametro interno DI (in) 0.62
Diametro externo DO (in) %
Longitud ft 8
Diametro de Coraza in 12

12in

A

v

8 ft
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Hoja 4.15 Intercambiador de calor EA-04

Servicio EA-04 Condensador

Fluido Lado de coraza Lado de tubos
Butadieno, hidrogeno.  Refrigerante

Etileno.

Flujo del fluido (Ib/hr) 2,910.0 4,300.0

Temperatura Entrada °F 10 -160

Temperatura Salida °F -120 -140

Presion de operaciéon 60 23

Psia

Densidad Ib/ft3 0.35 39.32

Numero de pasos 1 2

Caida de presion 2 2

Factor de ensuciamiento  0,0027

Arreglo

Cambiador tipo E, 52 Tubos de 3/4,
arreglo cuadrado de 1 in, 1 pasos

Calor transmitido BTU/hr

700,000

LMTD corregido 79
Area de transferencia ft2 126
Coeficiente global UD 70
Numero de tubos 40
Diametro interno DI (in) 0.62
Diametro externo DO (in) %
Longitud ft 8
Diametro de Coraza in 10
T
E |
) 'J' _ 10in
b 8 ft -
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Hoja 4.16 Compresor GB-01

Servicio Alimentador a RA-01 Potencia al freno HP 88
Tipo GB-01 Reciprocante Fluido Alcohol
etilico
carga adiabatica Ft 30,747.0 K (cp/cv) 1.13
Flujo masico Ib/hr 5,952.4 R. Compresibilidad 3.3
Presion de succién 45 Flujo Volumétrico 346
Psia ft3/min
Presion descarga 150 Temperatura de 710
Psia succion °R
Presion de relevo 180 Temperatura 901
Psia descarga °R
Datos de Fluido: Entrada Salida
alcohol etilico
Temperatura °F 246.2 380.3
Presion PSIA 45.0 150.0
Peso molecular 46.1 46.1
Calor MM BTU/HR 2.9 3.2
Entalpia BTU/LB 482.1 534.1
Flujo volumétrico 20736.2 7088.6
FT3/HR
CP BTU/LB-F 0.4 0.5
Densidad LB/FT3 0.3 0.8
Flujo masico maximo Ib/hr 5,952.4
Flujo méasico normal Ib/hr 4,770
Flujo méasico minimo Ib/hr 3,572
Eficiencia % 70
Material Acero al Boquillas
carbon
cilindro X Succién In 4
lineal 6 Descarga In 3
V. Seguridad In 4
M E L Meead@oodd

81




4.8 Diagramas de tuberias e instrumentacion de proceso (DTI).

Esta seccion muestra lo referente a control de procesos, a través de un

diagrama de tuberia e instrumentacion, con los criterios de seguridad y proceso

como factor principal, asi mismo en la tabla 4.3 muestra las dimensiones de

diametros utilizados en proceso donde la metodologia de célculo se muestra en

el anexo memoria de célculo.

Tabla 4.3 Clasificacion de lineas de proceso |

2 P 1 A 2 A
2 P 2 A 2 A
2 P 3 A 2 A
4 P 4 A 4 A
4 P 5 A 4 A
4 P 6 A 4 A
3 P 7 A 4 A
3 P 8 A 4 A
4 P 9 A 4 A
4 P 10 A 4 A
4 P 11 A 4 A
4 P 12 A 4 A
2 P 13 A 2 A
2 P 14 A 2 A
3-1/2 P 15 A 3-1/2 A
3-1/2 P 16 A 3-1/2 A
2 P 17 A 2 A.l
2 P 18 A 2 A.l
3 P 19 A 3 A.l
2 P 20 A 2 A.l
2 P 21 A 2 A.l
2 P 22 A 2 A.l
1-1/4 P 23 A 1-1/4 Al
1-1/4 P 24 A 1-1/4 A.l
1-1/4 P 25 A 1-1/4 A.l
1-1/4 P 26 A 1-1/4 A.l
1/2 P 27 A 1/2 A.l.
3 P 30 A 3 Al
2-1/2 P 31 A 2-1/2 A
2-1/2 P 32 A 2-1/12 A
1/2 P 33 A 1/2 A
1 P 40 A 1 A
1-1/2 P 50 A 1-1/2 A.l

82




2"P21A2AL T!

2"P20A2Al

== 1/4"P24A11/4Al
BA-03

11/4"P25A11/4Al

Producto final 1,3-butadieno
Servicio de recuperacion alcohol-agua

4'PIAIA T3 R ! g i (1) 31/2"P16A31/2A

4"P8A4A

Servicio de recuperaciéon agua

Desfogue
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2"P1A2A 2"P2A2A

Alcohol etilico

Clasificacion de lineas de
proceso
2P 1A 2A
2P 2A 2A
2P 3A 2A
4P 4A a4n
4P 5A 4A
4P 6A aA
3P 7A 3A
3P 8A 3A
4P 9A aA
4P 10 A 4A
4P 11A 4A
4P 12A aA
2P 13A 2A
2P 14A 2A
312 P 15A 312 A
312 P 16 A 312 A
2P 17A 2 Al
2P 18A 2 Al
3P 19A 3 Al
2P 20A 2 Al
2P 21A 2 Al
2P 2A 2 Al
114 P 23A 1_14 Al
124 P 24 A 114 Al
114 P 25 A 1_1/4 Al
3P 30A 3 Al
212 P 3LA 212 Al
1P 40A 1A
112 P 50 A 1112 Al

Diagrama de Tuberia e instrumentacion: Planta | UNAM Facultad de

productora de 1,3-butadieno. Superiores Cuautitlan. Rev.

Estudios

Elaboro: Abraham Alcantara Lopez
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4.9 Consumo eléctrico.

Se pretende dar el consumo de electricidad de equipos en el proceso
instalados, se toma como un valor constante por ello no se especifica la
cantidad de tiempo que se utiliza, por capacidad estos no deben rebasar los
350 HP pues en este caso es recomendable utilizar vapor directamente. En el

proceso se utilizan bombas y compresores, se muestra una tabla resumen de

las mismas:
Equipo Descripcion Potencia  Potencia  costo Costo total
HP KW kwH $(peso
Mexicano)
GB-01 Alimentador a reactor 88.0 65.62 $1.70
RA-01
BA-01 Alimentador a tanque 1.0 3.73
principal de
almacenamiento
alcohol etilico
BA-02 Alimentador a proceso 5.0 3.73
EA-01
Servicios Se engloba todo el 40.2 29.98
consumo de servicios
Total por Se considera un 20% 175 130.5
corrida con de sobre disefio en el
sobre disefio consumo eléctrico, no
del 20% importando si algunos
valores estén sobre
estimados
Total dia 2033.2 1516.22 $2,577.57
Total por afo 711648.0 530676.63 $902,150.26
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4.10 Plano de localizacion general de planta (Lay out planta).

Se da una descripcion detallada de la localizacion de la planta integrando la
estructura de edificios, nave industrial, equipos de dimensiones mayores
utilizados a lo larga de este proceso, principalmente en el almacenamiento,
ubicandolos en zonas especificas debidas ya sea al proceso o al ambito

administrativo.

Definiéndolo en area administrativa, de proceso y zona comun, con base en

seguridad, tamaiio del terreno, diagrama de flujo.
Se tienen como principales areas:

+ Oficinas Administrativas (Ventas, Sistemas, Recursos Humanos,
Direccién de Operaciones, Intendencia, Bafios.)

» Casetas de Vigilancia.

+ Comedor

 Areas Verdes.

« Almacén (materia prima/Producto terminado)

« Tanque principal Agua FAW-01 (incluye agua contra incendios).

« Area de Proceso (Nave)

« Tanque alcohol etilico FA-01.

« Tanque Hidrogeno FA-08.

» Laboratorio Innovacién/Aseguramiento de calidad.

* Cuarto de Control

» Oficina planta.

* Subestacion Eléctrica.

« Area de Mantenimiento

» Torre de destilacion.

* Loker s Ayudantes Generales

+ Patio de Maniobra.

* Zona Para desperdicio.

+ Estacionamiento.

« Area de expansion en el proceso de la empresa.
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Estacionamientd

Oficinas
Administrativas

Comedor

Laboratorios

Oficinas de plpnta

Almacén

Mantenimiento

Cuarto de conptrol

Subestacion ¢electrica

Area de Expansion

Lokers Ayudante$ generales

Vasgula

F 9

|
' Caseta e
I de vigilancia desperdicio

Patio de maniobrag

Zdna de

9IJoA Baly

Servicios JAuxiliares
Generadoy de vapof

Dique
Producto fing]

Proceso

Dique
Principal

saJel|IXny
SOIINIDS

Nave industrial

Reactores de
Servicios Auxiligres Proceso
Ciclo dg refrigeracion mecanica
Plano de localizacion | UNAM Facultad de | Elaboro: Abraham
general: Planta | Estudios Superiores | Alcantara Lopez
productora de 1,3- | Cuautitlan. Rev.
butadieno.
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4.11 Plano de localizacion general de equipo (vista equipo).

Se muestra la forma en que se distribuira el equipo de proceso asi como el
equipo de sistema auxiliar de nuestro proceso, comprende los siguientes
equipos. Donde solo es especificada el &rea correspondiente a proceso no asi

cada uno de los equipos.

apla 4 adlO de e} DO Plano de loca AClON general ae edg DO
Equipo | Descripcion
RA-01 Reactor de conversion
FA-01 Tanqgue de almacenamiento principal
FA-02 Tanqgue de almacenamiento producto precalentado.
FA-03 Tanque de almacenamiento mezcla de productos y productos
secundarios
FA-04 Tanqgue de separador mezcla de productos y semiproductos
FA-05 Tanqgue de separador mezcla de productos y semiproductos
FA-06 Tangue de separador mezcla de productos y semiproductos
FA-07 Tangue de almacenamiento producto secundario H2.
FA-08 Tanque de almacenamiento producto principal BD.
BA-01 Equipo de bombeo alimentador de FA-01
BA-02 Equipo de bombeo alimentador de proceso
BA-03 Equipo de bombeo producto principal BD.
GB-01 Alimentador a RA-01
EA-01 Evaporador de alcohol etilico
EA-02 Condensador de mezcla
EA-03 Condensador de mezcla
EA-04 Condensador de mezcla
GV-01 Generador de vapor
EA-10 Desobrecalentador
EA-11 Condensador
BAW-01 | Bomba de generacién d vapor.
BAW-02 | Bomba de generacion d vapor.
FAW-01 | Tanque de almacenamiento principal de agua.
FAW-02 | Almacenamiento de condensado
FAW-03 | Tanque principal de generacion de vapor
DA-01 Torre de recuperacién de alcohol etilico
GB-02 Compresor de sub producto H2
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4.12 Especificacion servicios auxiliares.

Como es mencionado anteriormente el proceso es soportado con servicios
auxiliares, esta seccion muestra los mismos. Principalmente las caracteristicas
que deben cumplir en el proceso, los servicios seran mencionados de acuerdo

a la secuencia de proceso.

El primer servicio es el consumo eléctrico, especificado en la seccidén 4.9, en el
cual especifica lo referente a procesos.

Continuando con el andlisis de servicios, se tiene un generador de vapor, en el
cual se da alimentacion al proceso, el reactor e intercambiador de calor EA-

01. Se muestra el consumo de energia.

Tabla 4.6 Especificacion de servicio Generacion de vapor para el reactor.

RA-01 Alcohol Mezcla de BD, Deltas Tubos  Vapor Deltas

etilico H2, H20,

CH3CH20H

Reactor de Entrada Salida Entrada Salida
Conversion
Temperatura 378.0 780.0 402.0 1000.0 800.0 200.0
oF
Presion Psia 135.0 120.0 15 120.0 120.0 N/A
Entalpia 534.1 906.4 372.3 1532.1 1429.9 102.2
BTU/lb
Flujo 5952.5 21681.6
masico Ib/hr
Calor 2,838,515.5 2,838,515.5
transmitido
BTU/hr

El intercambiador de calor EA-01, en el cual se acondiciona el reactivo. Consta

de las siguientes caracteristicas:

Tabla 4.7 Especificacion de servicio Generacion de vapor para intercambiador EA-O1.

EA-01 Coraza Alcohol etilico Deltas Tubos  Vapor Deltas
Evaporador Entrada Salida Entrada Salida
Temperatura °F 77.0 250.0 173.0 800.0 340.0 460.0
Presion Psia 60.0 60.0 N/A 100.0 100.0 N/A
Entalpia BTU/Ib 5.2 482.1 476.9 1430.0 11945 2355
Flujo masico Ib/hr  5952.5 14,025.0

Calor transmitido 2,838,515.5 2,838,515.5

BTU/hr
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Tomando en cuenta el proceso de separacion, el cual se lleva a cabo en tres
etapas, la primera de ellas tiene el intercambiador de calor EA-02, este tiene
condiciones para poder utilizar agua de enfriamiento por el lado de los tubos,
especificado en la hoja del cambiador de proceso.

En esta seccidn se utiliza agua como refrigerante, pero también se recupera

agua la cual se podra utilizar en otra parte del proceso.

Tabla 4.8 Especificacion de servicio Agua de enfriamiento para intercambiador EA-02.

EA-02 Coraza Mezcla de Deltas Tubos Agua de Deltas
productos enfriamiento.

Entrada | Salida Entrada | Salida
Temperatura °F | 780.0 250.0 530.0 77.0 230.0 153.0
Presion Psia 105.0 105.0 N/A 40.0 40.0 N/A
Entalpia BTU/Ib | 906.4 450.9 455.5 62.5 217.5 155.0
Flujo masico | 5952.5 17,491.7
Ib/hr
Calor 2,711,211.0 Ajustado 2,720,000.0
transmitido
BTU/hr

En el cambiador EA-03 esta basado en un ciclo de refrigeracion mecénica
simple, el cual tiene como funcion condensar una mezcla de agua y alcohol
etilico de una mezcla de hidrogeno y 1,3-butadieno. EIl ciclo tiene como
refrigerante amoniaco fue escogido por condiciones de operacién. La mezcla
agua alcohol etilico es procesada para recuperar el alcohol etilico y el agua,

esta se podra utilizar en otra area.

Tabla 4.9 Especificacion de servicio Ciclo de refrigeracion 1 (amoniaco).

EA-03 Coraza Mezcla de Deltas Tubos Amoniaco Deltas
productos

Entrada Salida Entrada Salida
Temperatura®°F  250.0 10.0 240.0 -10.0 -10.0 N/A
Presién Psia 75.0 75.0 N/A 24.0 24.0 N/A
Entalpia BTU/lb  497.2 105.4 391.8 -360.0 210.0 570.0
Flujo masico 5027.7 3,473.7
Ib/hr
Calor 1,969,973.7 Ajustado 1,980,000.0
transmitido
BTU/hr
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El tercer condensador EA-04 esta basado también en un ciclo de refrigeracion
mecanica simple el cual tiene como objetivo condensar 1,3-butadieno y
separarlo de hidrogeno. El ciclo tiene como refrigerante Etano entra a -140°F
18 psia en liquido-vapor. EIl 1,3-butadieno es almacenado en un tanque FA-07,
el hidrogeno es almacenado en FA-08 y tratado con sistemas de seguridad

especial.

Tabla 4.10 Especificacion de servicio Ciclo de refrigeracion (etileno).

EA-04 Coraza Mezcla de Deltas Tubos  Etano Deltas
productos

Entrada Salida Entrada Salida
Temperatura °F 10,0 -120.0 130.0 -140.0 -140.0 N/A
Presion Psia 60,0 60.0 N/A 18.0 18.0 N/A
Entalpia BTU/Ib 175.2 -72.3 247.5 -120.0 90.0 210.0
Flujo mésico Ib/hr  2908.0 3428.6
Calor transmitido 719,553.9 720,000.0
BTU/hr

El sistema de generacion de vapor, también es capaz de soportar a todos los
equipos de proceso, sistemas auxiliares y suministrar el calor necesario para el
reactor. El cual en su mayoria es de vapor a media-baja presion.

Existe un proceso de recuperacion de alcohol etilico el cual se trata de una
pequefia torre de destilacion, el cual evitara el desperdicio de materia prima, se
pretende recuperar en este alcohol etilico en un 96%, agua en un 99% la cual
podra ser ocupada en otra parte del proceso.

Este proceso en particular genera un buen nivel de agua, sin ningin problema
de pureza, por lo cual se pretende utilizar el agua generada en el proceso para
varios servicios, como lo son; agua de contra incendio, agua de servicios
sanitarios, agua de proceso.

Un servicio especial es el de hidrogeno molecular, pues sera utilizado para
soportar un 1/5 del calentamiento en la generacion de vapor, esto se realizara
gracias a un compresor conectado al tanque FA-08 el cual nos ayudara
desplazarlo en una linea especial.

Se muestra en anexos la metodologia de calculo.
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4.13 Balance de materiay energia de servicios auxiliares.

En esta seccion se exponen los sistemas auxiliares de manera sintetizados,

haciendo énfasis en que lo primordial es el proceso. Se muestra en Anexos la

metodologia de célculo.

Sistema de generacion de vapor:

Agua de enfriamiento

Tabla 4.11 BMYE agua de enfriamiento.

Entrada (60) Salida (61)
Temperatura °F 77 230
Presion Psia 40 40
Entalpia BTU/Ib 62.5 217.5
Flujo maésico Ib/hr 17,492
Flujo volumétrico ft3/hr 283 2,224
Densidad Ib/ft3 62.22 7.89
Diametro in 3 4
Calor transmitido BTU/hr 2,720,000.0

Ciclo de refrigeracion mecanica.

BMYE

Tabla 4.12 BMyE Ciclo de refrigeracion 1 (amoniaco)

3

4 N

amoniaco

Presiéon (Psia) |22 50 50 22 22
Temperatura °F [-10 85 23 -10 -10
Entalpia Btu/lb 208 257 -315 -315 -360
Flujo maésico|--- 4,100.0 3,786.0
Liquido Ib/h

Flujo maésico (4,100.0 4,100.0 314.0

Vapor |Ib/h

Flujo 101.5 90.4
volumétrico

liquido ft3/h

Flujo 51,898.7 27,516.8 3,925.0
volumétrico

Vaporft3/h

pL (Ibm/ ft3) 40.41 41.868

pv (Ibm/ ft3) 0.079 0.149 0.08

% vap 100 100 0.08

Diametro 6.0 4.0 1.5 2.0
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Segunda parte.

Tabla 4.13 BMyE Ciclo de refrigeracion 2 (etileno).

BMYE Etileno 1

Presion (Psia) [23.0 50.0 50.0 23.0 23
Temperatura |[-140.0 -102.0 -72.0 -140.0 -140
OF

Entalpia Btu/lb [88.0 104.0 -98.0 -98.0 -116
Flujo masico|--- 4,300.0 3,913.0

Liquido Ib/h

Flujo masico|4,300.0 4,300.0 387.0

Vapor Ib/h

Flujo 109.4 94.92
volumétrico

liquido ft3/h

Flujo 22,994.7 12181.3 2,058.5
volumeétrico

Vaporft3/h

pL (Ibm/ ft3) - - 39.322 41.227

pv (Ibm/ ft3) 0.187 0.353 0.188

% vap 100 100 0.085
Diametro 4.0 3.0 1.5 2.0

Torre de destilacion

Tabla 4.14 BMyE Torre de destilacién.

