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" DEDICAMOS ESTE TRABAJO A NUESTROS PADRES "



PROLOGO

El presente estudio se ha llevado a cabo con
la finalidad de indicar la faetibilidad de la ela-
boracién de tetrapropileno en el pafs, esperamos
nosotros que nuestro trabajo pueda servir de guia
cuando se trate de llevar a cabo el proyecto final
para la elaboracidn del presente producto.

Hemos empleado diferentes mé&todos durante el
desarrollo del trabajo y pensamos que estos méto-
dos de trabajo pueden ser dtiles cuando se trate
de desarrollar proyectos industriales en un nivel
preliminar puesto que permite estimar rapidamente
costos de plantas sin tener que disponer de datos
actuales de costos, lo mismo podemos  decir de los
métodos usados para calcular el equipo, siempre con
la finalidad de obtener las caracteristicas principa-
les de estos equipos para poder estimar rapidamente
sus costos.

Agradecemos a todas aquellas personas
que con sus ideas,consejos & indicaciones han con-

tribuido a realizar el presente trabajo.
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PARTE 1

CASO EN ESTUDIO Y RESULTADOS

CAPITULO I

INTRODUCCION, -

a) Origen del caso.Nuestro trabajo surge
como parte de un estudio para producir materias
primas para la industria de Detergentesj; entre las
materia primas para la fabricacidn de los deter-
gentes se encuentra el tetrapropileno,

El tetrapopileno es un producto que per-
tenece,al area de la industria Petroquimica, por 1lo
cudl se ha considerado a este estudio como englo-
bado en un complejo industrial Petroquimico.

En la actualidad existe un mercado de
detergentes de regular volimen que tiende a cre-
cer, utilizando el método de la sulfonacibn del
dodecilbenceno; todo el dodecilbenceno utilizado
es de naturaleza importada a base de esta proposi
cidn es decir, el dodecilbenceno importado, seria
muy conveniente que se produjera en el pais.el de-
tergente en su integridad, es decir utilizando in-
sumos nacionales; este estudio indica la factibili-

dad de llevar a cabo la produccidn de uno de los
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insumos utlizados en la fabricacidn de detergentes.
b) Objetivos.~
La finalidad de &ste estudio es la de
demostrar la factibilidad econdmica de producir te-
trapropileno, para lo cuidl analizaremos el mercado
de consumo, la tecnologia a usar, indicando los
equipos a utilizar, un andlisis de costos y un es-

tudio del tamafio de planta econdmica.

c) Detalles de la Presentacidn.-

La presentacidn ha sido orientada para
reflejar en la medida de nuestras posibilidades el
contenido de este trabajo, que es una demostracidn
de disefio de planta preliminar y la evaluacidn
econdmica.

En la Parte I, se plantea el caso en
estudio y se did un resfimen de resultados.

En la Parte II, se enfoca algunos ele-
mentos del andlisis de Mercado, para determinar
el volfimen de produccidn.

En la Parte III, se discute y se esque-
matiza el proceso, se estudia la informacidn exis-

tente , obteniendo un proceso de manufacturaj; se
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analiza el flujo de materiales y las cuestiones
termodin8micas del sistemja finalmente se realiza
el disefio del equipo del proceso.

En la Parte IV, se realiza la evaluacidn
de costos, discutiendo el costo total, utilidades,
ventas, rentabilidad y eapacidad de planta.

En los anexos, 8e incluyen el estudio de
estimacidn de propiedades, y las referencias Bi-
bliograficas, perfectamente especificadas, afiadiendo

algunas seleccionadas, al final.

CAPITULO 1II

SUMARIO DE RESULTADOS

a) Importacidn, Consumo y Localizacidn.

Se ha concluido que para el afio 19755 el
consumo de tetrapropileno serd de 8,923 toneladas
anuales, nivel de produccidn que'alcanzaré la planta
en ese afio, asi mismo se ha elegido a Lima como

lugar de instalacidn de la planta.

b) Proceso a Utilizar.-
La Polimerizacidn del Propileno utili-

zando 8cido fosfdorico como catalizador.
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¢) Capital Fijo Invertido.

Se estima que seri de S/ 70'700,194,40
como el tetrapropileno es considerado industria de

primera prioridad, el capital fijo serf invertido

por el estado.

d) Costo total de Manufacturas.-
El costo total seri de S/ 23'034,303.60

a plena capacidad , adem@s el costo unitario seri

de S/ 2,587.64 por tonelada. -

L.

e) Ventas,.-

El ingreso por ventas serd S/. 37'l74,342

£) Utilidad.-

La utilidad bruta seri de S/ 14%t140,033,88

g) Variacidn del tamafio de Planta.-

Se analiza los costos unitarios para di-
ferentes tamafios de planta, notandose que el costo
unitario se estabilizari en S/ 2,200.00 por tonela-

da ( figuras 8,9, 10 y 11 ).

h) Rentabilidad.

Se considerd un 20 % del capital fijo /

invertido : S/ 14'140,033.88 por afio.

i) Tiempo de retorno.-
Se tendrid de tres (3) afios antes de im-

puestos y depreciacidn.

o0
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FIG N°10
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je= Materia Prima

La materia Prima es el gas de P&troleo
licuado ( LPG ), fraccidn obtenida en refineria
( craqueo), que principalmente tiene propano y pro-
pileno, hay algo de butano, pero se considera 42
y 58 por ciento respectivamente.

Por informacidén de refineria, la produccidn
actual daria un margen de LPG, libre, puesto que
el resto se utiliza como gas combustible, de mer-
cado doméstico, dicho margen serfa suficiente para
nuestra planta de polimerizacidn.

Se requiere 66.87 toneladas diarias de

materia prima para nuestro proceso.

PARTE II

IMPORTACION CONSUMO Y VOLUMEN DE PRODUCCION

Por ser el Tetrapropileno un producto
intermedio para la fabricecidn del Dodecilbenceno, el
volGimen de produccidn del dedecilbenceno determi-
narf el consumo del tetrapropileno, por lo tanto
es importante el anflisis y correlacidn de los da-
tos de importacidn y consumc nacional del dodecil-

benceno, auxiliandonos de un coeficiente té&cnico,
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el cufl nos relaciona al tetrapropileno como in-

sumo para la fabricacidn del dodecilbenceno,

CAPITULO III

IMPORTACION Y CONSUMO

Para analizar el consumo del tetrapro-
pileno disponemos de los datos de importacidn
del dodecilbenceno, asi mismo no existe produc-
cidn nacional de dodecilbenceno.

El siguiente cuadre nos muestra lds
datos de importacibn del dodecilbenceno para un

periodo de 1960 a 1969

CUADRDO I

VOLUMEN DE IMPORTACION DEL DODECILBENCENO

ARO CANTIDAD T.M.
1960 879

1961 916

1962 i

1963 1,068

1964 -

1965 1,581

1966 1,906

1967 2,257

1968 4,424

1969 3,172
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FUENTE: Anuario de Comercio Exterior

Boletin de Estadistica del Ministerio de

Industria y Comercio.

Mercado Internacional.- No consideramos el
abastecimiento al grupo andino en esta etapa, debi-
do a que tenemos referencias de la existencia de
plantas de tetrapropileno en otros paises del gru-
po andino o en su defecto proyectos en estudio pa-
ra su instalacibn.

Asi mismo en el Mercado exterior al grupo
Andino, es atin m8s dificil de competir debido a
la existencia de compafilas con mds experiencia,
qué pos-zen facilidades técnicas y econdmicas, fa-
cilidades que una planta en formacidn no posee.

A base de las razones anteriores nos limitaremos
en esta fase del estudio, a una planta que abas-

terca el mercado nacional.

CAPITULO 1V

VOLUMEN DE PRODUCCION Y TAMANO DE PLANTA

El estudio del voltimen de consumo del tetra-
propileno solo se puede realizar a travéz del consu-

mo del dodecilbenceno, es decir estimar el consumo
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del dodecilbenceno y por intermedio de coeficientes
técnicos estimar el consumo del tetrapropileno.

Consideraremos para nuestro estudio los da-
tos de importacidn del dodecilbenceno para los afios
1965 a 1968, debido a que los volumenes de importa-
cidn del dodecilbenceno en afios anteriores no re-
presentan un crecimiento normal, debido a que re-
cién en el afio 1965 se le empezd a usar en nuestro
Pais a una mayor escala, crecimiento que se ha man-
tenido en los afios siguientes tal como se observa
en el cuadro de importaciones del dodecilbenceno,
en el cull se aprecia que el ritmo de crecimien-
to es mayor en los filtimos afios en contraste con
los primeros afios.

Asf mismo es de notar la cifra del afio
1969, cifra que fu& afectada en forma notable por
el fenomeno de la devaluacidn y los subsiguientes
problemas econdmicos.

Para nuestra estimacidn consideraremos el
ajuste a una recta, con el método de los minimos
cuadrados, verificando posteriormente la consisten-
cia del medelo .

Usos.- Al tetrapropileno se le emplea para
la fabricacidn del dodecilbenceno, siendo una ma-

teria prima principal para este producto, en la
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gasolina de alto octanaje se le emplea como aditivo,

también se le emplea en la industria farmacefitiea.

sea ¢

Donde : Y®* = importacidn estimada en T.M.

X = Numero del afio en digitos,
ademas:

m) y m2 son constantes definidos por

m. Y S(xX)2 -  £X FOXY)_____. 1

n 7 (X2) - (¥ X)2

n £ (x)2 - (¥ Xx)2
en la cuidl Y representa importacidn real del
dodecilbenceno en T.M.

Si la correlacidn se ajusta bien a una recta
R debe tender a 1

Siendo R definido por la siguiente expresidn:

R = (.Y* — ?)2\
Y-

Siendo Y = valor promedio de las Y
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El siguiente cuadro nos muestaa valores necesarios

para el cdlculo de my , m2 y R.

Y X Afto X2
1531 6 1965 36
1906 7 1966 49
2257 8 1967 6u
423 9 1968 8l

XY

9,500
13,500
18,050

39,800

Reemplaz:-ado los valores del cuadro anterior

la expresidn I y II resulta:
my =.3.75 x 10° my = 0.9 x 106

Para el calculo de R se tiene :

Y* Y- YX-Y
1.65x109 1581 0.9-0,31
2.55x103 1906 0-0
3.45x%103 2257 0.9-0.81
4,35 x 103 4423 1.89-3.24

F(Y* - Y )2 = 4,86
T(Y-Y )2 = 4.93
Luego:

B

R = 0.995

en
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Como R tiende a 1 concluimos que el modelo asumido
es el correcto.

Aplicando la ecuacidn Y* = m] + m2 X para 1975(x=16)
Y* = (-3.75 + 0.9 x 16 ) x 103= 10.650

Y%

10,650 T.M. de Dodecilbenceno

Se tiene por referencias que en pro-
medio se requiere 0,838 toneladas m&tricas de te-
trapropileno por tonelada métrica de dodecilbenceno.
Luego: 10.650 x 0,838 = 8,922,22 T.M.
Necesitaremos producir para el afio

1975: 8,922,22 Toneladas Métricas de Tetrapropileno.



PARTE 1III

DEFINICION Y DISENO DEL PROCESO

CAPITULO \

DEFINICION DEL PROCESO

El esquema tradicional en el disefio
de plantas comerciales implica tres pasos funda-
mentales:

Estudio de Laboratorio

Estudio Planta Piloto

Proyecto Comercial.

El Proyecto Comercial, se estima bien
con datos de Laboratorio o de planta piloto, obte-
niendo mayor exactitud con este filtimo.

El esquema tradicional de la Inge-
nierfia Quimica es superar estos tres pasos, en nues-
tro caso, nosotros partiremos de estudios de planta
piloto para estimar la planta comercial, este esca-
lamiento podria realizarse con mayor exactitud, si
se tienen varios estudios de plantas pilotos de di-
ferentes tamafio, Walas (1) indica que se puede
escalar entre 5-10 veces el tamafio anterior, para
este disefio consideramos , solo un estudio de planta

piloto, por ser el finico existente.
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-~ CONSIDERACIONES SOBRE FORMACION DE PRODUCTOS. -

Datos preliminares, de reactores por
lote, demuestran que &cido fosfdrico liquido ( 85-
109 % ) puede ser usado como catalizador, para obte-
ner polimeros Cg- Cy2, del propileno, a temperatu-
ras cercanas a 350°F, y presidn de 40 atmosferas.

La polimeracidn del propileno con
catalisis 3cida es el método comercial mds re-
comendable, para obtener el tetr&mero, otras ca-
talisis podrian desarrollarse, en base al siguien-
te esquema de los mecanismos de reaccidn: El ini-
cio de la polimerizacidn ocurre por la entrega de
un Proton del catalizador a los electrones II, en
el doble enlace del propileno formando el idn car-
bonio ( ecuac. 1 ), este idn adiciona m8s propi-

leno formando otro idn cabonio ( ecuac, 2 ). :
+

+ HX oo oome CHai.CH + ¥ (1)
CH3

+ —mTlaw ( 2 )
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+

’ p
CH3CH - CH2CH = CH2CH —.- CHg3CH - CH2CH| -CH2CH + H

i 1 } ; 1

CH3 i CHj e CH3 CH3 . CH3 ! CHj

-~

La reaccidn se repite en un proceso
en cadena hasta qQque termina finalmente con la pér-
dida de un protdn, hasta que se forma el polimero
( ecuacidn 3 ); (2,3,4 y 5 ),

Notables caracteristicas de esta
reaccidn; baja energia de activacidn ( Mayor veloci-
dad de reaccidn ) ; el peso molecular del polimero
se ajusta por la seleccidn del catalizador y control
de temperatura de la reaccidn,

Un fuerte exceso de temperatura
origina formacidn de compuestos aromiticos y parafi-
nas saturadas, la seleccidn del catalizador y 1las
condiciones de operacidn son extremadamente impor-
tantes en la obtencidn de productos de alta calidad
en productos ( Tetrgrdpileno ).

En la Tabla I, se muestra un anilisis
de diversos ensayos para obtener polimeros del pro-
pileno ( diferentes concentraciones de &cido fosfd-
rico), alli observamos, la distribucidn de los po-

1imeros ( porcentajes en peso, de las diferentes es-

+

(3)




Tabla=-l:Andlisis de los polimeros del Prepileno.

L 03 " 07
1i-C 17-G iS-D
By Anajsie, Wt, 0
Oo. 2.2 2.7
1.3 0.1 0.1
RS 97.8 07.3
Listribution of type
R—C=C {(mnonc) 1.9 i.8 1.9
R
" C==C {trans) 12.4 14.0 14.8
=
R 1
: i 0.0 0.0 0.0
C=C (cis)
)
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Fig-l:Distribucidén del Rango de Ebullicidn de
los Polimeros de Propileno. '
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tructuras, y la que predomina es :
R R
1 1
R «~C = C-—R

Que se distribuye en 55.3, 59.2 y 59.4
( % pes) para las concentraciones de Acido fosfdrico
de 92, 98 y 103 % , respectivamente.

En la Figura 1, aparece un grafico que
muestra la distribucidn de rangos de ebullicidn de
los polimeros del tetrapropileno, observamos varias
curvas ( 92,98,103 y 109 %, Acid. fosf .). corres-
pondiente diferentes ensayos, Realmente no se pre-
sentan rangos 8 tramos horizontaleg, esto di a en-
tender la heterogeneidad de los polimeros componen-
tes, que se obtiene en los procesos de planta pilo-
to y también en las plantas comerciales.

Como se menciond anteriormente, nues-
tros datos de partida son de un estudio de planta
piloto (6), esto permite seleccionar las condicio-
nes de operacidn, puesto que hay numerosas alter-
nativas. Acerca del catalizador, solo tomamos en
cuenta el &cido fosfdrico, por ser el m&s usado
comercialmente, para la polimerizacidn de propi-
leno en cualquier refineria del mundo, podrian exis

tir otros, pero no se tiene ninguna informacidn.
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Los resultados de los diversos ensa-
yos aparecen en la Tabla II, nos guiamos para la se-
leccidn de las condiciones de operacidn, por la mayor
conversidn de olefinas que se alcanza:

Conversidn 99 %

Temperatura 360°F

Presidn 500 Psia

Concent. Acid,. 3 osf. 103.3

Relleno del Reactor Carbon ( Malla 8-16)

Los dem8s datos nos servir8n posterior-
mente en el disefio del proceso.