BMYE. Liquido Liquido Liquido Liquido
Mezcla H20 Mezcla H20 CH3CH20H H20
CH3CH20OH CH3CH20OH
Flujo molar LB-MOL/HR 78.0 78.0 25.5 52.5
Flujo mésico LB/HR 2119.7 2119.7 1173.9 945.8
Flujo Volumétrico 38.9 38.9 23.7 15.2
FT3/HR
Temperatura °F 9.0 9.0 234.4 282.2
Presion Psia 60 50 50 50
Peso molecular 27.2 27.2 46.0 18.0
Entalpia BTU/Lb 9.7 9.7 134.3 235.9
Mole Fraccién Liquida 1 1 1 1
Densidad LB/FT3 54.55 54.55 49.57 62.34
Diametros 1.5 1.5 15 1
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Balance de materia y energia generacion de vapor.

apla 4 B

Lineas

5

6

10

11

Presion
(Psia)

40

11,48

11,48

20

20

20

160

160

Temperatura
OF

1000

800

340

325

77

77

77

77

7

77

77

Entalpia
BTU/Ib

1532.1

1429.9

1194.2

1182

62.1

62.1

62.5

62.5

62.5

63.5

63.5

Flujo
masico
Vapor Ib/hr

22,000

22,000

22,000

22,000

Flujo
masico
liguido I/ hr

22,000

22,000

22,000

22,000

22,000

22,000

22,000

Densidad
Vapor Ib/ft3

0.139

0.134

0.218

0.310

Densidad
liquido Ib/ft3

62.22

62.22

62.22

62.22

62.22

62.22

62.22

Flujo
volumeétrico
vapor ft3/hr

180,150.0

186,075.0

114,550.0

80,575.0

Flujo
volumétrico
liguido ft3/hr

401.8

401.8

401.8

401.8

401.8

401.8

401.8

Diametro

8.0

8.0

6.0

6.0

2.5

2.5

2.5

2.5

2.5

2.5

2.5
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Capitulo V.

Evaluacion Econdmica.

En esta seccidn se dara de forma tedrica el valor contable de este proyecto de

nuestra empresa productora 1,3-butadieno, con ello se pretende mostrar el

beneficio, rentabilidad crecimiento y valor de la misma.
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Capitulo V. Evaluacion Econdmica.

Siendo la capacidad de nominal de la planta de 5,250 Tn/ afio (11,574,268.76
Ib/afio) y teniendo un valor de venta de 1.37 Ddlares por libra de 1,3-butadieno

se pretende ganar 15,856,748.2 Délares por afio.

5.1 Consumos e insumos.

Consumos
La materia prima que el proceso tiene por unidad de producto terminado, en
este caso para obtener 11,574, 268.76 Ib/afio).

Tabla 5.1 Costo anual de consumos

Materia Precio Consumo anual Gasto unitario por Ib Costo

Délares (Ib/afio) de BD (ddlar/aino)
Alcohol 0.318 24,676,205.5 2.132  7,847,033.3
etilico
Oxido de 0.222 2,204.6 4.23E-05 490.0
Magnesio
Oxido de 0.206 2,204.6 3.93E-05 455.0
aluminio
(Alimina)

Total 7,847,978.3

Www.ICISpricing.com.

Insumos
Se define como el consumo de servicios por unidad de productos
proporcionados. Forman parte del costo unitario del producto terminado

Tabla 5.2 Costo anual de insumos

Servicio Descripcion Consumo Precio Gasto unitario Costo
anual (Ib/afio) Dolares por lb de BD (délar/afo)
Gas natural Generacion 328,187.5 0.34 114,625.9
de vapor 0.028
Electricidad Soporte de 530,676.6 0.13 0.046 24,331.3
proceso
Total 138,956.2

Www.ICISpricing.com.

www.cfe.com.mx
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5.2 Personal requerido.

Mano de obra directa. Incluye solamente al personal que interviene de manera
directa en el proceso de produccion.

Tabla 5.3 mano de obra Directa

Puesto Numero de Sueldo mensual Sueldo con Sueldo  Anual
personal individual $ prestaciones Total y
mexicanos (34%) $ prestaciones $
mexicanos mexicanos total
mensual
Ayudantes 6 4,100 32,964 395,568
generales
Total 6 4,100 32,964 395,568
Total en 308 2,477 29,720
délares (US)

Mano de obra indirecta. Incluye a todo el personal que participa indirectamente

en la produccion.

Tabla 5.4 Mano de obra Indirecta

Puesto Numero Sueldo Sueldo con Sueldo Anual
de mensual prestaciones Total y
personal individual $ $ mexicanos prestaciones

mexicanos $ mexicanos
total

Gerente de operaciones 1 16,000 21,440 257,280

Secretaria gerente de 1 7,500 10,050 120,600

operaciones

Subgerente operaciones 1 11,000 14,740 176,880

Ingenieros de operaciones 3 7,500 30,150 361,800

Ayudantes de limpieza 2 4,200 11,256 135,072

Subgerente de calidad 1 11,000 14,740 176,880

Laboratoristas 3 6,500 26,130 313,560

Ingeniero de calidad 1 7,500 10,050 120,600

Subgerente Mantenimiento 1 11,000 14,740 176,880

ayudantes de 3 5,000 20,100 241,200

mantenimiento

Subgerente Seguridad e 1 11,000 14,740 176,880

Higiene

Subgerente de almacén 1 11,000 14,740 176,880

Ingenieros de almacén 1 7,500 10,050 120,600

Ayudantes de almacén 3 4,100 16,482 197,784

Total 23 120,800 3,723,056 44,676,672

Total en ddélares (US) 9,076 279,719 3,356,624
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Personal de vigilancia.

Tabla 5.5 Personal de Vigilancia

Puesto NuUmero Sueldo mensual Sueldo total y Sueldo Anual
de individual $ prestaciones $ Total y
personal mexicanos mexicanos prestaciones $

mexicanos
total

Vigilantes 3 5,000 20,100 241,200

Total 3 5,000 20,100 241,200

Total en dodlares (US) 375 1,510 18,121

Personal administrativo y de ventas.

Tabla 5.6 Personal de Administrativo

Puesto NUmero Sueldo mensual Sueldo total y Sueldo Anual

de individual $ prestaciones $ Total y

personal mexicanos mexicanos prestaciones $
mexicanos
total

Director General 1 20,000 26,800 321,600

Secretaria Director 1 7,500 10,050 120,600

General

Gerente asuntos 1 15,000 20,100 241,200

externos y sistemas

Secretaria gerente 1 7,500 10,050 120,600

asuntos externos

Subgerente sistemas 1 10,000 13,400 160,800

Coordinador de 1 7,000 9,380 112,560

sistemas

Personal Marketing 1 8,000 10,720 128,640

Personal Compra [/ 2 11,000 29,480 353,760

venta

Personal Embarques 1 7,500 10,050 120,600

Personal Atencion a 1 6,500 8,710 104,520

cliente

Gerente Recursos 1 14,000 18,760 225,120

humanos

Subgerente recursos 1 8,500 11,390 136,680

humanos

Personal Nomina 1 7,000 9,380 112,560

Personal Crédito y 1 7,000 9,380 112,560

cobranza

Contador 1 7,000 9,380 112,560

Total 16 143,500 3,076,640 36,919,680

Total en dolares (US) 10,781 231,153 2,773,830




5.3 Plan global de inversiones.

Este documento comprende la inversion bruta que se requiere para instalar una

planta, contiene cuatro rubros:

A. Inversion fija. Comprende el costo del activo fijo, aparece con ese nombre
en el balance de la empresa y forma parte del 2% de impuesto al activo.

B. Costo de organizacion. Abarca el costo del estudio de factibilidad y la
constitucion de la empresa. Estos gastos aparecen en el balance en el renglén
del activo diferido.

C. Capital de trabajo. Incluye el capital necesario para la compra de materia
prima y el costo del producto terminado en el almacén para iniciar su venta. El
capital se estima en un afio de uso de catalizadores y 8 dias de operacion.

D. Imprevistos. El monto se estima en un 15% de “A y C”. Lo gastado
aparecera en el balance de gastos preoperativos y en el flujo de caja de la

construccion.

El plan global de inversiones se muestra a continuacién con los diferentes

rubros que indican el valor absoluto y su porcentaje.

NOTA: Se toma en cuenta este balance para realizar operaciones donde se
demuestra la viabilidad y rentabilidad del proyecto.
Los datos numéricos de este plan global de inversiones son estimados

tedricamente y propuestos, puede existir una pequefa variedad.
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Tabla 5.7 Inversion total por Dolares US Porcentaje %

rubro Planta productora de: 1,3-

butadieno

A. Inversion fija. Dolares US

Costos de equipo, tuberia. 5,298,903 17%
Costo de instalacién de equipos 2,119,561 7%
Instalacion de instrumentacion 794,835 3%
Instalacion de tuberias 1,324,726 4%
Instalaciones eléctricas 1,059,781 3%
Construcciones y Edificios 3,709,232 12%
Mantenimiento 794,835 3%
Servicios Auxiliares 2,649,452 8%
Mobiliario 120,000 0%
Terreno 105,978 0%
Refrigerante Amoniaco 1,490 0%
Refrigerante Etileno 3,175 0%
Total A 17,981,969 57%

B. Costo de organizacion.

Ingenieria y Supervision 529,890 2%
(incluye tecnologia)

Gastos de construccion, 794,835 3%
contratistas (honorario)

Capital de trabajo (Honorarios) 2,996,530 9%
Total B 4,321,256 14%

C. Capital de trabajo.

Materia prima Alcohol etilico 1 5,083,298 16%
ano

Producto terminado 679,575 2%
Gasto de Oxido de Magnesio 245 0%
Catalizador por afo

Gasto de Alumina Catalizador 228 0%
por afio

Total C 5,763,346 18%

D. Imprevistos.

El 15 de A+C 3,561,797 11%
Total D 3561,797 11%
INVERSION TOTAL 31,628,367 100%
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5.4 Costo de operacion y rentabilidad.

El célculo del costo de operacion y la rentabilidad estan definidos por siete
puntos:

A. Ingresos totales. Representa las ventas totales proyectadas.

B. El costo del producido y lo vendido (embargues). Corresponde al costo

de materia prima y producto terminado en el almacén, y sus respectivos
embases.

C. Gastos de produccién. Comprende el costo de mano directa e indirecta

de proceso mas prestaciones, ademas de la depreciacion del capital fijo,
el consumo de energéticos en el proceso, y el seguro de planta, que es
el 1.5% del capital fijo por afio.

a. Utilidad bruta El valor de B + C menos la venta valor de A

proporciona la utilidad bruta de ventas (término contable).

Tabla 5.8 Depreciacion de la planta Valor Porcentaje Depreciado
Délares US  Depreciacién
Costos de equipo, tuberia. 5,298,903 10% 529,890
Costo de instalacién de equipos 2,119,561 10% 211,956
Instalacién de instrumentacion 794,835 10% 79,484
Instalacion de tuberias 1,324,726 10% 132,473
Instalaciones eléctricas 1,059,781 10% 105,978
Construcciones y Edificios 3,709,232 5% 185,462
Servicios Auxiliares 2,649,452 10% 264,945
Mobiliario 120,000 15% 18,000
Terreno 105,978 0% 0
Mantenimiento 3,709,232 10% 370,923
Refrigerante Amoniaco 1,490 10% 149
Refrigerante Etileno 3,175 10% 317
Total 1,899,577

D. Gasto de administracion. Representa los sueldos y prestaciones del

personal administrativo, incluye por lo tanto a todos, ademas de
comunicacion.

E. Gastos de venta y distribucion. Incluye el sueldo y prestaciones del

personal de ventas, sus comisiones donde solo podran tener un maximo

de 50 % sobre su sueldo, puede incluir gastos de representacion.
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F. Gastos financieros. Es directamente el valor de los gastos financieros o

prestamos requeridos. En este caso no se consideraran por medidas de
ser solo una propuesta.

G. Utilidad de operacion. Representa las utilidades y los impuestos, que

para efectos del estudio de factibilidad se convierte en una constante.
No se incluye el IVA en ninguno de los renglones del estudio ya que no forman
parte del costo del producto.

Tabla 5.9 Costos de operacion y rentabilidad Valor US  Porcentaje
Planta productora de: 13,-butadieno ler afio de %

operacion

A. Ingresos totales.
Ventas brutas 15,856,748 100%

B. EI costo del producido y lo vendido

(embarques).

Inventario inicial

1. Materias primas 5,083,771 32%
2. Empaqgues y envases (Totes de almacén) 45,000 0%
3. Productos en proceso 317,135 2%
4. Productos terminados 679,575 4%
5. Suma inventario inicial 6,125,481 39%
Compras

6. Compras de materias primas, empaques y 5,129,243 32%
envases (1 afo)

Total bienes disponibles.
7. Bienes disponibles (5 + 6) 11,254,724 71%

Inventario final

8. Materias primas 5,083,771 32%
9. Empaques y envases (Totes de almaceén) 45,000 0%
10. Productos en proceso 317,135 2%
11. Productos terminados 679,575 4%
12. Sumainventario inicial 6,125,481 39%
Consumo

13. Bienes consumidos (Costo de lo producidoy lo 5,129,243 32%
vendido)
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C. Gastos de produccion.

14. Mano de obra directa més prestaciones 29,720 0%
15. Mano de obra indirecta mas prestaciones 3,356,624 21%
16. Depreciacion capital fijo planta 1,899,577 12%
17. Reparacion y mantenimiento 189,958 1%
18. Energia eléctricay térmica 138,956 1%
19. Seguro planta+ 1.5 % 269,730 2%
20. Repuestos y accesorios 0

21. Alquileres 0

22. Otros -

23. Suma de gastos de produccién 5,884,565 37%
Utilidad bruta en ventas 4,842,940 31%
D. Gasto de administracién.

24. Sueldos mas  prestaciones personal 2,420,070 15%
administrativo

25. Gastos de oficinay otros 15,000 0%
26. Suma de gastos de administracién 2,435,070 15%
E. Gastos de ventay distribucién.

27. Sueldos mas prestaciones personal de ventas 26,579 0%
28. Comisiones 797 0%
29. Propaganda y gastos de representacion 3,500 0%
30. Sumas de gastos de venta y distribucién 30,876 0%
F. Gastos financieros. 0

Total de gastos

Sumade (B, C, D, E, F). 14,475,991 91%
G. Utilidad de operacion.

Es la operacidon que resulta de la resta de punto A- 1,380,757 9%
(Sumade (B, C, D, E, F) puntos)

Impuestos

10% UPT del punto G 138,076 1%
34% ISR del punto G 469,457 3%
Utilidad neta repartible entre los socios

56% de del punto G 773,224 5%
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5.5 Punto de equilibrio.

El punto de equilibrio, donde no pierde ni gana dinero, es decir cuando todos

los gastos de lo vendido son iguales a su costo.

Para obtener graficamente el punto de equilibrio se separan los gastos fijos

(GF) de los gastos variables (GV).

Tabla 5.10 Gastos Fijos Valor US Porcentaje %
14. Mano de obra directa mas prestaciones 29,720 0%
15. Mano de obra indirecta mas prestaciones 3,356,624 21%
16. Depreciacioén capital fijo planta 10% 1,899,577 12%
19. Seguro planta + 1.5 % 269,730 2%
24. Sueldos mas prestaciones personal 2,420,070 15%
administrativo

25. Gastos de oficina y otros 15,000 0%
27. Sueldos méas prestaciones personal de 26,579 0%
ventas

F. Gastos financieros. 0 0%
Total Gastos Fijos 8,017,299 51%

Tabla 5.11 Gastos Variables

Valor US

Porcentaje %

13. Bienes consumidos (Costo de lo 5,129,243 32%
producido y lo vendido)

17. Reparacion y mantenimiento 189,958 1%
18. Energia eléctrica y térmica 138,956 1%
20. Repuestos y accesorios 0 0%
21. Alquileres 0 0%
22. Otros 0 0%
28. Comisiones 797 0,0
29. Propaganda y gastos de 3,500 0,0
representacion

Total Gastos Variables 5,462,455 34%

Tabla 5.12 Resumen gastos

Total Gastos Fijos 8,017,299 51%
Total Gastos Variables 5,462,455 34%
Total de gastos 13,479,754 85%
Valor de G 2,376,994 15%
Total de valor Ingresos 15,856,748 100%
totales
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El punto de equilibro se obtiene graficamente por medio de dos diferentes
ecuaciones lineales, una es “ecuacion de ventas”, y la segunda es “ecuacion de
gastos” donde el cruce de estas seran el punto de equilibrio.

Ecuacion de ventas:

Yl = m1X1 + bl
Donde:
b1= 0 cuando t=0 pues en ese momento no existen ventas.

Y anual = Ventas totales a lo largo del afio. Cuando t= tiempo anual.

Ecuacién de gastos:

Y, =myX, + b,

Donde:

b2= gastos fijos. Cuando t=0 porque son constantes a lo largo del tiempo.

Y anual = Gastos variables anuales. Cuando t=tiempo anual.

Se muestra de forma grafica el cruce de estas.

Grafica 5.1 Punto de equilibrio
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De esta manera podemos ver el cruce de las mismas, de forma analitica

podemos igualar las ecuaciones de ventas y da gastos, pues en el punto de

equilibrio son iguales tanto el tiempo como el valor monetario, para que de esta

manera se obtenga el tiempo real en llegar al punto de equilibrio.

Forma analitica.

Y =mX; + by

Y, =myX, + b,

En el punto de equilibrio. Donde:
Y, =Y,

X, =X,

Por tanto

m1X1 + b1 = m2X2 + bz
m1X1 + b1 = m2X1 + bz
b, — by

X1:—
m; —m,

Recordando gastos variables: 5,462,455 US
bl1=0
b2= gastos fijos = 8,017,299% (US).

__Ventatotal anual _ 15,856,748.2

1= = = 1,321,395.7
12 meses 12
_ Gastos variables B 5462455 — 455 204
Mz = 12 meses B 12 B ’
8017299 -0
= 9.3meses

X, =
17 1,321,395.7 — 455,204
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Punto de equilibrio por unidad vendida.
En esta seccion se debe considerar otra relacion matemética, para conocer

cuanto necesitamos producir y vender para llegar al punto de equilibrio.

Igualamos ingresos y egresos.

Ingresos = Egresos

P+Q=GF+GV=*Q

Donde:

P = Precio de venta por unidad. ($15,856,748.2 US por 11,574,268.76 Ib de
1,3-butadieno). Por lo cual se manejara como una unidad, es decir el resultado
obtenido en la ecuacion se debe multiplicar por el numero de libras totales a

vender (11,726,358 ) para conocer la cantidad de libras que deben venderse

para conocer el valor del punto de equilibrio.
Q = Cantidad producida y vendida.
GF = Gastos fijos totales. ($8,017,299% US).

GV = Gastos variables por unidad. (5,462,455 US)

Despejando Q Cantidad producida y vendida, porque de esta forma se sabra
cuanto es necesario producir y vender para llegar al punto de equilibrio.

_ GF
Q= P—GV
_ 8,017,299 = 0.77 dad
O =158567482 — 5462455 /7 unida
Cantidad de libras totales:
Total 11,574,268.76 Ib.-------------- 1.0 Unidad.
X1, ~==mmmmmemeeee 0.77 Unidad.

o (11,574,268.76 b) x (0.77u)

= 89,274,434 lb
1u
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5.6 Flujo de efectivo.
Flujo de efectivo para la construccion.

Se refiere al andlisis en detalle de como se gastoé el dinero para poder construir
la planta, para ello se usa el diagrama de Gantt con una serie de actividades.
Se mostrara la duracion de proyecto a través de una ruta critica basada en las

siguientes actividades; donde el presupuesto a utilizar es el calculado en el

meétodo de porcentajes (ver anexos), correspondiente a costo de construccion

que equivale:
Tabla 5.13 Costo de construccion Rango % COSTO
aceptado (%) dlls US)
Costos de equipo, tuberia. 5298903,32
Costo de instalacion de equipos 35-45 40 2119561,33
Instalacion de instrumentacion 6--20 15 794835,50
Instalacion de tuberias 10--30 25 1324725,83
Instalaciones eléctricas 8--20 20 1059780,66
Construcciones Edificios 10--70 70 3709232,32
Mantenimiento 10--20 15 794835,50
Servicios Auxiliares 40--90 50 2649451,66
Terreno 2--8 2 105978,07
TOTAL 17857304,18

Estas se iran distribuyendo de forma intrinseca con términos relacionados, de
acuerdo con las notas, en ciertos caracteres se tomara la parte de imprevistos
para cubrir el monto.

Imprevistos: S 3,561,797 (US). Tabla 5.7 Inversion total por rubro Planta
productora de: 1,3-butadieno.

Nota: para el caracter en distribucion de actividades de proyecto solo se
consideran meses. Se muestra el tiempo real de proyecto que se realizara a

través de una ruta critica mostrada en el diagrama de Gantt.
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Tabla 5.14 Acciones de proyecto. ‘

Numero Tarea Duracién
1 Estudio de factibilidad 30 dias
2 Constitucion de la empresa 5 dias
3 Nombramiento del Gerente 5 dias
4 Contratacion de oficina provisional 5 dias
5 Contratacion de personal inicial 5 dias
6 Contratacion de tecnologia 10 dias
7 Buscar terreno 5 dias
8 Comprar terreno 5 dias
9 Contrato de ingenieria de detalle 10 dias
10 Contrato de Servicios 5 dias
11 Inicios limpieza terrenos 5 dias
12 Construir  infraestructura, caminos y 15 dias
drenaje
13 Enviar disefios de equipos a cotizar 14 dias
14 Contratar obra civil 30 dias
15 Comprar equipos 30 dias
16 Instalacion de equipos 30 dias
17 Instalacion de tuberias, instrumentacion e 30 dias
instalacion eléctrica
18 Contratar personal de mantenimiento 5 dias
19 Probar equipos en vacio 15 dias
20 Comprar materias primas 5 dias
21 Comprar mobiliario y equipo de laboratorio 5 dias
22 Organigrama de la empresa 10 dias
23 Contratar personal de la planta 15 dias
24 Manuales de operaciones 10 dias
25 Probar planta parcialmente 10 dias
26 Presupuestos de produccién y finanzas 10 dias
27 Arrangue de planta a baja capacidad 15 dias
28 Capacitacion de personal 30 dias
29 Arranque de planta 10 dias
30 Inicio de produccién 5 dias
31 Equipo rodante 5 dias
Total de dias acumulados 390
Total ruta critica (dias) 250
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Diagrama 5.1 Diagrama de Gantt. La duracion del proyecto dura 9 meses.
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Notas de flujo de construccion:

Se considera un pago en todas las actividades del 50% de anticipo y 50% al
término de la actividad, exceptuando algunos puntos, se indica en la misma

operacion.

Operacion 1. El estudio de factibilidad, se considera en el término ingenieria y
supervision, cuesta el 15% y dura 30 dias (anexo Costos Método de

porcentajes).

Operacion 2. Constitucién de la empresa, se considera en el término ingenieria,
se hace en la siguiente semana, cuesta el 10% y dura 5 dias (anexo Costos
Método de porcentajes).

Operaciones 3, 4 y 5(3"). Se nombra al gerente que realizara el proyecto. Este,
a su vez, requiere de una secretaria, un contador y una oficina provisional. En
un periodo total de 10 dias, todos estos gastos no estan considerados en forma
particularizada, deberan ser obtenidos del renglén de imprevistos, se toma el
10%.

Operacién 6. Contratacion de tecnologia. Se considera en el término ingenieria
y supervision, cuesta un 30% y dura 10 dias (anexo Costos Método de

porcentajes).

Operaciones 7 y 8 (7°). En la busqueda de terreno tiene costo Unicamente la
compra del terreno, para este efecto se paga 50% del valor a la firma del
convenio y 50% al recibir la escritura del mismo, que puede ser dos meses
después, tiene un costo de $105,978.1US.

Operacion 9. Ingenieria de detalle. Inicia en el dia 50 y termina en el dia 60, se
paga 50% al principio y 50% a la entrega. Se considera en el término ingenieria
y supervision cuesta el 30% ingenieria y supervision (anexo Costos Método de

porcentajes).
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Operacién 10. Servicios. Se refiere a la contratacion del teléfono, el agua
potable, el uso del suelo, la energia eléctrica y otros. Este valor no esta
contemplado en el presupuesto pero se asigna un valor de $10,000 US, que es

un numero arbitrario, se paga al cien por ciento en el dia 50.

Operacién 11. Limpieza de terreno. Su costo se estima en un 1% asignado de

gastos de construccion, dura 5 dias.

Operacidén 12. Infraestructura. Se refiere a los drenajes, barda perimetral,
caminos y cimientos para los equipos y edificios. Se estima en un 20% gastos
de construccion y se pagaran partes proporcionales durante 15 dias que dura

la construccion.

Operaciones 13. Cotizacién de equipo. Se toma del término ingenieria y
supervision cuesta el 5% y dura 15 dias (anexo Costos Método de

porcentajes).

Operacion 14. Obra civil. Tiene una duracion de 30 dias, Se inicia en el dia 70 y
se en el dia 95. Incluye todos los edificios, bodegas y oficinas. Se le asignha el
valor de total de Construcciones Edificios calculado en $3,709,232.4 US, se
divide en fracciones iguales durante esos 30 dias. anexo Costos Método de

porcentajes).

Operacién 15. Compra de equipo. Al fincar la compra cuando menos hay
necesidad de pagar un 50%, el resto con la entrega, tiene el valor asignado de
$ 5,298,903.32 US, dura 30dias. anexo Costos Método de porcentajes).

Operaciones 16. Instalacion de equipos, tiene un valor asignado de
$2,119,561.33. Se distribuye equitativamente entre 30 dias y en la ultima se
carga la fraccion. Se inicia en el dia 75 y termina en el dia 100, se pretende que

se realice con la obra civil. anexo Costos Método de porcentajes).

Operaciones 17. Instalacion de red de tuberias, instrumentacién y energia
eléctrica. Se distribuye equitativamente entre 30 dias. Cuesta $3,179,342.0.

anexo Costos Método de porcentajes).
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Operacién 18. Contratacion de personal de mantenimiento. Se contrata junto
con el supervisor, para que junto con él se instale el equipo industrial y, por lo
tanto, conozcan desde el principio los problemas inherentes a los mismos. Este

gasto no esta programado, pero se obtiene del 10% del inciso de imprevistos.

Operacién 19. Probar equipos en vacio, no tiene costo directo. Para esta
prueba ya estan contratados los empleados de mantenimiento y los

supervisores. No se expresa en el flujo de construccion.

Operacion 20. Compra de materias primas, se compra un mes de acuerdo a
materia prima, pero un ano con relacion a catalizadores. Tabla 5.7 Inversion

total por rubro Planta productora de: 1,3-butadieno.

Operacion 21. Compra de mobiliario de oficina y equipo de laboratorio por un
valor de $ 120,000.00 US.

Operacién 22. Se elabora el organigrama de la empresa y los manuales de
administracion y ventas segun. No tiene costo para el flujo. No se expresa en el

flujo de construccion.

Operacién 23. Se contrata el personal faltante de la empresa y algunos gastos

anuales, se pagaria por sus servicios:

Personal Gasto US
Mano de obra directa 2,718.3
Personal administrativo y de ventas 18,071.4
Personal Compra / venta 2,416.2
Reparacion y mantenimiento 359,639.4
Energia eléctrica y térmica 2,854,952.1
Gastos de oficina y otros 7,661.2
Propaganda y gastos de
representacion 3,500.0
Total 3,248,958.5
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El gasto anual dividido entre los 260 dias hébiles del afio, 5 dias habiles es una
semana, resulta en $62,479.9 por 5 dias hébiles, pagados desde el dia 200.

Operacion 24. Manual de operacion de la planta, de acuerdo a la tecnologia se
elaboran todos los manuales de operacion segun lo explicado en proceso, no

presenta costo. No se expresa en el flujo de construccion.

Operaciones 25, 27, 28, 29 (25"). Probar planta y anexos. Consiste en arrancar
los equipos uno por uno para capacitar al personal (curva de aprendizaje). Su
costo esta incluido ya en la operacion 23, por lo tanto no aparece ningun gasto

en estos renglones. No se expresa en el flujo de construccion.

Operacién 26. Presupuestos de produccion y finanzas, se elabora en forma
consecutiva a manual de operacion, no tiene ningun costo. No se expresa en el

flujo de construccion.

Operacién 30. Indica el arranque formal de la produccion y durante 30 dias
anteriores se elabora el producto, que se encuentra ya listo en la bodega para
su entrega y se inicia la produccion formal proyectada a partir del dia 250,
iniciando con ello el flujo de produccion, no tiene ningun costo. No se expresa

en el flujo de construccion.

Operacion 31. Compra del equipo rodante. Se compra en el dia 225, con esto
se terminan los gastos de construccibn. Se considera la reserva del
presupuesto no utilizado y de imprevistos, parte de ellos se usaran en el primer
mes de produccién, ya que durante ese mes no se cobra nada de la venta

programada sino hasta el segundo. No se expresa en el flujo de construccion.
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Tabla 5.15 FLUJO DE EFECTIVO PARA LA CONSTRUCCION

Meses 1 2 3 4 5 6 7 8 9 Total
Actividad

1 79484 O 0 0 0 0 0 0 0 79,484

2 0 52989 0 0 0 0 0 0 0 52,989

3 0 274555 0 0 0 0 0 0 0 274,555

6 0 158967 O 0 0 0 0 0 0 158,967
7 0 105978 0 0 0 0 0 0 0 105,978

9 0 158967 O 0 0 0 0 0 0 158,967
10 0 10000 0 0 0 0 0 0 0 10,000

11 0 7948 0 0 0 0 0 0 0 7,948

12 0 104918 52459 0 0 0 0 0 0 157,377
13 0 13247 13247 0 0 0 0 0 0 26,495

14 0 0 3091027 1236411 0 0 0 0 0 4,327,438
15 0 0 2649452 2649452 0 0 0 0 0 5,298,903
16 0 0 0 1413041 1059781 0 0 0 0 2,472,822
17 0 0 0 0 2119561 1059781 0 0 0 3,179,342
18 0 0 0 0 0 274555 0 0 0 274,555
20 0 0 0 0 0 341701 0 0 0 341,701
21 0 0 0 0 0 120000 0 0 0 120,000
23 0 0 0 0 0 0 187440 374880 374880 937,200
Total 79,484 887,570 5,806,185 5,298,903 3,179,342 1,796,037 187,440 374,880 374,880 17,984,721
Acumulado 0 967,054 6,773,239 12,072,142 1,525,1484 1,704,7521 1,723,4961 1,760,9841 1,798,4721

Meses 1 2 3 4 5 6 7 8 9
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Flujo de operacién.
Flujo de operaciones del primer afio.

Los datos se toman de Tabla 5.9 Costos de operacion y rentabilidad Planta
productora de: 13,-butadieno ler afio de operacion, se dividen en doce meses

ya que el costo es anual.

Para efectos del flujo se considera que el primer mes de ventas no se cobra,
no porque se dé crédito, sino debido a tramites administrativos de las empresas

vendedora y compradora.

Se requieren dias para la recepcion del producto, la facturacion y el pago,

periodo que puede ser de dos 0 mas semanas.

En los gastos de produccién no se incluye depreciacion ya que no afecta el
flujo. Se incluyen en los egresos todos los gastos de administracion y ventas.
Se utiliza el método propuesto en el libro “Evaluacién de Proyectos”, 12 Edicion,
UNAM, México, 1994.
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Ingresos 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 Total
Ventas 0 1321396 1321396 1321396 1321396 1321396 1321396 1321396 1321396 1321396 1321396 1321396 14,535,353
Total 0 1321396 1321396 1321396 1321396 1321396 1321396 1321396 1321396 1321396 1321396 1321396 14,535,353
Egresos

Gastos

Compras de materias primas, 427437 427437 427437 427437 427437 427437 427437 427437 427437 427437 427437 < 427437 5,129,243
empagues y envases (1 afio)

Mano de obra directa mas 2477 2477 2477 2477 2477 2477 2477 2477 2477 2477 2477 2477 29,720
prestaciones

Mano de obra indirecta mas 279719 279719 279719 279719 279719 279719 279719 279719 279719 279719 279719 279719 3,356,624
prestaciones

Reparacion y mantenimiento 31660 31660 31660 31660 31660 31660 31660 31660 31660 31660 31660 31660 379,915
Energia eléctrica y térmica 11580 11580 11580 11580 11580 11580 11580 11580 11580 11580 11580 11580 138,957
Seguro planta + 1.5 % 22477 22477 22477 22477 22477 22477 22477 22477 22477 22477 22477 22477 269,730
Sueldos mas prestaciones 201673 201673 201673 201673 201673 201673 201673 201673 201673 201673 201673 201673 2,420,070
personal administrativo

Gastos de oficina y otros 1250 1250 1250 1250 1250 1250 1250 1250 1250 1250 1250 1250 15,000
Sueldos méas prestaciones 2215 2215 2215 2215 2215 2215 2215 2215 2215 2215 2215 2215 26,579
ventas

Comisiones ventas 66 66 66 66 66 66 66 66 66 66 66 66 797
Propaganda y gastos de 292 292 292 292 292 292 292 292 292 292 292 292 3,500
representacion

Total Egresos 980845 980845 980845 980845 980845 980845 980845 980845 980845 980845 980845 980845 11,770,136
Total diferencia I-E 980845 340551 340551 340551 340551 340551 340551 340551 340551 340551 340551 340551 2,765,217
Remanente 980845 -640294 -299743 40808 381360 721911 1062462 1403013 1743564 2084115 2424666 2,765,217
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5.7 Balance de activos.

Al terminar el flujo del primer afio de produccion se procede a realizar el

balance de la empresa.

El balance significa balancear lo gastado y obtenido a una fecha determinada y
muestra el estado contable de la empresa. Todos los numeros del balance son
conocidos menos la utilidad o pérdida, la cual se obtiene por la diferencia entre
el activo y el pasivo, cuyas sumas deben ser iguales para que sea una balanza

en equilibrio.

I. Activo circulante

Se define circulante porque circula, se mueve, cambia en pocos dias y le da
liquidez a la empresa.

En el proyecto solo se anotaran tres.

1. Bancos. Se obtiene del remanente del flujo del primer afio de produccion
equivale a $ 2,765,217US.

2. Cuentas por cobrar. Se obtiene de un mes de valor que no se ha cobrado
como costo en el mismo flujo, su valor en el ejemplo es de $ 1,321,396 US.

3. Inventario. Se obtiene de Costos de operacion y rentabilidad Planta
productora de: 13,-butadieno ler afio de operacion, su valor es de $6,125,481
us.

II. Activo fijo

Se refiere un activo que se encuentra en un lugar determinado y no se puede
cambiar o mover, a excepcion del equipo rodante el cual, a pesar de su gran
movilidad, es identificado plenamente en cualquier circunstancia y tiempo.

En el proyecto se toman las inversiones fijas de la Tabla 5.7 Inversién total por

rubro Planta productora de: 1,3-butadieno como este tipo de activos.
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Ill. Activo diferido.

Representa los gastos efectuados por la empresa.
1. Tecnologia. Esta conformada por una serie de documentos que incluyen los
manuales de operacion. Su valor es de $ 529890 US, se depreciacion del 5%.

2. Costo de organizacion. Se refiere a Inversion total por rubro Planta
productora de: 13,-butadieno, con referencia en la Tabla 5.7, menos el 10% de
depreciacion anual.

3. Gastos preoperativos. Se obtienen de las operaciones numero 5, 10, 18y

23 reflejadas en el diagrama de Gantt. Representan un valor total de
$8,057,977 su depreciacion es del 33%.

Pasivo.

I. Pasivo circulante
1. Cuentas por pagar. Sélo se considera 8 dias del costo de la materia prima
mas los envases, se encuentra referenciada en Tabla 5.9 Costos de operacién

y rentabilidad Planta productora de: 13,-butadieno ler afio de operacion.

2. Documentos por pagar. Se refiere al crédito solicitado, en nuestro caso se
exenta este valor porque es cero.

3. Impuestos por pagar.

La utilidad es proporcional a los impuestos y representa el valor de G ya que

G = H + 1 con el porcentaje de | = 44% y H = 56%. Estos dos valores se
desconocen y se obtienen por diferencia del valor de las sumas iguales del

activo respecto del pasivo y el capital social. En este caso la diferencia es:

Total pasivo 36,383,295
Menos Cuentas por pagar 5,128,770
Menos Capital social 31,628,367
Valor de G (Utilidad o pérdida + impuestos ) -373,842
Utilidad (56%) -209,352
Impuestos (44%) -164,490

120




Tabla 5.18 Balance activo vs

pasivos.
Activo

Pasivo

I. Activo circulante I. Pasivo circulante

1. Bancos 2765217 1. Cuentas por pagar 5128771
2. Cuentas por cobrar 1321396 2. Documentos por pagar 0

3. Inventarios 6125481 3. Impuestos -164491
Total 10,212,093 Total 49,64,280
II. Activo fijo

1. Equipo, tuberia. 5298903 Il. Capital social 31,628,367
menos deprecio 10% 4769013

2. Costo de instalacion de equipos 2119561 lll. Utilidad (o pérdida) 209,352
menos deprecio 10% 1907605

3. Instalacion de instrumentacion 794835 Total pasivo 36,383,295
menos deprecio 10% 715352

4. Instalacion de tuberias 1324726

menos deprecio 10% 1192253

5. Instalaciones eléctricas 1059781

menos deprecio 10% 953803

6. Mantenimiento 794835

menos deprecio 10% 715352

7. Construcciones y Edificios 3709232

menos deprecio 5% 3523771

8. Servicios Auxiliares 2649452

menos deprecio 10% 2384506

9. Mobiliario 120000

menos deprecio 10% 108000

10. Terreno 105978

11. Refrigerante Amoniaco 1490

menos deprecio 10% 1341

12. Refrigerante Etileno 3175

menos deprecio 10% 2857

Total 16,379,831

Il Activo diferido

1. Tecnologia 529890

menos deprec. 5% 503396

2. Costo de organiz. 4321256

menos deprec. 10% 3889130

3. Gastos preoperativos(op. 5, 10, 18 8057977

y 23)

menos deprec. 33% 5398845

Total 9,791,371

Total activo 36,383,295
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Con estos mismos datos, considerandolos constantes, se puede calcular el
flujo de produccién para el segundo afio.