Tambi&n de la misma referencia se ha
extraido la relacidn que aparece en la figura 2, que
es conversifn de Propileno versus «factores de Compren-
sibilidad. En la figura 3, aparece la expresidn gr&-
fica de la funcibn empirica de la cin&tica de la reac-
cidn, tomada como reaccidn de primer orden, esa fun-

cidn es la siguiente:

25 {1 ) o+ fl- 1 Ealiak
( N,z RT
. _

o

\y |-

o
(. Reaccidn en Fase Gaseosa tomada como de orden 1, &

Irreversible ).




Tabla-II:Resumen de datos obtenidos en un reactor empacado de flujos
concurrentes,

%t 0 15 i 15, e
A&n Vi h3 M4 Js b N
W
of */1:-inch copper pelieis Foan i

18-G5 IR-T e iSN- iNeD) et
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105 feet af 8 Lo 10 earbon noeling
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. ———

Lo N 360
BN P 3} NITD)
500 . el
1.008 1.0u8 1080
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Fig-2:Factores de Compresibilidad de los Hidrocarburos
en el Reactor Versus la Conversién de Propileno.

O (o

Olcfin Cannie

Fig-3:La Folimerizacidn del,propilero como un
Proceso de primer orden.
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K= Cons*ante de velocidad de reaccidn( ler. orden, hr-1)

Nij= Moles gramo por hora de inertes

=
"

Moles gramo por hora de olefinas,

n= Moles gramo de olefina para producir un mol.gramo
de Polimero.

f= fraccibn de olefinas convertidas

VR= Volumen del reactor , litros.

P= Presidn absoluta media, del Reactor, atmosferas.

Z= factor de Compresibilidad promedio

R= Constante de la Ecuac. de Gases ideales ATM -LIT

T= Temperatura absoluta media, del reactor,®:
Hasta aquf se ha expuesto algunas con-

sideraciones que contribuyen a la definicidn del

proceso que se va a disefiar.

- Consideraciones Sobre Procesos Comerciales -
Propileno y Benceno son las materias
Primas m@s i;portantes para la fabricacidn de los Do-
decilbencenc sulfonatos. El propileno producido por
el craqueo té&€rmico, reformado t&rmico y craqueo cate-
lftico de lo que se tiene en refinerfa, es polimeri-
zado cataliticamente a tetrapropileno. Esta olefina

reacciona con Benceno con un catalizador tipo Friedel-

Crafts y d38 el dodecilbenceno, que puede ser sulfonado,
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La finica mol&cula de bajo peso molecular, presente

en la preparacidn del detergente es el propileno, es-
te es abundante y puede ser polimerizado al rango de
tetrdmero, en procesos continuos de gran escala si-
milar a la fabricacidn de la gasolina, esto es impor-
tante y hablaremos de ello m&s adelante, el Etileno no
solo es m3s caro, sino que los polimeros no se obtie-
nen facilmente, en el rango de peso molecular desea-
do, aunque los butenos forman polimeros, estos tien-
den a quebrarse durante la alquilacibn, dando pro-
ductos de pobre calidad.

La polimerizacidn catalftica se ha
empleado y se emplea en la industria del P&troleo
para convertir grandes cantidades de olefinas del
craqueo catalftico en materiales m&s valiosos, ta-
les como pasar a ser compcnentes de gasolinas de
alto octanaje, y posteriormente para la preparacidn
de detergentes sinté&ticos. Los procesos de la Uni-
versal 0il Product y de la Standard 0il de Califor-
nia son los de uso mas frecuente (7), en el proce-
so UOP, formalmente, los gases que tienen olefinas
son pasados sobre el catalizador, que es &4cido fos-
férico portado sobre Kieselguhr a presiones cerca-

nas a las 200 psia, y temperatura de 400°F, obte-

—
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niendose una mezcla de dimeros, trimeros y tetra-
meros. En el proceso de la Esso, el catalizador,
consiste en lechos de particulas de cuarzo, en el
cufll se dispone una pelfcula est8tica de 8cido fos- l
férico. Otras referencias son, Ipatieff ha polimeri=-
zado propileno y Butileno con &cido fosfdrico li=-
quido a 400° F:y 750 Psia, en trabajos posteriores
Ipotieff y Pines ha polimerizado propileno a 630~
700°F, en presencia de 8cido fosfdrico al 90 % y a
1200 Psia, los productos obtenidos bajo la més se-
veras condiciones, contenian apreciables cantidad de
compuestos ciclicos. En el Instituto de Tecnolo-
gfa de Massachusetts, con &cido fosf8rico de 10-30%
Y presiones de 2500« 6000 Psia y temperatura de
S00-580 °F, encontrindose que el porcentaje de pro-
ductos de alto punto de ebullicidn se incrementa

con el grado de conversidn en una planta piloto
investigadores Alemanes ( I.G. Far Benindustrie-
1956~ Al afio 1971 parece que debe haberse transfe-
rido los derechos de informacidn a otra compafiia)
polimerizaron propileno con &cido fosfdrico concen-
trado a 600 Psia y 392°F , en este trabajo y en

el de Ipatiep, se encontrd que el peso molecular

del polimero puede ser controlado con la fuerza del
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>

dcido y agregando ciertas sales met8licas al &cido
fosfdrico.

Segln la informacidn anterior, todos
est8n de acuerdo, qQue el catalizador, debe ser el
8cido fosfdrico, pero que la concentracidn de &ste,
es una variable de operacidn. Las condiciones dpti-
mas de operacidn son de 300-400 °F, y una presidn
alrededor de 500 Psi., Insuficiente tiempo de resi-
dencia de, baja velocidad de conversidn, en base al
propileno cargado. Tiempo de residencia y tempera-
tura de reaccidn son intercambiales, para preveni-
la presentacidn de problemas: Un exceso de alta tem-
peratura tiende a producir alquitr&n en el catali-
zador y tiende a disminuir la actividad de &ste, asg
mismo es importante la hidratacidn del &cido, y esta
es dificil de mantener a alta temperatura.

Podemos concretar que las condiciones
de polimerizacidn, la fraccidn convertida al polimero
deseado, el método de separacidn( fraccionamiento),
determinan las especificacicnes finales del polimero.

Tomando en cuenta los procesos co-
merciales, una sintesis del proceso es : Una mezcla

I

propano-propileno es precalentada, y cargado a un
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reactor relleno de particulas ( carbdn, cuarzo &
ceramica), conjuntamente con la corriente de &cido
fosfdrico ( flujos concurrentes), los polimeros
;;n el 8cido son enfriados despues que salen del
reactor, pasan a un separador ( Hidrocarburos y
Acido, inmiscibles), el &cido es reciclado, y los
hidrocarburos son secados en un lecho de alfimina,
luego los hidrocarburos pasan a un sistema de tres
fraccionadores, de los cuales se obtienen los di-

ferentes polimeros.

- Definicidn y Descripcidn del Proceso -
Tomando como base la Tabla II, que se
refiere a los datos obtenidos en planta piloto, nos
guiamos por el ensayo de mayor conversidn de olefi-
nas a polimeros ( relacidn de circulacidn de catali-
zadores prlcticamente constante), este es el ensayo

18-C, que d& las siguientes egpécificaciones :

Temperatura Promedio 360°F
Presidn 500 PSI
Conversidn de Olefinas 99 %

Aditamientos internos del
Reactor. 8-16 Mealla

Concentracidn de Acido 103.3 %
{ Acidez titulable 99.2%).
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Debemos observar, que el catalizador
a usar es el &cido fosfdrico, concentrado aproxima-
damente al 100 % , la informacidn fundamental se
obtiene de (6).

Para concretar el esquema de 1la
polimerizacidn, decimos que el gas (propileno y pro-
pano 58 y 42 % aprox). debe dispersarse en 8cido
fosfdrico 1lfquido, depositado en portadores o adita-
mientos internos, asf{ seleccionamos el proceso de
la Humble 0il an Refinning Co., por que nos pare-
ce md8s realizable, por usar equipo semejante al de
absorcidn gaseosaj; Este proceso llega hasta obte-
nerse una mezcla de polfmeros, luego esquematiza el
fraccionamiento, para obtener los productos sepa-
rados, a continuacidn se explica el proceso completo,

Se tiene almacenada una carga de
Propileno-propano ( 58-42 % , respectivamente ),
de estos tanques ( 515 Psia) se bombea la carga a
un intercambiador de calor ( sensible y latente),
se obtiene una corriente de vapor saturado, esta
pasa a un sobrecalentador, obteniendose los hidro-
carburos recalentados a 183°C ( temperatura de la
reaccidn), que entran al reactor conjuntamente con el

acido fosfdrico a 183 °C, el reactor consiste en un
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modelo tubular, vertical, de operacidn continua,
y tiene como aditamentos internos anillos Raschig
de carb8n( de cerfimica considerado para el cdlculo
de equipo y costos), este reactor es enchaquetado
para poder remover el calor de la reaccidn ( exotér-
mica), el &cido fosforico se distribuye en la su-
perficie del relleno, y el gas se dispersa en esa
capa continua de dcido F. lograndose el contacto
suficiente para la reaccidn, los flujos de hidro-
carburos y &cidos son concurrentes. Del reactor
salen hidrocarburos ( Polimeros y Propano inerte)
y 8cido, esta mezcla es enfriada a 55°C, lleva a un
separador ( decantador) puesto que el &cido es in-
miscible con los hidrocarburos, el &cido es sepa-
rado ( 515 Psia) reciclado previo calentamiento
( a 183°C ) y completado con &cido fresco, para
cubrir p&rdidas en la circulacidn, este &cido vuel-
ve a entrar al reactor. Del separador los hidrocar-
buros son expandidos a 215 psia, y pasan por filtros
de altimina, para retener humedad (52°C), de alll

pasan a otra volumen de expansidn, quedando a 75 psia

y 18 °cC,
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Como se forman dos fases por la expansidn,
se enfria esta, y se obtiene una mezcla de hidrocar-
buros en el punto de liquido saturado a 18°C y 75 Psia.

Los hidrocarburos son bombeados al primer
fraccionador que funciona a 75 psia, el producto de
cabeza es propano a 8.5°C ( liq. saturado), el pro-
ducto de fondo es la mezcla de dimero, trimero y
tetréhero, el producto de fondo) es liquido saturado
a 75 psia, este es expardido a 14,7 psia, entrando al
segundo fraccionador como liquido saturado, en este
se obtiene como producto de cabeza, el dipropileno
( 1iq. satur). a 59.5 °C, el producto de fondo es
una mezcla de trimero y de tetr@mero, es un liquido
saturado a 154°C, este entra al tercer y fltimo frac-
cionador del cudl se obtiene como producto de cabe-
za ( liq. sat.) a 127°C, el tripropileno, y como
producto de fondo 210°C ). el tetrapropileno, cada
uno de estos productos son bombeados a ‘sus respec-
tivos tanques de almacenamiento.

Es caracteristico del proceso, el uso
de enfriamiento usando aire ( ventiladores), y en ca-
lentamiento & hervido de fluidos Hervidores de las

3

columnas de destilacidn) se usan calderos con Cowterms",
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que son compuestos inertes y resistentes, adecuados
para estos fines, como medios de transporte de calor,
permitiendo una distribuci®n regular de temperatu-
ras en los intercambiadores ( hervidores ).

En la fig. %, se tiene un diagrama expli-

cativo del proceso.

6.- DISENO DEL PROCESO.-

En la evaluacidn & disefio preliminar, un pa
so importante es el conocimiento de las propiedades
fisicas de los compuestos a manejar, tanto reactan-
tes como productos son importantes nd solo en los
reactores, sino en cada una de las operaciones,
en los intercambiadores es necesario conocer visco-
cidades, densidades, razones de flujo mdsico, en las
columnas de destilacidn es necesario conocer vola-
tilidades relativas , puntos de saturacidn de mezclas,
los cambios de entalpia son decisivos en los calculos
de balance de energla, podemos afirmar que sin cono-
cer las propiedades fisicas no se puede seguir ade-
lante , y si los compuestos no son conocidos, & de
formula definida ( estructural ) el camino es la es-
timacidn, en el Anexo A, hemos compilado lo m&s impor-

tante y en forma resumida la obtencidn de dichos






valores, en general recomendamos a las personas
interesadas en proﬁiedades fisicas ( estimado)
revisar las publicaciones recientes por que se
considera que una correlacidn tiene una vida pro-
medio de 4 afios, por ejemplo las publicaciones del
American Institute of Chemical Engineers (9),

esta referencia habla sobre el futuro, de las
estimaciones de datos, nosotros hemos usado un
computador para calcularlos, pero estamos infor-
mados que esos trabajos ya se han realizado, por
lo que se indica no repetirlos 8ind conseguir esos
resultados, recalcamos que este paso eSS sumamente

importante, diriamos imprescindible,.

A.- Balance de Material, Energia y Especificaciones
de Presidén y Temperatura.

a.- Balance de Material.-

El punto principal para especificar los flujos
del proceso es un andlisis alrededor del reactor,

se consideran porcentajes molares,

Carga Productos
T
Propano 42 $% Propano (inerte)
—— REACTOR —

Propileno 58 ¢ ‘Polimeros
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Dimero 5 %
Trimero 38 %
Tetr8mero 57 %
La distribucidn de polimeros es global y se
basa en la informacidn de (8),

Cantidad requerida del tetrfimero: 8922,82 Tm

afio.

= 1,02 x 106 gr/ hr .

1.02 x 106
168 gr/mo

Erégf. = 6,06 x 103_Pol gr/hr.

Esto representa el 57 % de los polimeros,

luego se hace una proporcidn para los otros:

Base Propileno

Dimero 0.5311 x 103 1.062 x 103

Trimero 4,0500 x 103 12.150 x 103

Tetramero 6.0600 x 103 24,240 x 103
Total moles 37.452 x 163
Propileno.

Esto representa un 58 % de la carga, por lo

tanto :

Flujo molar horario ( mol gr/hr)
Propano 27.20 x 103
Propileno 37.45 x 103

Total carga 64.65 x 103
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Debemos tener presente que la conversidn de
propileno por ser 99 % , lo consideramos como 100 %
adem@s la cantidad de cada polimero, se considera
que va a ser separado ( seccidn fraccionamiento)
sin considerar algln procentaje por p&rdidas, esto
quiere decir que los flujos molares de cada poli-
mero se conservan,

A continuacidn se indican los flujos de ma-
teriales, de preferencia flujos molares & volu-
métricos en los puntos importantes del proceso,
esto quiere decir, la utilidad que ofrezca para el
disefio del proceso,

~ Bomba de los tanques de Propano=-Propileno(Bl)

El flujo molar ser8 el mismo de carga a los
reactores:

(flujo molar) F = 64.65 x 103 mol gr/hr.
(volumen molar)V= 87.31 cc / molgr
Flujo volumétrico) Fv= 5,64500 1lit/hr.=1491.41 Gal/hr.

Entre esta bomba y el reactor estdn dos inter-

cambiadores de calor: Il y I2, que tienen en la en-

trada y salida los mismos flujos de Bl.
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« Reactor ( Ry b)

Entrada * A F

64.65 x 103 mol gr/hr.

(hidrocarburos) 1491.41 Gal/hr ( 139°F

46,25,50 Lit/ hr,
( catalizador). F= 3,56 x 10% mol gr/ hr.

Fv=193 0.00 lit/hr ( 139°F)

SALIDA :

F (mol gr/hr. Fy (lit/hr)
Propano 27.20 x 103 2380.00
Dimero 0.5311 x 103 70.50
Trimero 4,0500 x 103 795.00
Tetramero 6.0600 x 103 1,380,00
Catalizador 3.5600 x 1o 1,930.00

- Separador de Hidrocarburos y Catalizador (TP 4)

Entrada : Fy

Hidroc. 4625.50 lit/hr.

Cataliz. 1930,00 1lit/hr.

Salida 1 :

Catalizador 1930,00 1lit /hr. ( Reciclo)

Salida 2:
Hidrocarburos 4625,50 lit/hr. ( a los filtros)
Las especificaciones de entrada, son las mismas

del flujo en el Intercambiador Iu.
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~ Bomba de Reciclo de Catalizador ( B2 )

Fv= 1930,00 lit/hr. (Acido fosfdrico).

Adem3s del flujo directo de reciclo, se ha con-
siderado la reposicibdn de p&rdidas, esta reposicibn
viene del tanque de &cido fosfdérico ( TP3).

Este flujo es el mismo que atravieza el inter-
cambiador I3, en donde el reciclo pasa de 55°C

a 183°C, que es la entrada de acido al reactor.