Claro tomando en cuenta los valores de la Tabla 5.16 Flujo en operacion del

primer aflo. Donde se considera:

Ingresos. Son las mismas ventas del primer afio, por efecto de calculo se
tomaran asi en el segundo afio como en los consecutivos. Se inician desde el

primer mes y son a valores constantes.

Los egresos no se muestran desglosados y son los mismos del flujo del primer
aflo, también se consideran idénticos en valores a los del primer afo
constantes para este segundo afo y posteriores. La diferencia se mantiene en
el mismo namero y el remanente también (valores constantes en el segundo

afio y posteriores).
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Tabla 5.19 Flujo en operacién del segundo afio (por mes en US).

Ingresos 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 Total
Ventas Total 1321396 1321396 1321396 1321396 1321396 1321396 1321396 1321396 1321396 1321396 1321396 1321396 15,856,748
Egresos

Gastos Totales 980845 980845 980845 980845 980845 980845 980845 980845 980845 980845 980845 980845 11,770,136
Impuestos 0 0 -164491 -54830 -13708 -13708 -13708  -13708 -13708 -13708  -13708 -13708  -328,982
Total Egresos 980845 980845 1145336 1035675 994552 994552 994552 994552 994552 994552 994552 994552 12,099,117
Total 340,551 340551 176060 285721 326843 326843 326843 326843 326843 326843 326843 326843 3,757,631
(Iigizzzgfté - 340,551 681102 857162 1142883 1469726 1796570 2123413 2450257 2777100 3103944 3430787 3757631 7,515,262
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5.8 Tasa interna de retorno.

La tasa interna de retorno indica cuanto tiempo se necesita para que el capital

invertido se recupere.

Se encuentra en el flujo de efectivo de operacion del primer afio de produccion
y de los subsiguientes considerables que se requieran para que el capital

invertido retorne.

Se tiene el resultado de la tabla del flujo de efectivo que indica que
efectivamente que entre el séptimo y octavo afio hay un cambio de signo en el
flujo de efectivo.

Para calcular exactamente en qué fraccion del afio ocurre se utiliza la siguiente
ecuacion propuesta por Van Horn:

— Vl

TV +Y,

F

F = fraccion del afio.
V1 = valor del flujo negativo del ultimo afio.

V, = valor del flujo positivo del primer afio.

b 3552149
~ 3552149 + 205481

= 0.95

La recuperacion es un poco tardada se dara en 7 + 0.95 = 7.95 afos, es decir,
8 afios, puede decirse que tardara una década en recuperar todo lo invertido,
pero vale la pena recuperar el terreno de 1,3-butadieno para no importar tanto

de este producto.

124




Tabla 5.20 Flujo de efectivo proyectado

Afio 0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10

Inversiéon 31628367 31628367 31628367 31628367 31628367 31628367 31628367 31628367 31628367 31628367 31628367
Plan General
de Inversién

Constante
Ingresos 0 14535352 15856748 15856748 15856748 15856748 15856748 15856748 15856748 15856748 15856748
Flujo de 31628367 2765216 3757630 3757630 3757630 3757630 3757630 3757630 3757630 3757630 3757630
efectivo
Acumulado - - - - - - 7309779  -3552149 205481 3963112 7720743
28863150 26097933 22340303 18582672 14825041 11067410
Grafica 5.2 Flujo de efectivo proyectado
50000000 M
40000000
% 30000000
S 20000000
2
S 10000000
E == Grafica 5.2 Flujo de efectivo
® 0 proyectado
_§ ~10000000
[$)
& -20000000
-30000000
-40000000
Aiio de recuperacion
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Capitulo VI.

Analisis final del proyecto.

Se muestran las conclusiones debidas a este proyecto de forma particular y de

forma general.
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Capitulo VI. Analisis final del proyecto.

6.1 Conclusiones generales.

Realizando un analisis a conciencia, puedo expresar que efectivamente se
propuso una evaluacion a técnico-econOmica para la produccion de 1,3-
butadieno, donde se propone un proceso seguro en cuanto a condiciones de
proceso, manejo de reactivos, rehuso y aprovechamiento de recursos como lo
son servicios auxiliares, como lo es hidrogeno moléculas, también es amable
con el medio ambiente, pues en el proceso no se utilizan materiales dafiinos al
ambiente y solo se obtiene nuestro producto final (1,3-butadieno), pues tos

subproductos pueden y son utilizados en el mismo proceso.

En relacién con la optimacién del proceso, se eligié el Método Lébedev, ya que
tiene una conversion importante, es decir de alto grado, es el que mas
adecuado para la obtencién de butadieno en este proyecto, es rentable por

diversos puntos:

El nimero de equipos, tener solo un reactivo, condiciones seguras, esto mejora

mucho el proceso y lo hace mas econémico rentable.

Por los argumentos anteriores se puede concluir que esta propuesta de
evaluacion técnico-econdmica para la produccion de 1,3-butadieno funcional,
es rentable, segura amable, por lo cual esta tesis tiene utilidad, asi como
alcanzaron los objetivos basicos de esta propuesta, en realidad es eso una
propuesta para solucionar el problema de no producir 1,3-butadieno en este

pais y tener que importarlo.
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6.2 Conclusiones particulares.

Este trabajo muestra la necesidad de un producto como lo es 1,3-butadieno en
un area de manufactura como lo es Hule y Hule plasticos, para lo cual se
propuso desarrollar un estudio tecno-econémico el cual incluye un estudio de
mercado detallado de cinco afios y diversos compuestos quimicos que incluyen

el 1,3-butadieno.

Se propuso una seleccion de tecnologia con los diferentes tipos de proceso
que existen para obtener el producto final a través de dos tipos de
comparaciones donde se escogio el Método Sergei Lebedev por ser el mas

conveniente en este proyecto.

Justificando la instalacion de esta planta es basicamente porque no existe en
México ningun productor de 1,3-butadieno pues la planta de Cd Madero fue
vendida, esto genera que se tenga que importar, pero teniendo una planta en
México se reduce esta importacion. Por lo cual se cumple el propésito de dar

una soluciodn a la necesidad de este material.

También se propuso una tecnologia para el proyecto 1,3-butadieno basado en
esto se delimitaron sus bases de disefio, se calculo la capacidad de los
equipos, servicios necesarios, en general se desarrollo la ingenieria conceptual

para este proyecto y los documentos que la abalan, como lo son:

Bases de disefio.

Diagrama de flujo de proceso.

Balance de materia y energia de proceso.

Hojas de especificacion de equipos.

Diagramas de tuberias e instrumentacion de proceso (DTI).
Plano de localizacion general de planta (Lay out Planta).

Plano de localizacion general de equipo (Lay out Equipo).
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http://translate.googleusercontent.com/translate_c?hl=es&sl=en&u=http://en.wikipedia.org/wiki/Sergei_Vasilyevich_Lebedev&prev=/search%3Fq%3D13%2Bbutadiene%26hl%3Des%26biw%3D1010%26bih%3D570%26prmd%3Divns&rurl=translate.google.com.mx&usg=ALkJrhg6Inev1u2pTZcwlsS31Sg43S8zLA

Se evallo econdmicamente el proyecto con consumos e insumos y un plan
global de inversiones para sustentar el proyecto de planta productora de
butadieno lo que nos permitid ligar costos y rentabilidad, donde se comprobo
que es rentable con un periodo de recuperacién de ocho afos. Por lo cual se

comprueba que es viable el proyecto 1,3-butadieno.

Como se ve grafica mente y de forma implicita la recuperacion de este proyecto
es en practicamente una década donde puede existir una mejora en cuanto a la
recuperacion de la inversion, pues es un mercado muy amplio al no tener mas
que la competencia de importacion, esto puede ser a inversion privada y a una

planta con mas capacidad nominal.
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a) Anexos Bases de disefio.
I. Capacidad de planta.

En esta parte se considera la capacidad nominal de la planta de PEMEX
55,000 Tn/afio en Cd. Madero Tamaulipas como principal parametro para
poder definir la capacidad nominal, (no importa que esta ya no esté en
funcionamiento) fue la Unica en proveer 1,3-butadieno en México. Asi como el
valor de consumo aparente de este producto 94,445 en el dltimo afio del
estudio (2009).

De esta forma se pretende alcanzar limite superior a alcanzar el 10% de
55,000 Tn/afio capacidad nominal de PEMEX, y el aproximadamente el 5% de
mercado nacional.

La capacidad de planta queda definido como 5,250 Tn/afo. Cuya produccion
maxima sera capaz de soportar la produccién maxima.

La produccion maxima por dia son 15 Tn, la produccion normal sera el 80 % de
la producciéon méxima 12 Tn, y la produccién minima serd el 60 % de la
produccion maxima 9 Tn. Para base de célculo se toma el valor de produccion
maxima.

Quedando definido como:
e Produccion maxima 15 Tn/dia, 33,070 Ib/dia.
e Produccién normal 12 Tn/dia, 26,456 Ib/dia.
¢ Produccion minima 9Tn/dia, 19,842 Ib/dia.

ii. Localizacion de planta.

Teniendo la tecnologia para llevar a cabo el proceso, ahora corresponde ubicar
el lugar donde se encontrard la planta, para ello se considera lo siguiente. La
eleccion de localizacion de la planta se dard a través de diversos criterios
secciones de puntaje teniendo como referencia Cd Madero Tamaulipas dado
qgue solo ahi se produjo 1,3-butadieno, y la Cd de Puebla, Puebla dado que
esta localizada en el centro de la Republica, con proveedores, clientes y tiene
infraestructura correcta.

Clasificado si cumple o no, con un “si” o un “no” respectivamente y un “si (+)” si
cumple de forma de forma sobre saliente con los parametros, es decir si es
mas optimo. Los aspectos que se tomaran en cuenta para la eleccion del
mejor lugar son:

1) Cercania al mercado, proveedores de insumos: se tiene en cuenta la

ubicacion clientes potenciales, asi como de los posibles canales de
distribucion.
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2) Vias de comunicacion y disponibilidad de medios de transporte: la region en
estudio deberd contar con vias de comunicacion (carreteras y ferrocarril)
infraestructura para el adecuado transporte del personal, materias primas y
producto terminado.

3) Servicios publicos y privados idéneos tales como luz, agua, drenaje y
combustibles, entre otros: Se deben revisar los servicios publicos y privados
que se ofrecen en la zona, en virtud de que las plantas manufactureras
requieren usualmente de un suministro importante de agua y fuentes de
energia.

4) Condiciones climéticas favorables: un elemento importante para evitar el
aumento en los costos por energia y contribuir en general a la competitividad
de los bienes producidos.

Materia Cum  Transport Cum Servicios Cum Clima Cum
Prima ple e ple publicos ple ple
energia vy
combustib
le.
CD Notiene NO Cuenta Si Se cuenta Si Clima Si
Madero, Distribuci con con calido.
Tamauli  6n de Infraestruc Electricidad
pas Alcohol tura y el gas
etilico. carretera. natural.
San El si(+) Cuenta Si Se cuenta si(+) Clima Si
Lorenzo Alcohol con con Templad
Almecatl etilico es carreteras Electricidad o]
a, distribuid Federales, y servicios ligerame
Puebla o por el vias publicos nte
proveedo ferroviaria accesibles caluroso
res dela s, cercania y baratos, en
industria a infraestruct verano.
privada principales uras
Zonas de solidas.
produccién
de hule;
centro vy
bajio.

Por cuestiones de mejor infraestructura y por estar mas céntrico en cuestion de
proveedores y clientes es elegida San Lorenzo Almecatla, Puebla.
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Republica Mexicana

Localizacién de Planta, Republica Mexicana.

<§ > )
i)

1.

A Swr reroem

| Localizacion de Planta, Puebla.

iii.  Terreno Industrial.

El terreno tiene un costo $ 105.00 por m? y consta de 250,489.0 m? de
terreno neto.

Caracteristicas; Concentracion industrial, Vias de comunicacion: Autopista,
Metros cuadrados: 250,489.0.

Cuenta con: Agua, Electricidad, Uso de suelo.

Comentarios: Terreno ubicado a dos kilometros de la autopista México-Puebla
a la altura del entronque con el Arco Norte. Caracteristicas; Topografia plana,
forma irregular, cuenta con tres frentes, caseta de vigilancia, accesos
pavimentados, energia eléctrica, dos pozos de agua, red de drenaje y
alumbrado urbano.

La porcion que se utilizara es 62.5 m de ancho y 152.5 m de largo, un total de

9,531.25 m? por el minimo que se pagaria es $ 1,000,781.25 pesos mexicanos
por el terreno.
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b) Anexos Metodologia Memoria de Calculo.

En esta memoria de célculo se expresa una metodologia para cada uno de los
equipos de proceso asi como un ejemplo para cada uno de los mismos.

I Metodologia: Reactor de conversion.

El reactor de nuestro proceso considera para su disefio: el reactor discontinuo
de este proceso opera isotérmicamente a volumen variable, en un sistema
homogéneo gaseoso, debido a la facil interpretacion de los resultados
experimentales procedentes de las experiencias efectuadas en estas
condiciones y a la consideracion que en cualquier tiempo existe una conversion
del 40% de alcohol etilico a 1,3-butadieno.

Este reactor es adaptable a nuestra simulacion en escala y necesita aparatos
auxiliares; es el dispositivo preferido para la obtencion de datos cinéticos en
sistemas homogéneos.

En el caso especial de que los reactantes se introduzcan en relacion
estequiometria, la expresion de velocidad necesita ser evaluada tomando los
limites de los cocientes, con un delta total sabiendo la transformacion total por
una unidad de tiempo, tomando en cuenta que en cualquier tiempo existe una
conversion puntual de 40%.

Velocidad de reaccion.

_ X1cuscnzon-XO0cuschzon
~TCH3CH20H = t1—t0

Se sabe la conversién estandar, y con una unidad de tiempo podremos tener la
conversion lineal, pues esta se comporta de forma lineal.

04—-0
—TCH3CH20H =

—Tcnscuzon = 0

fehr
Fraccion de conversion de CH3-CH,-OH
Nocuschzon — Nenschzon

XchscHzoH = N
OCH3CH20H
129.21 — 25.85

X " = _
CH3CH20H 129.21

Nocyzcuzon = Numero de moles en el inicio
Ncuscuzon = Numero de moles en un tiempo.

Flujo inicial.
Flujo en moles  129.21lbmol
Tiempo B hr

Focuscuzon =
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Para calcular las dimensiones del reactor tenemos la ecuacion de disefio
general:

V _ XA . TA
Fyo X_r/}? Cao
*
V= A Ao
V= Xcnschzon * FOcuscuzon
—TCH3CH20H

_0.8%129.21 2584213
B Ve

Considerando en cuenta el volumen de alimentacion.

G _ Tocuzcnzon
CH3CH20H — ——
PcH3cH20H

Tocuscuzon = flujo masico de alimentacion
TOCH3CH20H = 595249lb/h1‘

; _595249Ib/hr _ . _ft’
CH3CH20H — 0078lb/ft3 - ’ . hr

_ Tocuzchzom
CcHzch20m = o
CH3CH20H

5952.491b

T Ib
— 0788
ft ft
75,534.7 %
r

Cocusch20n =

Tiempo de residencia espacial.

_ Xa* Cyp
Ty = -~
0.8 * 0.0788%
Ty = bmol = 0.1576hr
04——
ft’hr

Lo cual nos permite tener referencia de que el tiempo propuesto es suficiente
para cumplir con las condiciones de conversion por corridas y en un tiempo de
reaccion conveniente.

Para finalizar el dimensionamiento del reactor se tomara el volumen de esta
. . ~ L
reactor y se considerara un sobre disefio del 15% y un o= 3.

Para calcular las dimensiones del reactor tenemos la ecuacion de disefio
general y considerando el sobre disefio:

|74 XA Ty

Fao —14 Cyo
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V= Xcuscuzon * Focnzcnzon
—TCH3CH20H

0.8+129.21
= 0—4 = 25842ft3
V = 1.15 % 258.42 = 297.18ft3 = 300ft3

., L . .. e
Con la relacién un o= 3 Se obtiene una relacion muy especifica donde:

L = 15ft
D = 5.05ft
A=mr?=20ft?

A 20
3.1416 .|3.1416

D =2r =2%2.52=5.05ft
L 15 507
D 505

= 2.525ft

Este disefio y volumen no incluye tapas, las cuales seran de tipo conico en
ambas partes y mediran aproximadamente 0.5 ft cada una.

Asi, para la reaccién de, segundo orden cuando las concentraciones iniciales
de los reactantes A y B son iguales, o para la reaccion:
2A - Productos
Mg0-Si02

2 CH3-CH,-OH ——— CH>=CH-CH=CH> + 2 H,O + H»
Los valores de k calculados por este método son las pendientes de las rectas
de unién de los puntos con el origen. Para la misma magnitud de dispersién
sobre, la grafica, los valores de k calculados para los puntos proximos al origen
(conversion baja). Por lo tanto tenemos la ecuacion:

~Tenscnzon = —kCluscuzon

2 2
Cocuschzon dCcyscuzon

_ 1 — Xcuschzon
—TCH3CH20H =

_ 2
= kCocuscuzon <1 Te X
CH3CH20H ACH3CH20H

1 +€cuscnzon Xenscnzon dt

_ Vxa-1 = Vxa-o

€cnscHz08= v
Xa-0

Vxa—1 = no conversion este quiometrica

Vxa_o = conversion este quiometrica
14+2+1)-2
€cnscH208= 5 = 1
2

1 — Xcuscuzon )

1 +€cuscuzon Xcuscuzon
1 — Xcuscuzon )

_ 2
—Tenscnzon = KCOCyschaom (

—TCcH3CH20H = kC0§H3CH20H (
1 +€cyscuzon Xcuscuzon

1-08 \°
, .
—Tenschzon = k129.21¢k3ch20m (m)

Ibmol
0.4 ft3hr
ft3hr 1.595

k = 0.250
—TCH3CH20H = _0-250Cc2H3CH20H

Ibmol

—Tcnschzon = k 1.595
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il. Metodologia: Recipientes Horizontales.

Paso 1. Datos. Se debe determinar los parametros a utilizar. Ejemplo FA-04 en
cursivas y rayado.

Se deben utilizar unidades del mismo sistema decimal. Para esto es necesario
tener el flujo volumétrico en Sistema ingles como lo indica la tabla.

Ejemplo. Datos necesarios. FA-04

Wy Flujo masico de Vapor. % 5027.6
W Flujo masico de Liquido. % 924.7

3
Qv Flujo volumétrico de Vapor. % 14786.3

3
Qv Flujo volumétrico de Liquido. % 0.28
pv Densidad de Vapor 0.34
pL Densidad de liquido 56.48
Pman. Presibn manométrica del 93.52

sistema.

De igual manera se “sugieren” tiempos de residencia para el liquido.
Tiempos de residencia para liquidos.

Servicio Tiempo Hol dup. Tiempo Surge.
(NLL-HLL). (NLL-LLL).
a) Unidad de 10 5
alimentacion a
bateria.
b) Separador.
Alimentador a columna. 5 3
Alimentador de tanque a tanque en sistema de alimentacién a separador.
1. Para bomba o 5 2
intercambiador.
2. Fuera de bombeo. 2 1
Alimentador a fuego directo 10 3
¢) Reflujo o acumulador.
1. Reflujo Unico 3 2
2. Reflujo 3 2
producto/reactivo
d) Columnas
Alimentador a columna. 5 2
Alimentador de tangue a tangue en sistema de alimentacion a columna.
1. Para bomba o 5 2
intercambiador.
2. Fuera de bombeo 2 1
Alimentador a boiler. 5-8 2-4
e) Succién de 3 3
compresor
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Paso 2.

Como criterio se calcula un sobre disefio del 10%, para tener un mayor
volumen. Es decir:

WVs =1.1* WV WLs =1.1* W|_
Wys=1.1* 5027.6 = 5530.43 Ib/hr Wi =1.1* 924.7= 1017.2 Ib/hr
QVS =1.1* Q\/ QLS =1.1* Q|_
— _ ft3 _ _ ft3
Qvs=1.1*14786.3 = 16264.97 — Qs =1.1* 0.28=0.31 —
hr min

Paso 3. Proponer una relacion diametro longitud (L/D). De acuerdo con la tabla:

Relacién de diametros

(¥])]

Presion de operacion. L/D
(PSIA)

o<P<250 1.5-3
250<P<500 3-4
500<P 4-6

L/D propuesto es de 3.
Paso 4. Calcular la velocidad total del fluido.

L—pV
UT=K<p p)

oV
Factor K Con Demister. P (PSIA)

1/2

o<P=<15 K = 0.1821 + 0.0029P + 0.046LnP
15<P<40 K = 0.35
40<P<5,500 K = 0.43 — 0.023LnP
Criterio GPSA P (PSIG) sin Demister.
0<P<1,500 K = 0.35 — 0.0001(P — 100)
40<P=<5,500 K=0.43-0.023Ln(105) = 0.323
56.48 — 0.34y "/
Uy = 0.323 (T) = 7.12ft/s

Paso 5. Calcular los volumenes “Hol dup” y “Surge”
VH = volumen “Hol dup” = TH * QL
VS = volumen “Surge” =TS * QL

Ejemplo.
0.31ft3

min

VH = 5min *

= 1.55ft3

3
VS = 3min * = 0.93ft3
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Paso 6. Se obtiene el diametro del recipiente a través de la ecuacion.
4WVH +VvS)\'?
B <H(0.6)(L/D)>
Nota: se ajusta de 0.5 en 0.5 ft siempre redondeando al inmediato superior.
Ejemplo.

_ (4(1.55+0.93)
B ( 11(0.6)(3)
Paso 7. Calcular el area total.
nD?
AT = (T)

m1.5%
AT =|—— | = 1.77ft2
Paso 8. Calculo del area del nivel minimo del liquido “ALLL”.
Se debe encontrar un factor “x” dado por x = %

Nota: HLLL es 0.5 ft por regla.

1/3
> = 1.21ft ~ 1.5f¢

Ejemplo.

Ejemplo.
_0 0.333
_ *T1sT
Se prodigue a calcular el &rea por la ecuacion:
_ ALLL
_ AT
Ejemplo.
Y =0.2878

Donde “Y” es obtenida de las tablas incluidas en el anexo. Pues al calcular
HLLL . . . ALLL
x =——se determina en la misma fila

AT
Simplemente se despeja ALLL
ALLL = AT Y

Ejemplo.
ALLL = 1.77 ¥ 0.333 = 0.51ft2

De igual manera se calcula el area de vapor pero se considera por regla un HV
distinto.

HV = 1 ft sin Demister.
HV = 2 ft con Demister.
v - AV
AT
HV

*=5

AV = AT Y

Ejemplo.
Y =0.2122

2
— =1.33

*=1s
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AV = 0.2122 x 1.77 = 0.37ft2
Finalmente se calcula la longitud del recipiente.
VH +Vs

T AT AV —ALLL

Nota: se ajusta de 0.5 en 0.5 ft siempre redondeando al inmediato superior.

Se precede a verificar la relacion L/D.

Si cumple con la supuesta acabamos si ho se reajusta considerando a esta relacion.

Ejemplo.
_ 155+093 163~ 2ft
- 1'77_8'51 +037 7 f
— =1333~3
1.5

Ajuste a L/D=3 L=4.5

Calculos de nivel.

Nivel maximo “NLL” N Max. = D — Hv

Nivel Minimo = 0.5ft

AAN (alarma de alto nivel)= (N Max.- N Min.)0.8 + N Min.
NN (nivel normal)= (N Max.- N Min.)0.6 + N Min.

ABN (alarma de bajo nivel) =(N Max.- N Min.)0.25 + N Min.

Ejemplo.
Célculos de nivel.

Nivel maximo “NLL” N Max. = 1.5-0.5 =1ft

Nivel Minimo = 0.5ft

AAN (alarma de alto nivel)= (1-0.5)0.8 + 0.5= 0.9ft.
NN (nivel normal)= (1-0.5)0.6 + 0.5=0.80ft.

ABN (alarma de bajo nivel) =(1-0.5.)0.25 + 0.5=0.63ft

Tiempo de vapor llenado.
Hv
¢ =—=seg
uv
Calculo de la velocidad del vapor.

Qv
uva = E = g
Calculo de longitud minima para separa liquido - vapor.
Lmin =¢*uva= ft

Formula para valvula de alimentacién y drene
1/2

4Qm
607

\ PM
Qm = QL+ Qv
pm = pLx +pv(1—x)
o
Q.+ Qv
Esta férmula aplica para cualquier tipo de tanques.
Ejemplo:
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2

=———=0.28se
¢ 7.12 J
va— 16264 0.20-%
0.51(3600) ¢

Lmin = 0.28seg *0.20 ft/seg = 0.0451t =~ 0.5t

1/2

4*4.82
>
607z
+/0.40

Qm =452+ 0.31 = 4.82ft3/min
Pm = 56.48 x 0.0011 + 0.34(1 — 0.0011) = 0.40

o 18sT
X = 1857+ 16264

=0.37in = 0.5in
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iii. Metodologia: Recipientes Verticales.
Paso 1. Datos. Se debe determinar los parametros a utilizar.

Ejemplo FA-02 en cursivas vy rayado.

Se deben utilizar unidades del mismo sistema decimal. Para esto es necesario
tener el flujo volumétrico en Sistema ingles como lo indica la tabla.

Wy Flujo masico de Vapor. % 5,952.5
W, Flujo masico de Liquido. % 0
e 20736.1

Qv Flujo volumétrico de Vapor. "

. L L. ft3 0
Qv Flujo volumétrico de Liquido. —
pv Densidad de Vapor Ib/ft3 0.28
pL Densidad de liquido Ib/ft3 39,89
Pman. Presibn manométrica del 33.52
sistema.
Tiempo de residencia 10min

A diferencia del recomendado en Horizontal el tiempo de residencia en un
reciente Vertical es establecido.

Paso 2.

Como criterio se calcula un sobre disefio del 10%, para tener un mayor
volumen. Es decir:

WVs =1.1* WV WLS =1.1* W|_
Este puede ser en e flujo méasico o volumétrico.
Qvs=1.1* Qv Qs =1.1* Q.
Ejemplo FA-02

Wys=1.1%5,052.5= 6,547.7 % Wis :o%

_1 1% _ i _nft
Qus =1.1* 20736.1= 22,809.78 °— Qi =0~

Paso 3. Proponer una relacién diametro longitud (L/D). De acuerdo con la tabla:
Relacion de diametros

(L/D)

Presion de operacion. L/D
(PSIA)

0<P=<250 1.5-3
250<P<500 3-4
500<P 4-6

L/D propuesto es de 3.
Paso 4. Calcular la velocidad total del fluido.
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1/2

pL — pV
Ur = K( oV )
Factor K Con Demister. P (PSIA)
o<P=<1,500 K =0.227
Paso 5 calcular la velocidad del vapor.
Con Demister. uv =UT
Sin Demister. UV =0.15*UT

Ejemplo FA-02 con Demister.

39.89 — 0.29\"/?
UT = 0.227 (T) = 498ft/5
Paso 6 se calcula una area preliminar'.
AD = Qv
T
22809.78
= 1.27ft2

D=—u—"o
4.98(3600)
Paso 7. Se calcula el diametro despejando de la formula.

AT = D2
“\ 4
4AT\/?

D=(—
(57

D= (4(1'27))1/2 = 1.27ft = 1.5ft

Paso 8. Se determina la longitud

QL * TR
AT
LL =0 = 0.25ft
Nota. Se como criterio se incrementa de 0.25 ft en 0.25 ft el redondeo del
recipiente.
Paso 9. Se procede a calcular la longitud total.
LT = LL+ HLIN + HME + HD
Donde cada uno de estos tres nuevos factores se determinan a través de
criterios.
HLIN = 1/2D o 2ft lo minimo.
HLIN = %(1.5)=0.75ft

‘ Con Demister es igual a 1.5 ft Sin Demister es igual a 1 ft |

HME=1.5ft
HD = 3ft o D lo que sea mayor.
HD = 3ft

LT = 0.25+ 0.75 +1.5 + 3=5.5ft

Referencia: W.Y. Svrcek and W.D. Monnery. “Design Two-Phase Separators
Within _the Right Limits”. University of Calgary. Chemical Engineering
Progress. October 1993. 53-60.
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Los tanques atmosféricos se calcularan para el caso especial de retencion a 15
dias reactivo Alcohol etilico:

Gasto de reactivo Corrida Dia 15 dias.
Masa gastada lb 5,952.5 71,429.9 1,071,447.5
Volumen gastado ft3  120.1 1,441.4 21,620.3

Se sabe que 1 MBBLS es igual a 5614.6 ft3 por lo cual:

Capacidad ft3 Capacidad Capacidad

MBBLS Ajustada MBBLS

Alcohol etilico 21,620.3 3.85 4.0

Céalculos de nivel.
Nivel maximo “NLL” N Max. = 0.9 H.

Nivel Minimo = 0.5ft

AAN (alarma de alto nivel)= (N Max.- N Min.)0.8 + N Min.
NN (nivel normal)= (N Max.- N Min.)0.6 + N Min.

ABN (alarma de bajo nivel) =(N Max.- N Min.)0.25 + N Min.

Producto 1,3-Butadieno, se toma la relacién de 15 dias de operaciones:

Gasto de reactivo Corrida Dia 15 dias.
Masa producida lb 2,780.72 33,368.7 500,529.7
Volumen producido ft3 71.04 852.5 12,787.3

Pero en este caso sera un tanque vertical presurizado, por lo cual se mostraran
las dimensiones del mismo.

Capacidad ft3
1,3-Butadieno 12,787.3
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V. Metodologia: Intercambiador de calor contra flujo.

Ejemplo EA-01
Componente caliente Componente frio
T1= 800°F t2= 250°F

W=5952.5 Ib/hr

Componente frio. t1=77°F
T2=500°F

Diferencia de temperatura

1000
)
g 600 o === 3|cohol etilico
2 400
£ ey apor

1

N

Temperatura Flujo caliente °F Flujo frio °F Diferencia °F
Alta T1 800 t2 250 550

Baja T2 500 t1 77 423
Diferencia °F 300 173

Ct,—t,  250—77

p= - — 024
T,—t, 800—77 0
vrp A=At _550-20
TN - N
n(xz, n(Z0

Se obtiene Frpara saber el arreglo del intercambiador de calor, donde se
encontrara con dos tipos:

Un intercambiador 1-2 se utiliza con un F mayor a 0.85. Un intercambiador 2-4
puede usarse cuando las temperaturas de proceso dan un factor de correcciéon
F; de menos de 0.75 para un intercambiador 1-2. Si el factor F;, obtenido de la
Fig. 19 para un intercambiador 2-4 excede de 0.90 con un deflector longitudinal
removible, o 0.85 con un deflector longitudinal fijo, sera adecuado un
intercambiador 2-4 simple.

Corregimos LMTD de la forma:

LMTD,,,, = LMTD * F;
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Ejemplo EA-01:
Intercambiador 1-2F; = 0.955
LMTD,y,r = LMTD * F; = 483.7 * 0.955 = 462
Se supone un coeficiente de transferencia total U, utilizando los parametros de
la tabla:

Intercambiadores

Fluido caliente Fluido frio 5 U, 'Ct!ﬂ
Agus Agua ;SD-SCIG '
Soluciones  acuosas Soluciones  acuocsas So-300 4
Sustancias orginicas ligeras Sustancias  organicas  lgeras | 40-Th
Sustancias orgdnicas medias Sustancias organicas medias ! 20-60
Sustancias orgénicas pesadas Sustancias  organicas  pesadas\ 10-40
Sustancias  organicas  pesadas Sustancias orginicas ligeras | 30-60
Sustancias organicas ligeras Sustancias  organicas  pesadas/ 10-40

1 La:z sustoncios orgdnicas ligeras son fluidoz con viscosidades menores de 0.5 centl-
poises ¢ imcluygn benceno, tolueno. acetona. etanol, metil-etil-cetona, wasolina, kerosén
¥ nafta.

¥ Lar sustancias orgdnicas medias {jepen viscosidades de 0.5 g 1.0 centipois e incluyen
kﬂ'ﬂi‘n :ltl.l.ﬂ'oﬂ_ gagoil caliente. aceite de absorbedor caliemte ¥ algunos crudos.

Sustancias orgdnicas pesadas tienen viscosidades mayores de 1.0 centipois g incluven
‘.nld]. frio, aceites lubricantes. petrélep combustible, petrilen crudoe reducido, breas y as-
faltos.

1 Factor de nbﬁugdﬁn 0.001.

B Caida de presion de 20 g 30 ]hfp]:i

# Estas tasas estdn influenciadas grandemente por la presion de operacifn.

Kern, Donald Q. “Procesos de transferencia de calor’,_ Compafiia editorial continental 12Ed, 1965.

UD = 75
Se calcula el area de transferencia de calor:
Q _ 2840000

- - = 81.97ft2
UpLMTD,yp, 75 * 462 f

Donde Q (BTU/Ib) es el calor suministrado y su valor es obtenido de la
simulacion con PRO/II.
a" = 0.1963ft2/ft Es una constante para conocer el niimero de tubos.

Numero de tubos: N; = —
S

81.97

N=——— =261
T~ 2%x8%0.1963

Se obtiene el nUmero mas cercano de tubos en la coraza, con el nimero de
pasos, diametro de espesor, diametro interno con la tabla:

EA-01

EA-02

EA-03

EA-04
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TABLA 9. DISPOSICION DE LOS ESPEJOS DE TUBOS (CUENTA
DE TUBOS|. ARREGLD EN CUADRO

Tubos del 5"4"5 LiE, ammegio en cnadro | Tubos de 1 DE. greegle en coadoo
de 1 plg de 114 plg

— - ——

Coraza . Coraza K i

or plg | VF | 2P| 4P 6P |52 | ppo g | LT 2P| 4P | BF |SP

g 32| 26| 20| 20 g 2 16 | 14

10 52| 52| 20| 36 10 7| 32| 28| 24

13 Bt | 76| BB [ &8 [ &0 12 48| 45| 40| 38| 38

13% 87| 90| BE| TE [ TO 1834 B1| 56 | 52| 48 [ 44
157 | 124 | 116 | 108 | 108 1514 B TE | EE| 62| &4

i 177 | 186 | 158 1530 | 142 1743 1T [ 112 | %6 @0 | &2
149k I1Z2 220 | 20 192 | 188 16Lg 138 | 132 | 118 [ 122 | tiG

g 277 | 270 | 246 | 240 | 234 2y 177 | 166 [ 158 | 152 | 148
931y | 3st | 34| 308 |0 | 232 2k 213 | 208 | 192 | 184 | 184
95 413 | 394 | 370 | 356 | 346 25 260 | 252 | 238 | 226 | 222
27 481 | 460 | 432 [ 420 | 408 o0 | 288 [ 278 | 268 | 260
29 553 | 526 | 480 | 488 | 456 20 341 | 326 | 300 | 294 | 2RO
31 657 | G40 | O0O | 530 | 360 31 406 | 398 | 380 | 368 | 33
33 T40 | Ti8 | 688 | 676 | <8 33 465 | #60 | 437 [ 420 | 414
15 B45 | 824 | 78O0 | 7EE | 748 35 321 | 518 | 438 | 482 | 472
37 054 | 914 | 286 | 866 | 238 37 506 | 574 | 562 | 54¢ | 532
3 1040 | 024 | 082 | 968 | 048 30 665 | 644 | 624 | 612 | GO0

. - L Kern,
Donald Q. “Procesos de transferencia de calor”, Compaiiia editorial continental 12Ed, 1965.

Se reajustan el area A, y el coeficiente Up:
A = NyngLa"
A =32%2%0.1963 = 100.50ft2
vy o
A* LMTD, o,
2840000
=61.2

D = 70050 * 462

Se exponen los nuevos valores.
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F:LMTD CORRECTION FACTOR

o
[
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P : TEMPERATURE EFFIGIENGY

1 SHELL PASS

LMTD CORRECTION FAGTOR
EVEN NUMBER OF TUBE PASSES

i

Lt T,-T.

T Re t:'Ell

P

Figurs 10-24A. MTD comection factor, 1 shell pass, aven number of tube passes. (Figurss 10-24A-10-24. used by pamission: Standards of Tubwlar Exchanger Manufacturars
Association, 7" Ed., Figure T-22, ©1988. Tubular Exchanger Manufacturers Association, Inc)

10

09

0.8

oT

F=LMTD CORRECTION FACTOR

06

2 SHELL PASSES

LMTD CORRECTION FACTOR
4 OR MULTIPLE OF 4 TUBE PASSES

Figure 10-24B. MTD correction factor, 2 shell passes, 4 or a multiple of 4 tube passes.

Ernest E. Ludwig, “APPLIED PROCESS DESIGN FOR CHEMICAL AND PETROCHEMICAL PLANTS”, Tomo llI, 3era

Edicion, Gulf Professional Publishing, 1999.
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Vi. Metodologia: Compresor.

Partiendo de Compresion adiabatica. Para unidades sin enfriamiento el fluido
sigue un camino isontropico. Para gases ideales la relaciéon entre preso n 'y
volumen viene dado por:
K
P2 _ (&)
b1 2

Por lo cual podemos utilizar para calcular la carga adiabatica la siguiente

expresion.
k p %
2
H,; =——RT ||— -1
ad k—1 [(p1> ]

Haq carga adiabatica: ft.
R Constante de los grases/ peso molecular: 1545

T Temperatura del gas a la entrada: °R.
P1 Presion absoluta de entrada: Psia.
P, Presion absoluta de salida: Psia.
K relacion de calores especificos a presion y volumen constante, en
condiciones estandar. (Promedio).
Ejemplo GB-01.
15450f St
R = oIk _ 335

lbmasa

Ibfxft
Lb*°R

/peso molecular.