~ Filtros ( Fl1 y F2 )

La razdn de flujo de la salida 2 del separador,
se mantiene constante en masa, pero varia poco
en el volumetrico debido al cambio de presibn, los
cambios de densidad en los liquidos ( Hidrocarburos
como mezcla a liquido saturado) con la presidn son
moderados.

Fv= 4625,5 Lit /hr,

Este flujo es el mismo para la bomba de
Hidrocarburos a la seccidn de fraccionamiento ( B3 )
- Columna de destilacidn, separar Propano de Poli-
meros ( Cl )

Entrada:
F= 37.8411 x 103 mol gr/hr.

Fv= 4625,50 lit/hr . ( = 18°C ),
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Salida 1 : Propano liquido saturado ( 8,5 °C )
( Cabeza) F= 27.20 x 103 mol gr/hr,
Fv=2380.0 1it /hr.
Este flujo es el mismo de la bomba de produc-
tos ( B9),
Salida 2: Polimeros, mezcla como l{quido satu-
rado ( 211°c ),
( Fondos): F= 10.6411 x 103 mol gr/hr.
Fv=2125.0 lit/hr (138°C )
Este flujo es el mismo de la bomba de carga a

la columna 2 ( B4 ),

- Columna N°2, Separar el Dimero de Polimeros(C2)
Entrada:
(l1iq.satur) F= 10.6411 x 103 mol gr/hr.
Fv= 2125,70 1lit/hr,
Salida: Dipropileno saturado, 59.5°C.
( cabeza)
F= 0,5311 x 103 mol gr/hr.
Fv= 70,30 1lit/hr.
Este flujo es el mismo de la bomba del tan-

que de almacén. TA 1 ( B6)

Salida 2: Mezcla del Trimero y Tetrimero
(fondos) F= 10.1100 x 103 mol gr/hr
Fv= 2075.00 lit/hr. (.1540°C)
Esta flu*n @8 ~) pism- '~ la Bomba de carga a la

columna N°3 ( BS ).
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- Columna N®2, Separar el Tripropileno del Tetra-
propileno.
Entrada: F= 10.1100 x 103 mol gr/ hr.
( liq. sat).Fy= 20.75 00 1lit /hr. (154°C)
Salida 1: .= 4,050 x 103 mol gr/hr.
(cabeza) Fv:797.00 lit/hr. ( 127°C )
Este flujo es el mismo de la bomba de carga al
tanque de almac&n N°2 ( B7 ).
Salida 2: F= 6.06 x 103 mol gr/hr,
(fondos). Fv= 1485.00 1it/ hr. ( 210°C )
Este flujo es el mismo de la bomba de carga

al tanque almacen N°3 ( B8 )

b.- Balance de Energia y Algunas Consideraciones

Termodin&micas.

- Propiedades Fisicas.

Los datos fisicos tales como: volumen molar,
viscosidades, capacidades calorificas, calores la-
tentes de cambio de estado, presiones de vapor etc.
son de importancia vital para los calculos en di-
sefio de procesos, si son materiales conocidos,
por lo general se pueden leer dichas propiedades en

alguna publicacidn, pero en casos de materiales de
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especificaciones. promedio, debe ser estimadas, en
un anexo, aparecen esquemas de estimacidén, y resul-
tados de las propiedades fisicas que se requieren
para los cdlculos, debemos mencionar que el trata-
miento de las mezclas vapor-liquido, se toma como
base la idealidad de mezclas, debido a la falta de
modelos que permitan estudiar con mayor exactitud

los sistemas de multicomponentes.

- Cambios de Entalpia.-

Para nuestros cdlculos los cambios de
energia en forma de calor, son los mis importan-
tes, por lo que indicamos los lineamientos segui-
dos, debemos mencionar que el nfimero de cadlculos
realizados alrededor de egﬁo es muy alto, por 1lo
que recomendamos que en caso de selecciones econd-
micas, donde se hacen cdlculos repetitivos, usar

computadoras digitales,

+ Por carhios de Preri®n.

Ei: tres oportunidades se han realizado
expansioncs is>nt8lpicas:

l.- A la entrada de los filtros de 500

a 200 psia.
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2.~ A la salida de los filtros de 215 a
75 psia.

3.~ A la salida de la columna de destilacidn
N°2 ( fondos) de 75 psia a 14,7 psia.

En un P-H se

p 1

Crivico

FIGS
DlacrRama P

En el punto 1 ( Py, T, ) tenemos M

1l
libras de liquido saturado, y realizamos una ex-
pansidn a P, ( P2 P1), si la expansidn es
isent8lpica, se tendrd una mezcla liq-sat.- vap.
sat. ( Ly V ), si nosostros queremos tener a

M , a P, como lfquido saturado, debemos enfriar
V, es decir condensa la fraccidn V, luego estando

Vy L liquidos, tendremos a M en el punto 2, el

cambio de energfa seréd:

AH = M ( Hp, - Hy ) H : BTU/ 1b

AH= V ( Hy - H1 ) M : libras.
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+ Cambios de Temperatura.

Loé cambios de temperatura, se producen
cuando se transfiere calor sensible, por ejemplo
en los enfriadores, calentadores, en los gue se
cambian la temperatura por requerimiento del pro-
ceso.,

Calor sensible = Qs = F Cp ( Te - Ts )

F= Flujo molar, mol/ hr.

Cp= Capacidad calorifica molar, cal/mol °C

( T ntrada o salida), temperatura en °C.

+ CAmbios de Estado.-
Las vaporizaciones y condensaciones estén
a la orden del dfa, especialmente en la seccilon
de fraccionamiento, en este caso los cambios son
a temperatua y presidn constante, y solo se trans-
fi:re calor latente.
Calor latente = Q3 = F A T ( cal/ hr )
F: Flujo molar mél / hr.
KT; Calor latente cal/mol
Vaporiz & Cond.
a la temperatura T.
En forma similar son los cambios de calor en
la reaccidn gquimica de polimerizacidn, la cudl impli-

o o I'd o
ca una salida de calor ( reaccidn. exotermica ).
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Los datos requeridos, han sido caleculados
o lefidos de alguna publicacidn y aparecen ordenados

en el Anexo A, ( Estimacidn de Propiedades Fifsicas).

+ Determinacidn de puntos de Saturacidn de mezclas
ideales.~-

Se define el punto de saturacidn ( lfquido
saturado o vapor saturado) , cuando un liquido em-
pieza a vaporizarse sin que varie la temperatura o
cuando empieza a condensarse isotermicamente.

En una mezcla de n componentes, idealmen-

te se tiene:

Yi = mi xi

X§= Fraccidn molar del comp. i en el liquido
yi= Fraccidn molar del comp. i en el vapor
Py= Presidn de vapor del comp. puro a T.

Pes= Presidn total de la mezcla

T = Temperatura de la mezcla.

Debe cumplirse para que haya equilibrio

( vapor y liguido saturado).

A

up

e
"
[

"
M3
-2

"
n
[

(20
n
=
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Dado un l1fquido de n componentes, donde se

conocen X] o, X2 Y X3esseeeey S€ verifica el punto

saturacidn por :

Dado un vapor de n componentes, donde se

conocen Y15 Y2 ¥3 «seesv., se verifica el punto de

saturaciia por:

P3 depeude de la temperatura.

Quiere decir que dada la Py, se debe emcon-
trar la temperatura de saturacidn, 8 en caso con-
trario dada una temperatura para la mezcla, encon-
trar la Pt de saturacidn, ambos casos se resuelven
por tanteos, la estratégia seguida decide la efi-
ciencia de los c8lculos.

En la Fig. 6, aparece el diagrama del pro-

ceso, indicando presiones y temperaturas, ademés

otros detalles importantes,

de






-38-

B.“DISERO DEL EQUIPO DEL PROCESO.-

Vamos a explicar la forma de calcular 1la
Geometria del equipo, partiendo de las condiciones
de operacidn, estas condiciones se indican en cada
caso,

El procedimiento a seguir, es exponer los
métodos de mayor exactitud, explicar que suposicio-
nes o simplicaciones se realizan, qQque recomenda-
ciones hay acerca de la exactitud, que otras for-
mas podrian usarse, por qué seleccionamos una de-
terminada correlacidn, cuales son los objetivos més
importantes en el calculo delequipo, asf mismo las
referencias, de tablas, graficos, & recomendaciones.
usadas. Para obtener una mejor expresidn en cada caso,
realizamos un balance adicional de masa o energia,
cuando es necesario, finalmente agregamos que nd po-
demos extendernos demasiado, en la explicacidn de
cada mé&todo de disefio, por que ocuparia demasiado
espacio, esto se subsana con la indicacidn de re-
ferencias.