T = 250°F + 460 = 710°R

P, =45 Psia.
P, =150 Psia.
K=1.13
1.13-1
H 113 33.5 % 710 (15()) "1 = 307477t
= —x D o* —_— — =
ad ~113-1 45 7471

El trabajo realizado durante la comprsion viene dado por la relacion de carga
adiabatica y peso del gas. Por lo cual se utiliza la expresion:
k-1
k 3
hpgq = 4.36x1073 lepl [(%) — 1]
hpag potencia: hp.
Q: Flujo volumétrico del gas entrada: ft*/min.
P1 Presion absoluta de entrada: Psia.
P, Presion absoluta de salida: Psia.
K relacion de calores especificos a presion y volumen constante, en
condiciones estandar. (Promedio).
Ejemplo GB-01.
Q1 =345.6 ft3/min.
P, =45 Psia.
P, =150 Psia.
K=1.13
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1.13-1

h 4.36x1073 ———— % 345.6 * 45 (15()) 1| =88
= * * — —_ =
Pag = #:30X20 "7937 ' 45 p
La temperatura de descarga adiabatica es:
k—1
P2\ k&
e ()
2 1 pl
1.13-1
T, = 710 150y 113 900°R
=710(55) =

Rendimiento de un compresor. La relacion entre el trabajo tedrico (o potencia
del fluido) y el trabajo real (potencia total consumida) es el rendimiento del
compresor y se representa por . La eficacia maxima de los compresores
alternativos es del orden de 80 a 85 por 100.
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Vil. Metodologia: Equipo de bombeo.

Se calcula la bomba de manera practica y dando ciertos criterios de flujo de
fluidos, el primer paso es solicitar la informacion; Fluido a transportar, Densidad
Flujo masico, Flujo volumétrico, Presion de descarga, Presion de succion,
Longitud a recorrer (en estos calculos se considera 100ft).

Ejemplo BA-01:

Fluido a transportar: alcohol etilico correspondiente a un dia de operaciones.

Densidad 48.97 Ib/ft3.

Flujo masico 71, 460 Ib/hr
Flujo volumétrico 1,441 ft3/hr
Presidn de descarga 40 Psia.
Presion de succion 11,48 Psia.
Longitud a recorrer 1000ft.

Segundo paso, considerar perdidas por friccion en tuberia segin anexo: “Tabla
de criterios para dimensionar tuberias y bombas”.
Apigo = 0.25
Sub enfriados:
Apigo =1

Tercer paso calcular la caida de presion por elevaciones con la siguiente
formula

AZp

AP = 144

Donde:
APgievacion: caida de presién por elevacion (Ib/in?)
AZ: elevacion (ft). Se considera una altura de 3ft para instalacion del soporte o
base de la bomba.
p: densidad (ft¥/Ib)
15 * 48.97

P = T = 510”9/1712

AZ: 15 ft cuadro base de concreto y sobre disefo.
p: 48.97densidad (ft/Ib).

Cuarto punto, se calcula la carga dinamica total (columna de liquido):
Pdescarga - Psucci()n . (Prequerida + APelevaci(')n + APfricci()n) - Psucci()n
p p

H=

Donde:
H: Carga dinamica total (Ibf.ft/lbm)
P requerida: presion a la que se requiere el fluido (Ib/in2)
AP elevacion: caida de presion por elevaciones (Ib/in2)
APfriccidn: caida de presion por friccion (Ib/in2)
Psuccion: presién a la cual succiona la bomba el fluido.(Ib/in2)
p; densidad (Ib/ft3)

o (85+5.10+7.5) —11.48

48.97

= 86.121bf. ft/Ibm
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H: Carga dinamica total (Ibf.ft/lbm)

P requerida: 40 Ib/in2

AP elevacion: 3.40 Ib/in2

APfriccion: 0.1 Ib/in2 tabla de criterios.
Psuccion: 11.48.1b/in2

p; densidad 48.97 Ib/ft3.

Se calcula la potencia de la bomba con la siguiente ecuacion:
W =HQp

Donde :

W: potencia de la bomba (Ibf e ft/ hr)
H: Carga dinamica total (Ibf.ft/lbm)

Q: flujo volumétrico (ft3/min)

p: densidad (ft3/Ib)

Nota: 1HP = 1,980,000 Ibf e ft/ hr

W =HQp

Donde:

W: potencia de la bomba (Ibf e ft / min)
H: 37.7 Ibf.ft/lbm

Q: 1,071,900 ft3/hr

p: 48.97 ft3/Ib

Nota: 1HP = 1,980,000 Ibf e ft/ hr
_ 86.12 % 1,071,900 % 48.97

1980000 = 3.07 = bomba comercial SHP

Como pendltimo paso, se Calcula de NPSHyisponible

P cis P
NPSHdisponible = Sucgon - Ijg + hs — hfs
Pgc  Pyc

NPSH disponible; cabezal neto de succién positiva disponible (ft)

pl presiéon absoluta en la aspiracion (Ib/in2)

pv; presion de vapor (absoluta) (Ib/in2)

hs; altura de aspiracion estatica (ft), 3ft.

hfs; pérdida de presion en la aspiracion (ft), no se consideran esas pérdidas.
p; densidad (ft3/Ib)

g/gc; gravedad (ft/s2/lbm.ft/Ibf.s2)

11.48 0.29
NPSHdisponible = 37 32 +15-0=14.6ft
48.97@ 48.97@

NPSH disponible; cabezal neto de succion positiva disponible (ft)
pl presion absoluta en la aspiracion (Ib/in2)
pv; presion de vapor (absoluta) (Ib/in2)
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hs; altura de aspiracion estatica (ft), 3ft.

hfs; pérdida de presion en la aspiracion (ft), no se consideran esas pérdidas.
p; densidad (ft3/Ib)

g/gc; gravedad (ft/s2/lbm.ft/Ibf.s2)

Para saber el diametro del impulsor, las RPM, la eficiencia y el BHP se
prosigue a ver la familia de curvas de las bombas, esto con el flujo volumétrico
y con la longitud equivalente.
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viii. Metodologia: Dimensionamiento de tuberias de Proceso.

Para poder dimensionar lineas se tiene algoritmos basados en velocidades
permisibles y en Ap100 los cuales se muestran a continuacién, incluyendo una
tabla resumen para visualizar cada una de las lineas

e Algoritmo Sistema compresible.
Datos necesarios.
Ejemplo linea 4.
W (Lb/hr) = 5952.48
Densidad (Ib/ft3) = 0.38
Flujo volumétrico (Ft3/hr)=15386.89
Suponer AP 100sup anexo criterios para dimensionar tuberias y bombas.
AP 100sup propuesto 0.3
Obtener C1 del Nomograma (Crane Pag 3-47)
C1=0.0375
Calcular C2 = p (AP100)/C1
C2=3.09
Obtener un diametro comercial (Crane pag 3-51)
Diametro comercial D= 4 in?
Indicar la C2* C2*=5.17
Comprobacion
Calcular AP100 real.
AP100 real= (C1)(C2*)/densidad
AP100 real= 0.50
Comprobacion si AP100 real es similar AP100 sup. Es correcto 0.5 = 0.3.
Velocidad permisible en gases y vapores, ver tabla anexo.
Propuesto el intervalo 30-120 ft/s
Area interna (ft2)=0.0884
Velocidad real.
Vreal=Q/Area interna.

15386.9

Vrea = 0.0884(3600)

Cabe en el intervalo, correcto y se aprueba.

e Algoritmo Sistema incompresible.
Ejemplo linea 1.
Datos necesarios.
W (Lb/hr) = 5952.5
Densidad (Ib/ft3) = 48.97
Velocidad propuesta dentro de anexo criterios para dimensionar tuberias y
bombas.
V (ft/seq)
Velocidades sugeridas en el intervalo de 0.5-1.5 ft/s

Propuesta V=1.5ft/
1/2
w
D = [(0.0509)( >l
pl/:cup

D= [(0 0509)( 5952.5 )]1/2 = 2.03i
- W 489715/ U0

= 48.35
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Crane B-24

Diametro comercial
D=2in?

Diametro interno
D=2.067 in®
Comprobacion

Obtener flujo volumétrico.

e
¢= (48.9.7 ) (3600) = 0.0347t/s

Calcular velocidad Real

Vioas = (183.333)(

Comparar Vreal = Vsup
1.5 ft/s =1.449 ft/s
Valor muy cercano, por lo tanto es aprobado.

4
2.0672> = 1449

e Algoritmo Sistema dos fases.
Ejemplo linea 13.
Datos requeridos.
W(LB/HR) = 5952.5
X(FRAC DE VAPOR)=0.84
DENS. LIQ. (LB/FT3)=56.21
DENS. VAP (LB/FT3)=0.39
VISCOCIDAD (CP)=0.15
PM(LB/MOL)= 25.59
Calcular factor Paracoro.
PM<80 J=25, K=2.82
PM>80 J=75,K=2.25
P=(K)(PM) + J
P=(2.82)(25.59) + 25=97.18
CALCULAR

PM

= () (&)
o= (5

_(97.18(56.21 — 0.39)(0.016018)
V= 25.59

. ( 0.39 ) (56.21) 0o 218
~\\0.075/\ 62.3 o

.- <P(pL - pv)(0.016018)>“‘

4
> =132.78
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_( 73 ) 015(62.3>2 1/3_031
¥ = 132.78/\ T \56.21 o

Suponer un diametro nominal (in). Diametro nominal= 2 (in)
Determinar el area transversal. Area transversal = 0.0233 ft2
Crane B-25 en ft2

Calcular.
W= Flux mésico fase liquida, libra/hora por pie cuadrado
FLUJO LIQ Ib
Wm = -
Area transversal hr * ft2
949.12
Wm = 735

002331~ T e
G= Flux mésico fase vapor, libra/hora por pie cuadrado

_ FLUJOvap b
" Areatransversal hr * ft2
G = 50003.6 — 214732
T 0.0233 7T 7 T T hrxft2
Calcular coordenadas de Grafica Baker.
X =it y=2
_ 40,735 % 2.18 * 0.31 — 013
B 214,732 R
_ 214732 oo,
218 77
Ver si el Flujo es ANULAR, si este es asi el diametro es correcto.
=GSA
mro.cﬂo N R . e I 7 vd
- A I | 7/
T~ Dispersed Flow
-] \1\\" | ’
ave Flow Answiar Flow . Bubble or Froth Flow
10,000 \“..,___ ,)\\
g \
N e
Stratified Flow k\ Slug Flow A
1,000 . \ o ’ \\\‘
- ) — -
\\\_ -'-"'"—--_‘_\\
\\ Plug Flow My

| i
1807 oz ososoBlo ' 2 4 5 BID 2 4 & 8I00 2 4 6 BLOOD 2 4 6 BIOQ0D

= Wnh¢/G

Es anular el flujo por lo tanto es correcto este diametro de 2 in.
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IX. Metodologia: Servicios auxiliares.

e Sistema agua de enfriamiento.
Objetivo; condensar mezcla de productos BD, H», H,O, CH3CH,0H,
EA-02.
Balance de materia y energia.
Condiciones: mezcla de productos BD, H,, H,O, CH3CH,OH.

Entrada Salida
Temperatura °F 780 250
Presion Psia 105 105
Entalpia BTU/Ib 906.4 450.9
Flujo mésico Ib/hr 5952.5

Q=AH=*W

Q Calor transmitido. (BTU/hr).
AH Diferencia de entalpia (BTU/Ib).
W Flujo mésico (Ib/hr)

Q = (906.4 — 450.9)(5952.5) = 2711264.6 BTU /hr
Podemos considerar que este mismo calor debe ser transmitido al agua de
enfriamiento, se ajusta a una cifra significativa (2,720,000.0) por lo cual se
utilizara para el balance de energia.

Q = 2,720,000.0 BTU /hr

Condiciones: Agua de enfriamiento.

Entrada Salida
Temperatura °F 77 230
Presion Psia 40 40
Entalpia BTU/Ib 62.5 217.5
Flujo masico Ib/hr 17492.0
Calor transmitido BTU/hr 2,720,000.0
Q=AH*W
_Q
W= AH

2,720,000.0

W= Z175-625
El agua de enfriamiento consta de un equipo de bombeo BAW-10 de 2.5 Hp,
obtenido por el mismo método que en Anexo memoria de calculo.

= 17,492lb/hr
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e Ciclos de refrigeracion mecanica.

Sistema de refrigeracion mecanica de una etapa, incluye el segundo
condensador, es decir el intercambiador EA-03.

Balance de materia y energia.
Condiciones: mezcla de productos BD, H,, H,O, CH3CH,OH.

Temperatura °F
Presion Psia
Entalpia BTU/Ib
Flujo masico Ib/hr

Entrada Salida
250 10
75 75
497.3 105.4
5027.7

Q=AHx*W

Q Calor transmitido. (BTU/hr).
AH Diferencia de entalpia (BTU/Ib).

W Flujo masico (Ib/hr)

Q = (497.3 — 105.4)(5927.7) = 1,969,973.7 BTU /hr
Podemos considerar que este mismo calor debe ser transmitido al agua de
enfriamiento, se ajusta a una cifra significativa (1,980,000.0) por lo cual se
utilizara para el balance de energia.

Condiciones: Amoniaco.

Temperatura °F
Presion Psia
Entalpia BTU/Ib

Flujo masico Ib/hr
Calor transmitido BTU/hr

~ (210 — (—=360))

Q =1,980,000.0 BTU/hr

Entrada Salida

-10 -10

24 24

-360 210
3786.0

1,980,000.0

Q=AH*W

_Q
W=1n
1,980,000.0

= 3,786.0lb/hr
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DFP

|

Diagrama mollier Amoniaco: APPLIED, PROCESS DESIGN, FOR CHEMICAL AND PETROCHEMICAL
PLANTS, Volume 3, Third Edition.

BMyE: 1 2 3 4 [\
Presion (Psia) |22 50 50 22 22
Temperatura °F |-10 85 23 -10 -10
Entalpia Btu/lb |208 257 -315 -315 -360
Flujo masico|--- 4,100.0 3,786.0
Ligquido Ib/h
Flujo masico|4,100.0 4,100.0 314.0
Vapor Ib/h
Flujo 101.5 90.4
volumétrico
liguido ft3/h
Flujo 51,898.7 27,516.8 3,925.0
volumeétrico
Vaporft3/h
pL (Ibm/ ft3) 40.41 41.868
pv (Ibm/ ft3) 0.079 0.149 0.08
% vap 100 100 0.08
Diametro 6.0 4.0 1.5 2.0
%vapor = Hy — A,
ovapPoT =y TH,
o _,_208-(=315)
ovapor = L T 08 — (=360)

Por condiciones de operaciéon el Flujo Liquido debe ser

punto de dos fases, es decir el punto 4.

El fluido total es igual a:

3786.0 Ib/hr, en el
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100% =

(100 * 3768)

= 4095.7 lb/hr

92
100% Por ajuste 4100Ib/hr
92% 3768 Ib/hr
Condiciones del sistema. GB-0lamoniaco.
Trabajo (W Btu/lb) 49
Efecto refrigerante (Q Btu/lb) 523
Coeficiente de operacion performas (COP) 10.67
Toneladas de Refrigeracion. 1.86
Potencia compresor (HP) 1
Célculo: GB-01
W= H2-H1= 257-208 =49 BTU/Lb
QV=H1 - H4 = 208- (-315) =523 BTU/Lb
P H,—H, 49
Potencia. L
Ton Cop
1Ton de refrigeracion es equivalente a 2204.63 Ib.
1Tonref = 2204.63lb
¥t _ 4100lb * 1Tn — 18603
onref = a6zl -
4.72
HP = * (Ton)
cop
HP —— % (1.8603) = 0.83HP ~ 1HP

= 10.67
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Segundo sistema de refrigeracion mecanica de una etapa, incluye el tercer
condensador, es decir el intercambiador EA-04, el cual incluye separar
butadieno e hidrogeno.

Balance de materia y energia.
Condiciones: mezcla de productos BD, Ha.

Entrada Salida
Temperatura °F 10 -120
Presion Psia 60 60
Entalpia BTU/Ib 175.2 -72.3
Flujo masico Ib/hr 2908
Q=AHx*W

Q Calor transmitido. (BTU/hr).
AH Diferencia de entalpia (BTU/Ib).
W Flujo masico (Ib/hr)

Q = (175.2 — (—72.3)) * (2908) = 719,553.9 BTU /hr
Podemos considerar que este mismo calor debe ser transmitido al agua de
enfriamiento, se ajusta a una cifra significativa (720,000.0) por lo cual se
utilizara para el balance de energia.

Q = 720,000.0 BTU/hr

Condiciones: Amoniaco.

Entrada Salida
Temperatura °F -140 -140
Presion Psia 23 23
Entalpia BTU/Ib -98 88
Flujo masico Ib/hr 3913
Calor transmitido BTU/hr 720,000.0
Q=AH*W
_Q
W_AH

720,000.0

W = m = 3,913lb/h7'

DFP:
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Mlaewm 2.5

Diagrama mollier Etileno: APPLIED, PROCESS DESIGN, FOR CHEMICAL AND PETROCHEMICAL
PLANTS, Volume 3, Third Edition.

BMyE: 1 2 3 4 [\
Presion (Psia) [23.0 50.0 50.0 23.0 23
Temperatura |-140.0 -102.0 -72.0 -140.0 -140
°F
Entalpia Btu/lb |88.0 104.0 -98.0 -98.0 -116
Flujo masico|--- 4,300.0 3,913.0
Ligquido Ib/h
Flujo masico|4,300.0 4,300.0 387.0
Vapor Ib/h
Flujo 109.4 94.92
volumétrico
liquido ft3/h
Flujo 22,994.7 |12181.3 |--- 2,058.5
volumétrico
Vaporft3/h
pL (Ibm/ ft3) - - 39.322 41.227
pv (Ibm/ ft3) 0.187 0.353 0.188
% vap 100 100 0.085
Diametro 4.0 3.0 1.5 2.0
H1 - H4_
9 =
Jovapor 0, ~ H,
% _1- 8798 _ ) eg
ovapor = 88 — (—116) =0.

Por condiciones de operaciéon el Flujo Liquido debe ser

punto de dos fases, es decir el punto 4.

3913.0 Ib/hr, en el
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El fluido total es igual a:

(100 * 3913)

0y — — =
100% 912 4290.6 Lb/hr
100% Por ajuste
4300Ib/hr
91.5% 3913 Ib/hr

Condiciones del sistema. GB-01 Etileno

Trabajo (W Btu/lb) 16
Efecto refrigerante (Q Btu/lb) 186
Coeficiente de operacion performas (COP) 11.625
Toneladas de Refrigeracion. 1.974
Potencia compresor (HP) 1.0
Calculo: GB-01

W= H2-H1= 104-88=16 BTU/Lb

QV= H1 — H4 = 88— (-98) = 186 BTU/Lb

Cop = s 186 s
=W, —H, 16
Potencia. HP _ 472
Ton Cop

1Ton de refrigeracion es equivalente a 2204.63 Ib.

1Tonref = 2204.631b
4350lb * 1Tn

X ton ref = W = 1.974
HP == T
cop * (Ton)
HP 172 1.974) = 0.8015HP ~ 1HP
= — % = =~
11.625 (. ) '
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e Memoria Generacion de vapor.

En esta planta se tiene un sistema de generacién de vapor con las siguientes
caracteristicas:

Presion de salida del generador de vapor (GV-101):120psia

Temperatura de salida del sobre calentador (SC-102):1000°F

Consumo de vapor total de: 22,000.0 Ib/hr.

Como ya se ha mencionado el generador de vapor tiene como funcion
principal elevar y mantener la temperatura en el reactor de conversion RA-01 A
780°F, por lo cual se muestra el balance necesario para lo mismo.