El equipo considerado puede ordenarse como:

- Equipo de Trasmisidn de Calor( intercom.de

calor ).
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- Equipo de Transferencia de Masa ( Torres de
dest., Filtros ),

- Equipo de Impulso ( bombas, ventiladores ).

- Equipo de Reaccidn,

- Equipo Adicional ( separadores, tanques,
instrumentos etc. ).

Esto es una clasificacibn, que sirve como ba-

se para el orden de los cilculos.

a«.- Equipo de Trasmisidn de Calor.-
Intercambiadores de Calor.

- Consideraciones Previas:

En la Industria Petroquimica, un equipo de
frecuente uso son los intercambiadores de calor, que
de acuerdo al servicio que realizan se les da dife-
rentes nombres: enfriadores, calentadores, hervidores,
condensadores, desobrecalentadrres, desobreenfriado-
res etc., Por lo general el equipo es de haces de
tubos y carcasa( modelo especial para los hervido-
res ), con frecuencia se emplean los intercambiado-
res l-2- en serie, obteniendose baterias 2-4, 3-6-,
4~-8~ etc; segln el rendimiento o aprovechamiento que
se desee, esto debe balancearse con la caida de pre-
sidn que se presenta en los flujos, por la vuelta

que debe dar el fluido. Un disefio completo requiere,



Y-

de observar reglas, que por lo general son nume-
rosas, e implican cadlculos repetitivos, esto se jus-
tifica en un disefio final, para especificar los
intercambiadores al fabricante. El principal proble-
ma es estimar o calcular los coeficientes de trans-
ferencia de calor individuales, tomando una super-
ficie de referencia, esto se relacionan con la Geo-
metrifa del sistema , perfiles de temperatura, con-
ductividad té&rmicas, razones de flujo superf?ciales,
capacidades calorificas etc.

Para el disefio de un intercambiador, se
requieren calculos completos repetitivos, que para
los fines de estimacidn de costos no se justifica,
por tal motivo, expondremos un procedimiento cuan-
do se trabaja con intercambiadores para la industria
del P&troleo y Petroquimica ( metodo de gran exac-
titud), luego indicamos que simplificaciones intro-

ducimos en cada caso.

- Procedimiento para el Disefio de un Intercambiador.
+ Caracteristicas de los fluidos y flujos.

Definir que fluidos va a circular por el inte=-
rior de los tubos, que fluidos por el casco, tener
presente que el fluido de mayor presidn, es m&s corro-

sivo, y de mayor ensuciamiento va por el interior de
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los tupps_(lo;) como se neces%ta_remover calor
de un flufdo, se conoce su razdn de flujo, y lo
que falta es fijar la razdn de flujo del otro
fluido que va a ceder & recibir calor, conocien-
do el servicio de calor se hace un balance, otor-
gando diferencias de temperaturas adecuadas, se
usa la capacidad calorifica y se halla esta ra-
z8n de flujo:

Raz. de fluj.. Q

€uando el medio varia
Cp ( t1-t2)
por calor sensible.

Raz. de fluj= Q Cuando hay cam-
(Calor latente)t, bio de calor

latente.
La razén de calor, es conocida por el

requerimiento del fuido a ser tratado ( llamemoelo
solamente, " fluido" al otro lo denominamos
" medio"™ ), si conocemos la variacidn de tempe-

raturas por el fluido, se tendri:

Q= ( Raz8n de flujo ) Cp (T1-T2) ;3 cambio
de calor
sensible

Q= ( Razdn de f.) (calor latente):/Tp;

]
Cambio de
calor la-
tente.
La razdén de flujo, debe ser el punto de partidj,

asi mismo los cambios de temperatura.
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Vamos a considerar los siguientes simbolos y uni=-

dades:

Q= RaéGn de Calor ( BTU/hr )

W= Raz8n de flujo masico. ( Lb/seg. & lb/hr.)

Ws= Razdn de flujo masico superficial lb/seg.pie2)

D= Diam€tro de tubos

Dc= Diamdtro de cascos

A= Area de transferencia de calor referila a
la superficie exterior de tubos. ( pie2?).

h= Coeficiente individual de trasmisidn de ca-
lor en ( BTU/ hr. °F pie2 ).

fw= Resistencia de pared

£= Resistencia debido a ensuciamiento( factor
de ensuciamiento ).

Sub indices: 0 Exterior

i Interior

otros:

LMTD: Media logarffmica de diferencias de tem-
peraturas en un intercambiador 1l-1 (°F)

AMTD= Media aritmetica de dif. de Temp. ;
(°F

Visc. Viscosidad en centipoises.
+ Establecidas las condiciones, de flujos y tem-

peraturas se calcula la LMTD, comsiderando un



Intercambiador l-1, en contracorriente, usando
la. figura de (11).
Si se desea un rendimiento especial, se
calculan en Ry S :
R=F1 =T
to- t1

Para el modelo ( intercambiador 1-2 ):

Tl
a1 ‘
t2
( R
* R
__."_Jtl
T2

Con Ry S ( también se le llama P ), en la

figura de (12), se escoge un intercambiador que

equivale a uno 8 varios 1-2, obteniendose el fac-

tor de correccidn para el LMTD.
La seleccidn referida no es tan simple, por

qQue s8i bien se aprovecha mejor el efecto del me-

dio, muchos tubos aumentan la caida de presidn

( se necesita mds impulso ).

+ Cdlculo de los coeficientes individuales y el

coeficiente de trasmisidén total de calor.



La expresidn para disefio de un intercambia-

dor es:
Q= Ao LMTD U, = Aj LMTD Ui ( sistema estable)
U= Coeficiente de trasmisidn total de calor:

( BTU/hr°F pie2 ),
A= Area de referencia.

Tomando como base el frea externa de tubos;
Uo= 1/ ( 1/ho + Do/ IDihi) + fw + fo + fi)
Cuando la pared es delgada se puede considerar:

Do/Di = 1, haciendo F¢= fo + f4

( resistencia total por ensuc. )

Esta expresidn, una forma préctica de con-
siderar a U, 18gico que da bastante flexibili-
dad a cambio de un poco de exactitud. Kern ofre-
ce una buena <coleccidn de f (13), que se escoge
de acuerdo a la caracteristica de los fluidos
en cperacidn.

o Estimacidn de hy ( sin cambio de fase ).
En la figura de (1l4) apreciamos coeficien-
tes de trasmisidén de calor por el exterior de

tubos para hidrocarburos, se debe conocer la vis-

cosidad del fluido a la temperatura media, y la
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razdn de flujo superficial, también se aprecia
un rango comQn de operacidn( para gases se usa
la capacidad calorifica), este es importante por-
que permite un prondstico aceptable para hg,
indicando un Wg,, m8s adelante discutiremos esta
decisidn,.

° Estimacidén de hj ( sin cambio de fase ).

En la figura de (15) apreciamos coeficien-
tes para interior de tubos, usamos el mismo cri-
terio que para ho.

Hasta aquf se hace sencillo el cdlculo de un
intercambiador, pero debemos observar que se usan
razones de flujo misicas superficiales y nosotros
solo conocemos razones m&sicas, debemos conocer
el 8rea de referencia para poder calcular Wos ¥y
asi ho ( por decir algo), esto nos plantea una
iteraccidn ( tanteos, permite un calculo relati-
vamente rapido). Cuando se trata de tantear hi,
es sencillo porque solo pasa por interior de tu-
bos, pero para h,, la cosa se complica por que
el flujo por exterior de tubos tiene una serie
de obstdculos como por ejemplo los haces de tubos,

los soportes alternados de los tubos, que obligan
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al flujo a rep tar, teniendo una velocidad ho-
rizontal y una vertical, y dependiendo de 1la
Geometrfa del sistema: separacitn entre sopor-
tes, abertura de ventana, 4rea ocupada por los
tubos respecto al circulo maximo, el arreglo

de los tubos( cuadrado & triangular ), didme-
tro de casco, diametro de tubos, numero de pasog,
una referencia para &€ste andlisis en (16 ). Fi-
nalmente hay que mencionar que 1la cafda de pre-
8idn a través de un intercambiador pueca ser muy
importante, puesto que en una instalacidn los
fluidos deben ser impulsados lo suficientemen-
te para mantener una razdn de flujo constante,
asi mismo la velocidad de flujo recomendamos una
referencia para mé&todos actualizados de intercam-
biadores de calor para hidrocarburos, se indica
en (17 ).

= Estimacidn de h para condensacidn.-

Las fdrmulas tradidonales para cdlculo de
h de condensacidn se basan en la razdn de flujo,
conductividad térmica, etc. Estas propiedades
son dificiles de estimar, por lo que sSe recurre
a formulas pr&cticas, que con gran aproximacidn

dan h para compuestos orgdnicos, (18 ).:



L= Longitud de tubos

W= Razdén de condensacidn por tubo

C= Cte. ( 640-775, para compuestos como hi-
drocarburos).

AqQqui se tiene que tantear con el nimero de tubos,

pero se encuentra en la tabla de (13), una serie

de valores para h, de hidrocarburos, ( destilados

]

de caudos{ gasdlina, Kerosene, destilados de cera)
8in ;;ﬁle;r vapor de agua, sino otra forma de
enfriamiento: ( 110-250) BTU/hr °F pie2.
) Estimacibn de h para hervidores.
En la tabla de (20), se dan valores para
los coeficientes de hervido, para hidrocarburos
ligeros( respecto a la viscosidad) y enfriado-
res por propano( condens&ndose 300 BTU/hr. °F pie?
Tambien en esa tabla se indican valores
para otros productos , pero el valor m3s repre-
sentativo es el indicado.
+ Estimacidn de los Coeficientes de trasmi-
8idn total de Calor.

Si logramos conocer los valores de hg,hi y

fr, tendremos un buen valor de Uj pero tambien



se encuentpra informacidn sobre coeficientes glo-
bales, incluyendo factores de sueiedad, en (21)
se ofrecen valores para enfriadores y calenta-
dores, realmente se dan rangos, que inclusive
los valores m8s altos se pueden usar para conden-
sadores y hervidores ( vaporizacidn)respectiva-
mente, se clasifican principalmente para produc-
tos orglnicos ( tomando en cuenta el rango de
viscosidad ) tambien se dan valores para inter-
cambiadores, que no tienen servicio con cambio de
fase. Abundante informacidn se encuentra sobre
coeficientes diversos ( operaciones y compues-
tos diferentes ) en (22) y (23), especialmente
en esta Gltima que dan diversos coeficientes en
hidrocarburos ( Ind. de P&troleo ).
Seleccidn de Medios de Calentamiento o Enfria-
miento.-

Aqui el asunto se pone un poco complicado,
por la relativa abundancia de medios , recomen-
damos la informacidn de Carberry ( 24), donde
indica propiedades de_aiversos medios, para ba-
jas, medias y altas temperaturas. En refinerias
de P&troleo ( tambien en Petroquimica), se acos-

tumbran a usar crudos ( 0Oils Petroleum ) que son
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mezclas complejas de hidrocarburos, que cono-~
ciendo sus propiedades pueden ser usados como
medios, algunas propiedades se pueden encontrar
en (25), Contenido de Entalpfa de Hidrocarburos
(26) viscosidades respecto a la temperatura,(27)
para escoger crudos en base al punto de ebulli-
cidn.

Coeficientes de Trasmisidn de Calor, razdn

de Flujo Superficial y Area de los Tubos.=-

El aumento de la razdén de flujo superficial
mejora los valores de h, la reduccidn del di&me-
tro d38 efecto semejantes, por eso, debemos tener
en cuenta los tamafios de tubos ; para razones
de flujo m&sico bajo, se necesita tubos cortos
y de poco didmetro para aumentar Ws y por tanto
h, claro que esto puede ser superado por la ubi-
cacidn de los intercambiadores, las ubicaciones
freas requiere de interc. de tubos cortos, asi
mismo influye el arreglo del haz de tubos.

Bien, hemos dispuesto un cfimulo de infor-
macibn sobre la estimacidn de los intercambia-
dores, pero el campo es muy extenso, y el dise-

fiador no puede estar haci&ndose muchos problemas,
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debe saber tomar decisiones précticas, con la
que anteriormente expuesta nosotros sostenemos
Que se pueden obtener valores adecuados para coe-
ficientes de trasmisidn de calor y por tanto, el
disefio preliminar de intercambiadores. Recomen-
damos para selecciones en detalle, el uso de
computadores digitales, los m&todos gréficos
son buenos, pero tambi&n resultan tediosos los
cllculos repetitivos con graficos. A continua-
cidn iremos mostrando en resumen,el cSlculo
de los intercambiadores del proceso, agregaremos
algunos detalles peculiares a la operacidn
como es8 el uso de calderas de Dowterm y HTS, que
son fluidos que trabajan como vapor condensan-
dose, dando su calor latente a los hervidores

de las torres de destilacibn.

Muestras de C&lculo de Intercambiadores de
Calor ( Mdtodo Rapido- Tipo Disefio Preliminar)
+ Caso de un Calentador.-
Para clasificar los intercambiadores, se
acostumbra a dar diferentes..nombres, desde el
punto de vista del fluido que se estid tratando,

sin embargo un calentador con vapor de agua,
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pueda tomarse como un condensador, por que el

vapor se condensa, luego lo més importante es

especificar los requerimentos del proceso.
Para este caso usamos el Il, se usa para

calentar y dejar como vapor saturado la: carga

de Propano y Propileno.

Vapor agua 2129F
-2
L epmnnen B
6u.5P  t3 t2 180P (visc.=0.1072 cp).
e
Hidrocarburos
147.5
LMTD = 73 °F (28 )
32.0

Tomaremos en cuenta todas las resistencias
en serie.
Pelicula de Hidrocarburos (Interior de tubos).

En (29) , se tiene gr&ficos de hj contra
familias de lineas por viscosidades, en el ran-
go promedio de operacidn obtenemos:

hiz 400 BTU/hr pie2 ©F,
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Pelicula de Agua ( Vapor-lLiquido).
En (30), tenemos coeficientes en vapor
condensante para diversos niveles de temperatura:

ho= 1700 BTU/ hr pie2 °F ( Cond. Promedio).

Consdieramos una resisteneia por suciedad de :
Rs= 0.003 (31)
Uo= 1/ (1/400 + 1/1700+ 0,.,003) = 162

( Coeficiente Global referido al area externa).

Luego el 8rea seri:

A= Q

LMTD Ug

Q = 1.89 x 106 BTU/hr.( Calor a ser cambiado)

>
{

= 1.89 x 106 BTU/hr / 162 BTH/h1®F pieZx73°F

As 158.0 pies2,

Debe considerarse un intercambiador, de
esa frea, si usamos intercambiadores normales,
se tendr8 tubos de 3/4" ? longitud 16', expacia-
miento cuadrangular 1" - 1 1/16". ©Para evitar
problemas de caida de presidn se puede usar un in-
tercambiador 1-1, que es m&s barato, pero se sa-
crifica un poco de eficiencia de la transferencia

de calor.
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Este intercambiador, debe soportar una
presi8n en los tubos de 500 psi, en el casco 8e
puede considerar unas 50 psi.

Un enfriador podria tener igual procedi-
miento de célculo, por ejemplo, 8i enfriamos
con propano saturado, este pasa de liquido a va-
por, y tendrfa un ho = 300 ( aproximado), y para
el fluido que se enfria se procede igual que el

caso anterior.

+ CAso de un Condensador.-
Usamoe el 16, para condensar el vapor de
cabeza de la columna N°1, que es pra&cticamen-

te propano saturado.

Propano liq. sat. 25°F(hg)

Propano vapl. sat.
M
= Liq. Saf%t.
“70F (hi)
l Prop. vap. Sat. 25°F.

Usamos como medio, propano saturado a
menor presidn ( menor Temperatura ).
Aty = At2 = LMTD = 22°F,

Q = 1 x 106 BTU/hr.



Para el caso de hervir propano se
tiene ( 32):

ho= 300 BTU/hr pie2 °F,

Para el caso de condensar: el propano,(33):
E]} peor de los casos ( 110-250),

hi= 110 BTU/hr pie2 °F.

Rg= 0.002

Uo 1/ ( 1/200 + 1/110+ 0.002) = 69.5

A= 1x 106/ 69.5 x 22= 665.0 pies?

Para este intercambiador, de 665 pie2,
consideramos tambien, las especificaciones nor-
males.