Alcohol Mezcla de Deltas Chaqueta Vapor
etilico BD, H2, H20,
CH3CH20H

Reactor de | Entrada | Salida Entrada Salida
Conversion
Temperatura °F | 378.0 780.0 402.0 1000.0 800.0 200.0
Presion Psia 135.0 135.0 N/A 120.0 120.0 N/A
Entalpia BTU/Ib | 534.1 906.4 372.3 1532.1 1430.0 102.2
Flujo masico | 5952.50 22,000.0
Ib/hr
Calor 2,215,858.1 Ajustado | 2,250,000.0
transmitido
BTU/hr

Este mismo vapor es utilizado en el proceso pues el uso de vapor es en
cascada, es decir después de intervenir en el reactor el vapor es utilizado para
el equipo EA-01 como | muestra el BMYE es viable utilizarlo tanto en masa
como en calor.

EA-01 Coraza Alcohol etilico  Deltas Tubos Vapor Deltas
Evaporador Entrada Salida Entrada Salida

Temperatura °F 77.0 250.0 173.0 800.0 340.0 460.0
Presion Psia 60.0 60.0 N/A 100.0 100.0 N/A
Entalpia BTU/Ib 5.2 482.1 476.9 1430.0 1194.2 2355

Flujo masico Ib/hr  5952.5 12,050.0

Calor transmitido 2,838,515.5 Ajustado 2,840,000.0
BTU/hr

Si es necesario para otros equipos (no es primordial pues todos los equipos
funcionan por consumo eléctrico, el vapor solo sera utilizado en caso de
emergencia, pero no es vital en el proceso ni servicios).

Se muestra un diagrama de flujo para ejemplificar la cascada.
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Para este sistema el generador de vapor y el sobre calentador es un solo
equipo, por lo tanto solo existe un balance de materia y energia en el equipo
GV-01.

Caracteristicas GV-01 Deltas
Generador de vapor Entrada Salida

Temperatura °F 77.0 1000.0 923.0
Presion Psia 140.0 120.0 20.0
Entalpia BTU/Ib 62.5 1532.1 1367.4

Flujo masico Vapor 22,000.0

Ib/hr

Calor transmitido 32,331,200.0
BTU/hr

Combustible
Poder Calorifico gas 18916.6 Poder Calorifico 60986.6

natural hidrogeno
Flujo masico Ib/hr 1899.05 589.0
Aire requerido 32815.6 10178.6
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Combustion Engineering, Combustion Engineeering-Superheater, Inc (1947)
Rangos recomendados: Hasta aproximadamente 225 000 Ib/hr con carbén y
30 000 Ib/hr con aceite o gas.

Combustible para generacion de vapor.
Combustible gas natural: PC=18916.6 BTU/Ib
Qgv-101 _ 32,331,200.0BTU/h

E,*PC 0.9 x18916.612BTU/Ib

Consumo combustible = = 1899.05lb/h

Para el consumo de aire, se obtuvo de una tabla donde te especifica cuanta
cantidad de aire necesita por cada unidad de masa de combustible, por tanto:
Equivalencia: 17.28lb de aire/lb de combustible

Por tanto:

b
aire requerido GV — 101 = 17.28 * 1,887.3 = 32,612.47de aire

El generador de vapor consta de los siguientes equipos y caracteristicas,
fueron obtenidas por el mismo método que en Anexo memoria de calculo.
Ademas para escoger FAW-01: principal, este 1.5 de la capacidad de FA-
01, ademas también se considera como el tanque de agua contra incendio. Ver
anexo tanques atmosfeéricos.

Lista de equipo. Potencia Didmetro Longitud
HP

RA- Reactor de conversion especificado en hoja

01

EA- Calentador de proceso especificado en hoja

01

EA- Desobrecalentador n/a 8in 8 ft

10

EA- Condensador n/a 40 in 8 ft

11

BAW- | Bomba de generacion de vapor. | 1 n/a n/a

01

BAW- | Bomba de generacion de vapor. | 2.5 n/a n/a

02

FAW- | Almacenamiento principal de | n/a 30 ft 45ft

01 agua

FAW- | Almacenamiento de | n/a 6 ft 18 ft

02 condensado

FAW- | Tanque principal de generacion | n/a 6 ft 18 ft

03 de vapor

GV- Generador de Vapor y sobre | n/a 10.5 12.5

01 calentador

170




Balance de materia y energia generacion de vapor.

Lineas
Presién
(Psia)

1
120

2
100

3
60

4
40

5
11,48

6
11,48

20

20

20

10
160

11|
160

Temperatura
°F

1000

800

340

325

1

I

I

77

s

1

1

Entalpia
BTU/Ib

1532.1

1429.9

1194.2

1182

62.1

62.1

62.5

62.5

62.5

63.5

63.5

Flujo
masico
Vapor Ib/hr

22,000

22,000

22,000

22,000

Flujo
masico
liquido I/ hr

22,000

22,000

22,000

22,000

22,000

22,000

22,000

Densidad
Vapor Ib/ft3

0.139

0.134

0.218

0.310

Densidad
liquido Ib/ft3

62.22

62.22

62.22

62.22

62.22

62.22

62.22

Flujo
volumétrico
vapor ft3/hr

180,150.0

186,075.0

114,550.0

80,575.0

Flujo
volumeétrico
liguido ft3/hr

401.8

401.8

401.8

401.8

401.8

401.8

401.8

Diametro

8.0

8.0

6.0

6.0

2.5

2.5

2.5

2.5

2.5

2.5

2.5
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e Torre de destilacion, separador de la mezcla agua y alcohol etilico.

Para este sistema su utilizo una simulacion en el programa PRO/Il y se
muestran los resultados obtenidos en el siguiente diagrama y tabla.

DA-01

Torre de destilacion DA-01

Separador de alcohol etilico y agua

Dimensiones Longitud ft Diametro ft Capacidad I/d
total ft3
16 4 200.0 4
Caracteristicas Presion Psia No. De platos
50 22
Lineas de. sistema 50 51 52 53
BMYE. Liquido Liquido Liquido Liquido
Mezcla H20 | Mezcla H20 | CH3CH20OH | H20
CH3CH20H CH3CH20H
Flujo molar LB-MOL/HR 78.0 78.0 25.5 52.5
Flujo masico LB/HR 2119.7 2119.7 1173.9 945.8
Flujo Volumétrico FT3/HR | 38.9 38.9 23.7 15.2
Temperatura °F 9.0 9.0 234.4 282.2
Presion Psia 60 50 50 50
Peso molecular 27.2 27.2 46.0 18.0
Entalpia BTU/Lb 9.7 9.7 134.3 235.9
Fraccion Liquido 1.0 1.0 1.0 1.0
Densidad LB/FT3 54.55 54.55 49.57 62.34
Diametro (in) 1.5 1.5 15 1.0

172




e Almacenamiento de hidrogeno molecular.

Envasado:
Se tendra un area especial para llevar a cabo este proceso, con ventilacion y
campanas absorbentes.

El hidrogeno es no corrosivo y puede utilizarse con cualquier material de
construccion.

Manipulacion:

Utilizar solamente en areas muy bien ventiladas.

Las tapas protectoras de las valvulas deben estar colocadas, a menos que el
cilindro posea cafio de salida desde la valvula al punto de uso.

No arrastrar, deslizar o hacer rodar los cilindros, sino utilizar auto elevadores o
monta cargas.

Utilizar un regulador reductor de presion cuando se conectan los cilindros a
una presion menor (< 3000 psig) cafierias o sistemas.

De ninguna manera se deben calentar los cilindros para incrementar su
velocidad de descarga.

Utilizar una valvula de control o de retencidn para evitar riesgos de retroceso de
flujo al interior del cilindro.

Almacenaje:
Proteger los cilindros de cualquier dafio fisico.
Almacenar en un éarea fresca, seca, bien ventilada, lejos de los lugares de
trafico vehicular y de las salidas de emergencia. No permitir, que en el lugar de
almacenaje la temperatura exceda 125°F (52°C).
Los cilindros seran colocados parados y bien asegurados para evitar que se
caigan o0 se golpeen. Se deben separar los cilindros llenos de los vacios.
Utilizar un sistema de inventario con fecha de ingreso y egreso de las unidades
para evitar que cilindros llenos queden almacenados durante periodos
excesivamente largos.
Coloque carteles en el area de almacenaje con la leyenda “NO FUMAR” o el
simbolo de “LLAMAS ABIERTAS”.
No deben encontrarse fuentes de ignicion en el area de almacenaje o uso.

e Equipos especiales en planta y consumo eléctrico de servicios

Auxiliares.

Equipo:

Todos los equipos y lineas relacionados con el sistema de hidrogeno deben
estar conectados a tierra.

El equipo eléctrico debe ser antichispa o a prueba de explosion.

Los cilindros de gas comprimido no deben ser recargados, excepto por
fabricantes calificados de gases comprimidos. La carga de cilindros de gas
comprimido debe ser efectuada por el fabricante o bien se debe contar con su
consentimiento escrito para poder realizarla, caso contrario, constituye una
violacién a las leyes vigentes.

Asegurarse siempre que los cilindros se encuentren en posicion vertical antes
de transportarlos. NUNCA transporte cilindros en baulles de vehiculos,
compartimientos cerrados, cabinas de camiones 0 en compartimientos de
pasajeros.
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Transporte los cilindros asegurados en plataformas o en vehiculos abiertos tipo
pick up.

GB-100 | M

— &

Hiclrogeno subproducto

El compresor tiene una capacidad de 0.5 HP, con ello es suficiente para
almacenar el hidrogeno hasta 500 Psia de presion. Los célculos fueron
realizados segun la misma metodologia de proceso.

Se tiene como equipos especiales dos bombas de 5 HP centrifugas, méviles,
para emergencias mecanicas, de proceso y combate contra incendio. Ademas
se cuenta con una bomba de 15 HP exclusiva para combate contraincendios.

A continuacion se muestra una tabla de consumo total por corrida,
contemplando que todo el equipo este en uso y con un 20% extra de sobre
disefio.
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Servicio

Descripcion

Potencia Potencia

HP

KW

Agua de BAW-10 Alimentador a 25 1.86
enfriamiento EA-02
Ciclo de GB-01 Compresor de 1.0 0.75
refrigeracion Amoniaco ciclo de
mecanica amoniaco refrigeracion.
Ciclo de GB-01 Compresor de 1.0 0.75
refrigeracion Etileno ciclo de
mecanica etileno refrigeracion.
Generador de vapor BAW-01 Equipo de 1.0 0.75
bombeo
BAW-02 Equipo de 2.50 1.86
bombeo principal
Almacenamiento de GB-100 Compresor para 0.50 0.37
Hidrogeno almacenaje de
molecular H2
Bomba movil de BA-200 Bomba moévil en 5.00 3.73
reserva caso de
emergencia
Bomba movil de BA-200 Bomba mévil en 5.00 3.73
reserva caso de
emergencia
Bomba agua contra BA-1000 Bombeo contra 15.00 11.19
incendio incendio
Total por corrida 33.50 24.98
Sobre disefio 20% Se tiene un 20 % 6.70 5.00
de sobre disefio
proteccion de
planta
Total por corrida 40.20 29.98

sobre disefio
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X. Memoria de calculo: Estimacién de costos.

Comenzando en la estimacion de proyecto se tiene los siguientes puntos:
consumos e insumos. Esta parte sera mostrada por unidad de producto final,
tomando en cuenta las relaciones proporcionales y de conversion.

Consumos
La materia prima que el proceso tiene por unidad de producto terminado, en
este caso para obtener 11,574, 268.76 Ib/afio).

Costo anual de consumos

Materia Precio Consumo anual Gasto unitario por Ib Costo
Délares (Ib/afio) de BD (délar/aio)
Alcohol etilico 0.318  24,676,205.5 2.132  7,847,033.3
Oxido de Magnesio 0.222 2,204.6 4.23E-05 490.0
Oxido de aluminio 0.206 2,204.6 3.93E-05 455.0
(Alimina)
Total 7,847,978.3

Www.ICISpricing.com.

Insumos
Se define como el consumo de servicios por unidad de productos
proporcionados. Forman parte del costo unitario del producto terminado

Tabla 5.2 Costo anual de insumos

Servicio Descripcion Consumo Precio Gasto unitario Costo
anual (Ib/afio) Dolares por lb de BD (délar/afo)
Gas natural Generacion de 328,187.5 0.34 114,625.9
vapor 0.028
Electricidad Soporte de 530,676.6 0.13 0.046 24,331.3
proceso
Total 138,956.2

Www.ICISpricing.com.

www.cfe.com.mx
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Este proyecto se cotizara en doélares (US) debido a que es una moneda de
intercambio mundial y de esta forma se evitaran problemas de cambio, por lo
cual es necesario saber | comportamiento de esta moneda con respecto a
pesos mexicanos moneda nacional, por lo mismo se presenta una grafica del
comportamiento de délar respecto al peso mexicano.

Peso Mexicano - 2 afos

$132.7635

$13.31274

= 511.96046

5$11.5097
Jun-0%9 Jan-10 ]

Fecha

n-11 Jumn-11

http://www.bnamericas.com/news/petroleoygas#nogo

Se muestra una oscilacion entre $ 13.7635 pesos mexicanos y $11.5097 pesos
mexicanos por lo cual se a decidido utilizar un valor medio de $13.31 pesos
mexicanos por ser de uno de los picos mas frecuentes.

Continuado con el valor en el mercado de los productos quimicos a nivel
nacional e internacional se muestra una tabla que contiene el precio de los
quimicos involucrados en el proceso desde materia prima hasta producto final y
la unidad de en que se cotizan, estos valores se tomaran como constantes para
poder hacer nuestro balance econémico.

Quimico Descripcion Medida Precio US ($)
Alcohol etilico Materia prima Gal 2.05-1.25
Oxido de Catalizador Tn 490.0
Magnesio

Alimina Catalizador Tn 455.0
Amoniaco Refrigerante n 745.0

Etileno Refrigerante Lb 0.72
Butadieno Producto final Lb 1.37

Gas natural Servicio auxiliar Kg 0.77
Electricidad Servicio auxiliar KWH 0.13

WWW.ICISPIiCing.com.

Donde amoniaco y etileno son activos por lo cual se obtendra una tabla del
costo de los mismos.

En relacion al terreno de nuestra planta se tomara una porcion que se utilizara.
Esta consta de una dimension de 85.0 m de ancho y 152.5 m de largo, con
un total de 12,962.5 m? por lo que costara $ 1,361,062.5 pesos mexicanos, en

relacion a cotizacién $ 102,258.7 US por el terreno.

Por aseguramiento de capital se redondea el valor a $ 105,000.0 US
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En la parte de equipo utilizado a lo largo del proceso y en los servicios
auxiliares, se realizara una metodologia de calculo basada en indices “Marshall
and Swift”, considerados como indicadores internacionales de mercado
confiables, esto se realizara basicamente con el comportamiento del precio del
equipo a lo largo del tiempo.

Para ello deberemos ocupar la siguiente ecuacion.

Preci rual 0 de ref ] ( Indice Marsh actual )
recio actual = precio de referencia *
P Indice Marsh de referencia

Donde el precio de referencia sera obtenido de las graficas Precio (US) equipo
vs. Caracteristica primaria de equipo en cuestion.

Contenida en la referencia bibliografica: Max S. Peters y Klaus D. Timmerhaus,
“‘PLANT DESIGN AND ECONOMICS FOR CHEMICAL ENGINEERS’ 42
Edicion, McGraw-Hill, Inc., 1991, International, Cap 6,13, 14,15,16.

Donde todo el equipo de proceso y servicio sera valuado, asi como materiales
e instalaciéon de forma intrinseca.

Ejemplo:
Intercambiador de calor EA-O1 cuya caracteristica a evaluar es el area de

transferencia, en este caso el valor es 102 ft* por lo cual tiene un costo de
$5,000.00 US.
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FIGURE 15-13
Floating-head heat exchangers with 3-in. OD » lin square pitch and 16-fi btundles of carbon-steel
constrection.
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Para obtener el valor equivalente a nuestro tiempo se necesita la siguiente
ecuacion:

Preci rual '0d ) ( Indice Marshall actual )
= *
recio actual = preclo de referencia Indice Marshall de referencia

Donde el precio de referencia son los $ 5,000.00 US.

El indice Marshall de referencia es el de 1979 cuyo valor es 561.0. El indice
Marshall de actual es de 1663.6 Ver anexo “indice Marshall” de industria
petroquimica.

1663.6

Precio actual = 5,000.0 (—
recio actua *\ 561

) = $14,827.1US

De esta forma son cotizados equipos y tuberia incluyendo instalacion y
accesorios.

Ejemplo:
Linea 1 de proceso cuya caracteristica a evaluar es el diametro en pulgadas,

en este caso el valor es 2 in acero al carbdn por lo cual tiene un costo de $1
us.

100 I : =" 0
Cost ¥ y
Pipe lin ft (40) b
Sch. 80~ | || L
Sch. 40—~ P
Hanﬂm. ea. ’ 4{530 ] / IHnllm
(figures in_ parentheses 25" 2 A [ T |
® 10 give spacing,, ft) | (20) 45° and 90° ells,{ 1.0
E T I (18) ea. std wit ]
E - Bolt and gasket sets, ea. =11 —+—1+— =
[ {red rubber gasket)\", " i - T | LB} 'a;.
— 1 l{hl.! {10}r e, lime 1t =
8 P M Sch. 80 o
2 (E) " Sch. 40 ®
4 s ||| 3
§ » &) -t(a0) Bolt and gasket *
& SUM‘ sets, ea. (red
1.0 = A (25) 1 rubber gaskets) § 0.1
1 1 1 1 11
7o Hangers, ea. (figures -H
(6) 8 in parentheses give 7|
spacing, ft)
0w Jaln-J 1'— il 0.0
0.1 1.0 10 100
Nominal diameter, in.

FIGURE 14-3
Cost and installation time for carbon-steel welded pipe and fittings.
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Para obtener el valor equivalente a nuestro tiempo se necesita la siguiente
ecuacion:

Precio actual 0d , ( Indice Marshall actual )
== *
recio actual = precio de referencia Indice Marshall de referencia

Donde el precio de referencia son los $ 1.00 US. El indice Marshall de
referencia es el de 1979 cuyo valor es 561.0. El indice Marshall de actual es de
1663.6 Ver anexo “Indice Marshall” de industria petroquimica.

1663.6
561

Precio actual = 1.00 ( > =$297US x 1 ft

Para obtener el valor de 100ft, es lo que se cotiza para el proceso en cada
caso, se multiplica por 100.

Precio 100ft = 100 * $2.97US = $297US

Con esto se cotiza el valor para lineas de proceso y servicios, en diversos
materiales segun la referencia.
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Equipo Descripcion Costo Caracteristica Costo Afo indice Marshall  indice Marshall Referencias

actual ref. referencia. actual

RA-01 Reactor de conversion 326196.1 volumen Galén 2244.1 110000 1979 561 1663.6 Fig. 16.34
FA-01 Tanque de almacenamiento principal 177925.1 volumen Galén 169193.9 60000 1979 561 1663.6 Fig. 14.56
FA-02 Tanque de almacenamiento producto precalentado. 2965.4 volumen Galén 89.8 1000 1979 561 1663.6 Fig. 14.56
FA-03 Tangue de almacenamiento mezcla de productos y secundarios 2965.4 volumen Galén 86.0 1000 1979 561 1663.6 Fig. 14.56
FA-04 Tanque de separador mezcla de productos y semiproductos 2965.4 volumen Galén 59.5 1000 1979 561 1663.6 Fig. 14.56
FA-05 Tangue de separador mezcla de productos y semiproductos 11861.7 volumen Galén 270.0 4000 1979 561 1663.6 Fig. 14.56
FA-06 Tanque de separador mezcla de productos y semiproductos 8896.3 volumen Galén 211.7 3000 1979 561 1663.6 Fig. 14.58
FA-07 Tangue de almacenamiento producto secundario H2. 296541.9 volumen Galén 7895.9 100000 1979 561 1663.6 Fig. 14.58
FA-08 Tanque de almacenamiento producto principal BD. 237233.5 volumen Galén 2206.6 80000 1979 561 1663.6 Fig. 14.58
FA-BL Tangue Balance 2965.4 volumen Galén 89.8 1000 1979 561 1663.6 Fig. 14.56
BA-01 Equipo de bombeo alimentador de FA-01 2965.4 GPM 179.7 1000 1979 561 1663.6 Fig. 14.45
BA-02 Equipo de bombeo alimentador de proceso 2965.4 GPM 179.7 1000 1979 561 1663.6 Fig. 14.45
BA-03 Equipo de bombeo producto principal BD. 8896.3 GPM 8.9 3000 1979 561 1663.6 Fig. 14.42
GB-01 Alimentador a RA-01 237233.5 FT3/min 346.0 80000 1979 561 1663.6 Fig. 14.45
EA-01 Evaporador de alcohol etilico 14827.1 area ft2 102.0 5000 1979 561 1663.6 Fig. 15.13
EA-02 Condensador de mezcla 14827.1 area ft2 117.0 5000 1979 561 1663.6 Fig. 15.13
EA-03 Condensador de mezcla 17792.5 area ft2 249.4 6000 1979 561 1663.6 Fig. 15.13
EA-04 Condensador de mezcla 14827.1 area ft2 118.0 5000 1979 561 1663.6 Fig. 15.13
GV-01 Generador de vapor 207579.3 area ft2 1300.0 70000 1979 561 1663.6 Fig. 15.13
EA-10 Desobrecalentador 14827.1 area ft2 102.0 5000 1979 561 1663.6 Fig. 15.13
EA-11 Condensador 14827.1 area ft2 115.0 5000 1979 561 1663.6 Fig. 15.13
BAW-01  Bomba de agua. 47447 5868,563993 843.8 1600 1979 561 1663.6 Fig. 14.45
BAW-02  Bomba de generacién d vapor. 2372.3 5868,563993 35.2 800 1979 561 1663.6 Fig. 14.45
BAW-03  Bomba de generacién d vapor. 2372.3 5868,563993 35.2 800 1979 561 1663.6 Fig. 14.45
FAW-01  Tanque principal de agua y agua contra incendio 266887.7 volumen Galon 237929.1 90000 1979 561 1663.6 Fig. 14.58
FAW-02 Almacenamiento de condensado 38550.4 volumen Galon 3807.3 13000 1979 561 1663.6 Fig. 14.56
FAW-03  Tanque principal de generacién de vapor 38550.4 volumen Galén 3807.3 13000 1979 561 1663.6 Fig. 14.56
DA-01 Torre de recuperacion de alcohol etilico 26688.8 Diametro, No platos 3.2 9000 1979 561 1663.6 Fig. 16.26
GB-02 Compresor de sub producto H2 341023.2 5868,563993 1261.8 115000 1979 561 1663.6 Fig. 14.45
GB-01R Ciclo de refrigeraciéon Amoniaco 296541.9 5868,563993 865.0 100000 1979 561 1663.6 Fig. 14.45
FA-10R Ciclo de refrigeracion Amoniaco 177925.1 volumen Gal 1129.5 60000 1979 561 1663.6 Fig. 14.58
EA-01R Ciclo de refrigeracion Amoniaco 14827.1 area ft2 130.0 5000 1979 561 1663.6 Fig. 15.13
FA-11R Ciclo de refrigeracion Amoniaco 311369.0 volumen Galén 9028.4 105000 1979 561 1663.6 Fig. 14.58
GB-02R Ciclo de refrigeracién Etileno 148270.9 5868,563993 383.2 50000 1979 561 1663.6 Fig. 14.45
FA-20R Ciclo de refrigeracion Etileno 177925.1 volumen Galén 1129.5 60000 1979 561 1663.6 Fig. 14.58
EA-02R Ciclo de refrigeracion Etileno 14827.1 area ft2 135.0 5000 1979 561 1663.6 Fig. 15.13
FA-21R Ciclo de refrigeracion Etileno 311369.0 volumen Galén 9028.4 105000 1979 561 1663.6 Fig. 14.58
Total Cantidad (US). 3,793,363.9

Total Con el 15% de sobredisefio, por mermas 4,362,368.4
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Numero linea Descripcién Costo actual Costo por 100 Caracteristica Costo Afo ref. indice Marshall  Indice Marshall Referencias

por 1ft i Diametro (in) referencia. actual

1 Liquido, acero al carbén 2.97 296.54 2.0 1 1979 561 1663,6 Fig. 14.3
2 Liquido, acero al carbén 2.97 296.54 2.0 1 1979 561 1663,6 Fig. 14.3
3 Liquido, acero al carbén 2.97 296.54 2.0 1 1979 561 1663,6 Fig. 14.3
4 Vapor, acero al carbén 5.93 593.08 4.0 2 1979 561 1663,6 Fig. 14.3
5 Vapor, acero al carbon 5.93 593.08 4.0 2 1979 561 1663,6 Fig. 14.3
6 Vapor, acero al carbén 5.93 593.08 4.0 2 1979 561 1663,6 Fig. 14.3
7 Vapor, acero al carbon 4.45 44481 3.0 1,5 1979 561 1663,6 Fig. 14.3
8 Vapor, acero al carbon 4.45 44481 3.0 1,5 1979 561 1663,6 Fig. 14.3
9 Vapor, acero al carbon 5.93 593.08 4.0 2 1979 561 1663,6 Fig. 14.3
10 Vapor, acero al carbon 5.93 593.08 4.0 2 1979 561 1663,6 Fig. 14.3
11 Vapor, acero al carbon 5.93 593.08 4.0 2 1979 561 1663,6 Fig. 14.3
12 Vapor, acero al carbon 5.93 593.08 4.0 2 1979 561 1663,6 Fig. 14.3
13 Mezcla, acero inoxidable 237.23 23723.35 2.0 80 1979 561 1663,6 Fig. 14.11
14 Mezcla, acero inoxidable 237.23 23723.35 2.0 80 1979 561 1663,6 Fig. 14.11
15 Vapor, acero al carbon 4.45 44481 3.5 15 1979 561 1663,6 Fig. 14.3
16 Vapor, acero al carbon 4.45 44481 3.5 1,5 1979 561 1663,6 Fig. 14.3
17 Mezcla, acero inoxidable 237.23 23723.35 2.0 80 1979 561 1663,6 Fig. 14.11
18 Mezcla, acero inoxidable 237.23 23723.35 2.0 80 1979 561 1663,6 Fig. 14.11
19 Vapor, acero inoxidable 415.16 41515.86 3.0 140 1979 561 1663,6 Fig. 14.11
20 Mezcla, acero inoxidable 237.23 23723.35 2.0 80 1979 561 1663,6 Fig. 14.11
21 Mezcla, acero inoxidable 237.23 23723.35 2.0 80 1979 561 1663,6 Fig. 14.11
22 Mezcla, acero inoxidable 237.23 23723.35 2.0 80 1979 561 1663,6 Fig. 14.11
23 Liquido, acero inoxidable 148.27 14827.09 1,25 50 1979 561 1663,6 Fig. 14.11
24 Liquido, acero inoxidable 148.27 14827.09 1,25 50 1979 561 1663,6 Fig. 14.11
25 Liquido, acero inoxidable 148.27 14827.09 1,25 50 1979 561 1663,6 Fig. 14.11
26 Liquido, acero inoxidable 148.27 14827.09 1,25 50 1979 561 1663,6 Fig. 14.11
27 Mezcla, acero inoxidable 74.14 7413.55 1//2 25 1979 561 1663,6 Fig. 14.11
30 Vapor, acero inoxidable 415.16 41515.86 3 140 1979 561 1663,6 Fig. 14.11
31 Vapor, acero inoxidable 266.89 26688.77 2,5 90 1979 561 1663,6 Fig. 14.11
32 Vapor, acero inoxidable 266.89 26688.77 2,5 90 1979 561 1663,6 Fig. 14.11
33 Liquido, acero inoxidable 74.14 7,413.55 Vi 25 1979 561 1663,6 Fig. 14.11
40 Liquido, acero inoxidable 118.62 11,861.68 1 40 1979 561 1663,6 Fig. 14.11
50 Liquido, acero inoxidable Generador 148.27 14,827.09 1,5 50 1979 561 1663,6 Fig. 14.11

de vapor
1G Vapor, acero al carbén Generador 8.90 889.63 8.0 3 1979 561 1663,6 Fig. 14.3

de vapor
2G Vapor, acero al carbén Generador 8.90 889.63 8.0 3 1979 561 1663,6 Fig. 14.3

de vapor
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3G Vapor, acero al carbén Generador 7.41 74135 6.0 2,5 1979 561 1663,6 Fig. 14.3
de vapor

4G Vapor, acero al carbén Generador 7.41 741.35 6.0 2,5 1979 561 1663,6 Fig. 14.3
de vapor

5G Liquido, acero al carbén Generador 3.71 370.68 2.5 1,25 1979 561 1663,6 Fig. 14.3
de vapor

6G Liquido, acero al carbén Generador 3.71 370.68 2.5 1,25 1979 561 1663,6 Fig. 14.3
de vapor

7G Liquido, acero al carbén Generador 3.71 370.68 2.5 1,25 1979 561 1663,6 Fig. 14.3
de vapor

8G Liquido, acero al carb6n Generador 3.71 370.68 2.5 1,25 1979 561 1663,6 Fig. 14.3
de vapor

9G Liquido, acero al carb6n Generador 3.71 370.68 2.5 1,25 1979 561 1663,6 Fig. 14.3
de vapor

10G Liquido, acero al carb6n Generador 3.71 370.68 2.5 1,25 1979 561 1663,6 Fig. 14.3
de vapor

11G Liquido, acero al carbén Generador 3.71 370.68 2.5 1,25 1979 561 1663,6 Fig. 14.3
de vapor

1RA Vapor, acero inoxidable ciclo 1186.17 118616.76 6.0 400 1979 561 1663,6 Fig. 14.3
amoniaco

2RA Vapor, acero inoxidable ciclo 593.08 59308.38 4.0 200 1979 561 1663,6 Fig. 14.11
amoniaco

3RA Liquido, acero inoxidable ciclo 148.27 14827.09 1.5 50 1979 561 1663,6 Fig. 14.11
amoniaco

4RA Mezcla, acero inoxidable ciclo 237.23 23723.35 2.0 80 1979 561 1663,6 Fig. 14.3
amoniaco

1RE Vapor, acero inoxidable ciclo etileno 593.08 59308.38 4.0 200 1979 561 1663,6 Fig. 14.3

2RE Vapor, acero inoxidable ciclo etileno 415.16 41515.86 3.0 140 1979 561 1663,6 Fig. 14.11

3RE Liquido, acero inoxidable ciclo 148.27 14827.09 1.5 50 1979 561 1663,6 Fig. 14.11
etileno

4RE Mezcla, acero inoxidable ciclo 237.23 23723.35 2.0 80 1979 561 1663,6 Fig. 14.11
etileno

1w Liquido, acero al carbén agua de 4.45 44481 3.0 15 1979 561 1663,6 Fig. 14.11
enfriamiento

2w Liquido, acero al carbén Generador 5.93 593.08 4.0 2 1979 561 1663,6 Fig. 14.11
de vapor

51 Liguido, acero inoxidable destilador 148.27 14827.09 1.5 50 1979 561 1663,6 Fig. 14.11

52 Liguido, acero inoxidable destilador 148.27 14827.09 1.5 50 1979 561 1663,6 Fig. 14.11

53 Liguido, acero inoxidable destilador 118.62 11861.68 1.0 40 1979 561 1663,6 Fig. 14.11

Total 8,143.78 814,378.16

Total Teniendo en cuenta 15% de 9,365.35 936,534.89
sobredisefio, por mermas
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En el proyecto se calcula el valor del mismo de forma tedrica, para conocer el
valor asignado a cada activo y poder hacer un balance de rentabilidad.

El método a utilizar para calcular el valor del proyecto es: “General de
Porcentajes”. Fuente: Plant Design and Economics for Chemical Engineers,
Peters.

Este se basa en el valor total del equipo, incluyendo tuberia, después se asigna
valores porcentuales del mismo al resto del proyecto, con un rango aceptado y
recomendado, dividiéndolo en costos directos e indirectos de la siguiente
manera y porcentajes. Puede variar en 10%.

Método general de porcentajes

COMPONENTES Rango (%) % COSTO ($dlls US)
COSTO DIRECTO

Costos de equipo, tuberia. 5,298,903.32
Costo de instalaciéon de equipos 35-45 40 2,119,561.33
Instalacion de instrumentacion 6--20 15 794,835.50
Instalacion de tuberias 10--30 25 1,324,725.83
Instalaciones eléctricas 8--20 20 1,059,780.66
Construcciones Edificios 10--70 70 3,709,232.32
Mantenimiento 10--20 15 794,835.50
Servicios Auxiliares 40--90 50 2,649,451.66
Terreno 2--8 2 105,978.07
TOTAL DE COSTOS DIRECTOS DE LA 1,7857,304.18
PLANTA

COSTO INDIRECTO

Ingenieria 'y Supervision 5--15 10 529,890.33
Gastos de construcciéon, contratistas 7--20 15 794,835.50
(honorario)

Contingencia 5--15 15 794,835.50
TOTAL DE COSTOS DIRECTOS DE LA 2,119,561.33
PLANTA

TOTAL DE COSTOS DIRECTOS E 1,9976,865.50
INDIRECTOS DE LA PLANTA

Capital de trabajo (Honorarios) 10--20 15 2,996,529.83
INVERSION TOTAL 22,973,395.33

Ejemplo: Costo de instalacion de equipos, porcentaje asignado 40%

Costos de equipo, tuberia * % asignado

100%
5,298,903.32 x 40%

Costo de instalacién de equipos = 100% = $2,119,561.33 US

Costo de instalacién de equipos =

El sueldo del personal es propuesto por el director, y no es negociable por lo
cual serén fijos, se muestra el total en pesos mexicanos y en délares (US).
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c) Tabla de criterios para dimensionar tuberias y bombas.

VELOCIDAD FT/SEG  AII 4, 107

FLUIDO EN DIAMETRO
GENERAL NOMINAL
Succion de bombas 2" o menos 0.5-15 0.05 -0.25
(liquido saturado) "3 g 15-25 0.05-0.25
10” 20” 25-35 0.05 - 0.50
Succién de bombas 2” o menos 1--2 0.1-1
(LI,C]UIdO sub- 3" _8” 2.4 0.1-1
enfriado)
10 - 207 3--6 0.1-2
Descarga de 2" o menos 1--4 1--4
Bombas 3” 5--8 1--3
10 — 207 8--10 1--3
Lineas de 2--4 0.14
refrigerante
Alimentacion a 6
enfriadores
Residuos de fondos 4--6 0.6
de unatorre
Alimentacion a torre 4--6
fraccionadora
Salida de un 3--5 0.5
condensador
GASES Y VAPORES
0<P<50 Psig 0.15
50<P<150 Psig 0.3
150<P<200 Psig 0.6
200<P<500 Psig 1.5
Lineas de entrada a 25-100
un condensador
Entradas a turbinas 120-320 3
de gas
Succién de un 0.5
compresor
AGUA
Lineas de drenes 2” 0 menos 3--4
37-10" 3--5
Alimentacion a 2" omenor 3--4
calderas 3" _§g" 5--8
10" - 207 8--10
mayor a 20" 10--15
Agua de 15 05-2
enfriamiento
(Cabezales Grandes)
VAPOR DE AGUA
0<P <50 Psig 0.25
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50<P<150 Psig

0.50

150<P<300 Psig

1.0

300<P<500 Psig

15

Lineas de mas de
600 ft

0.5

Lineas de menos de
600 ft

1.0

Ramales pequefios

2.5

Entrada a maquinas
y bombas
reciprocantes

15.0

Lineas de vapor de
descarga (P> 1 atm)

0.5

Vapor saturado

3” o menor

90.0

4”

120.0

6”

180.0

>6”

200.0

Vapor
sobrecalentado

3” o menor

90.0

4”

120.0

6”

180.0

>6”

250.0

Ramales y
cabezales de
descarga (vapor de
agua)

15

GASES

Gas combustible a
quemadores

0.5%P del quemador
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d) Tuberia de proceso y servicios auxiliares clasificacion de
materiales por servicio, (Especificacién general).

Abreviaturas:

T.C. Tolerancia a la Corrosion.

A.C. Acero al carbon.

A.C.G. Acero al Carbén Galvanizado.

A.C. (B.T.) Acero al Carbon para baja temperatura.
A.l Acero Inoxidable.

R.F. Cara Realzada

R.T.J. Junta Tipo Anillo

L.J. Junta Traslapada.

Claves para formar numero de clase y materiales de tuberia.

Ramos o series
A 150#

B 300#

C 400#

D 600#

E 900#

F 1500#

G 2500#

H 125#

250#

S 125 # Subterranea
Atmosférica

Vacio
316 H.

Fundido)

Cobre)

galvanizado

Materiales Cubierta.
T.- Asbesto — Cemento

Material base.
A — Acero al Carbén
B-C-% Mo
C-1Cr-% Mo
D-%Cr-%Mo
E-2%Cr-%Mo
F-3Cr-%Mo
G-5Cr-%Mo

H-3% Ni

J—Ni

K -S.S. 304, 304L y 304H
(Ac. Inox)

Al L - S.S. 316, 315L y
(Ac. Inox)

N - Fo. Fo. (Fierro

S — No Metalico

T — Aluminio
U — Cobre
V — Laton

W — Monel (Niquel -
X — Acero al carbén

Z — Especial.

Resina Epoxy Reforzado con fibra de vidrio.
Resina Poliester Reforzada con Fibra de Vidrio
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Barro Vitrificado.
Concreto sin refuerzo.
Concreto con refuerzo.

Denominacién de tuberia.

Las denominaciones de las tuberias se hacen en base a lo siguiente:

Clase

y

2 A

L» Material

— No.

Diametro
Servicio o Proceso
Clase
Para la seleccidn del servicio o proceso ver hojas de especificaciones anexas.
Ejemplo.
Didmetro Servicio 0 Proceso No. De
Tuberi

24" P 3115

Progresivo

La clase a su vez se compone de:
Numero de Brida.

NUmero Progresivo.

Material de la tuberia.

e) Anexo precio de KWH.

» Brida

Precio de KW/H.

Entidad $/KWH.

DF 1,8

Edo de México 1,7

Puebla 1,7
Tamaulipas 1,8

Datos CFE

Fuente: Instituto mexicano de la
competitividad (IMCQO)
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