+ Caso de un Hervidor.

Tomamos como referencia el I7, este sir-
ve para hervir el retorno liquido de la columna
N°1, para tener la corriente de vapor.

" Dowterm" Vap.Sat. 500P(hyo)

Hidrocarburos Visc.=0.1735 Cp

450°F Liq. sat. 450°F Vap. sat.(hji)

Liq. Sat. 500°F.
Como medio se usan los liquidos "Dowterm",

necesitando una caldera especial, para regenerar



el vapor, el " Dowterm" opera en eircuito cerrado.

Aty= At2 = LMTD = 50°F,

"

Para hervir hidrocarburos (ligeros) (32):
hi= 300 BTU/hr pie2 °F,

Para el Dowterm" de (34 )

hgo= 340 BTU/hr pie2? °F,
Rg= 0.003
Uo= 1/C 1/300+ 1/340+ 0.003)= 104

Servicio de Calor:

Qs 2.04 x 106 BTU/hvr,

A= 2,04 x 106/ 50 x 104 = 394 pies?

Para este caso se usa equipo,diferente
al de los otros intercambiadores, se emplean los
hervidores tipo recipiente ( Kettle Reboiler),
que son de mayor costo pero cumplen con los re-
quisitos de la operacidn, este modelo cambia en
la forma del casco,pero el banco de tubos es si-
milar al comGn, us&ndose los arreglos y especi-
ficaciones de los intercambiadores normales.

A continuacidén se dan los resultados pa-
ra todos los cdlculos de intercambiadores, te-
ner presente que la cl#sificaci&n de simbolos,

es la que aparece en la fig.6/.
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- Lista de Resultados para Intercambiadores de Calor(1I)

Los datos importantes para el cdlculo de cos-
tos son presidn de operacidn (P), temperatura media

(T): y el 8rea de transferencia (A),

Intercambiador P(psia) T(°F) A( Pies?)
Il 515 100.0 158.0
I2 515 335.0 123,0

I 1I3 515 322.0 57.2
Iy 515 239.0 1980.0
IS 73.5 40.3
I6 73.5 35,0 665.0
17 73.5 475.0 394,0
I8 1u.7 151.5 32.0
I9 14,7 76.0 25.0
Il0 14,7 25.0
Il11 14,7 262,5 25.0

T12 14.7 398,0 234.0
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Cg}ggras de Medios " Dowterm ".

Como se habfa mencionado anteriormente, Se
consigue buenos resultados, en los hervidores de
hidrocarburos, usando los medios de calenta-
miento " Dowterms', que son compuestos apropia-~
dos por su inercia, punto alto de ebullicibn y
variada gama, para tener aplicacidén en diferen-
tes niveles de temperatura. El medio constante-
mente se vaporiza ( Vap. Sat., ) y se condensa
[(Liq- Sat) cediendo calor para el hervido de hi-
drocarburos, esto requiere de:un caldero espe=-
cial, que se le denomina unidades Dowterm, pues-
to que interesa conocer el costo, de estas uni-
dades, debemos determinar su caracteristicas
de evaluaci®dn, esto es el servicio de calor ho-
rario, por lo que tomando datos de los c8lculos
de intercambiadores, mostramos la lista de

Unidades Dowterm y requerimientos.

LISTA DE RESULTADOS PARA UNIDADES DOWTERM (DT)

UNIDAD INTERCAMBIADOR SERVICIO _ (MILLONES
DOWTERM SERVIDO DE CALOR BTU/hr).
DT1 s I2 1.1
DT2 I3 0.67
DT3 17 0,24
DTu I10 o.04

DTS Il12 o.41
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b.- EQUIPO DE TRANSFERENCIA DE MASA

COLUMNAS DE DESTILACION, -

Tenemos casos de destilaci®n de multi-
componentes y una de caso binario, la destila-
cidn del caso binario, es en la torre de desti-
lacidn N©°3, allf aplicamos el mé&todo de Mec-Cabe
Thele ( Diagrama x-y ), este mé&todo es bien cgo_
nocido y se encuentra explicado en los textos
de Ingenierfa Quifmica. debemos comprender quc
explicaciones en detalle de todos los métodos di-
sefio, afectarfa la estructura del trabajo, por
estar basado en c8lculos de equipo variado. Para
el disefio de torres, de multicomponentes, usamos
un " Metodo rapido", estos m&todos no ofrecen mu=-
chos resultados, pero dan las aspecificaciones
basicas, ( por ejemplo no d&n la ubicacidn de la
carga a la torre), el disefio plato a plato, es
muy extenso , y por lo general se hace con compu-
tadores digitales, sin embargo depende del méto-~

do, para obtener m&s o menos exactitud.

- M&todo seguido para calcular torres de desti-

lacién de Multicomponentes.
+ Definicibén de las razones de flujo, composicio-

nes de carga y productos, temperaturas y presidn,
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Todos estos factores se encuentran

finidos ( ver diagrama del proceso, fig (6 ).

+ NGmero de Etapas ideales.~

de-

Usamos la correlacidn de Erbar y Maddox

(35), que relaciona:
Sm/S
( Lo/V1)p a Rm
( Lo/V1) a R
siendo R= Lg/ D.
§=z Numero de Etapas. Sub~indice m: minimo
Lo= Reflujo 1iquido
V1= Vapor de cabeza
R= Relaci8n de reflujo.
Se acepta como Valores para disefio:
Rs 1.5 Rm,

Debemos por tanto calcular Rm y Sm.

+ Calculo del Reflujo minimo.
Es conveniente conocer a los componentes
para poder hacer los cflculos, el m8s volatil

se llama el clave ligero y el menos volatil

refludo

clave pesado, la seleccidn de estos claves pue-

de resultar m&s complicada, se define la vola-

tilidad relativa de un componente J ( cualquiera)

respecto al clave pesado (hk).
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Shiras propome que 2 reflujo minimo debe tenerse:
xdi o=l %;3dD Sk OS¢y XhkdD

A =
e5£F OGx-1  Z1xfF k-1 Zhkf F

X,2, 8on fracciones molares, D ( Destilado y F
(carga), para A menor que--ﬁo.OI o mayor que 1,01,
el componente j, no estar® probablemente distri-
buido. Para A entre 0.01 y 0.99, el componente
J estar8 de todas maneras distribuidos, estos
respecto a la posicibén de los claves escogidos,
nos dir& si ha sido buena la seleccisn.

Usamos el M&todo Underwood, trabaja con
la volatilidad relativa promedio y relacidn
de flujo vapor a flujo 1{quido constante se

trabaja con dos expresiones :

\ O zj £F

| &= =F  (1-q) (D)

X3 x%xjdad D =D ( Rm+ 1) ( I11)

CXj -t
Q= indica la fraccidn lfquida en la carga

, [ ] (]
t= es un parametro intermedio



Se deben resolver esas ecuaciones para
t ( tanteos), para poder obtener, debemos pen-
sar que si este es un m&todo rapido estos cal-
culos son muy tediosos.

Los valores de la volatilidad, se to-
man & las temperaturas promedio entre: la de
rocio de destilado ( D) y la de burbuja de los

fondos ( B).

Ver Referencias de estos m&todos en (36).

+ Ndmero minimo de Etapas.

Para este caso usamos el método de

. Fenske:
( sm )
d ) = (4
b 1k Ot 5 hk

d son los moles de un componente en el destilado D

b son los moles de un componente en el fondo B.
Observar que d y b. depende de las

especificaciones de los productos (todos refe-

ridos a 1 mol de carga ).

+ NGmero de etapas reales.-
Se aplican los valores anteriores y
se obtiene el numero de etapas ideales, usando

la eficiencia global de platos ( 37 ):

Nplatos = S x 100
e
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Siendo e la eficiencia de plato en pope-
centaje, esta se calcula con las viscosidades
promedio ( respecto a la composicidn molar de 1la
alimentacidn) y a la temperatura media de la co-

lumna.

+ Didmetro de la Columna.-

Se trabaja con la mayér razdn de flujo
volundtrica de vapor, esta se compara con la ve-
locidad permisible ( u) y se obtiene el area de
la seccibén transversal de la torre, luego es po-
sible conocer el Diametro,

A transversal = Flujo volum. vapor/U

U Ve}ggidad Permisible.

U= !(\J JPl sfb
S

( Ecuacibdn de Saunders y Brown ).

El factor K, depende del espaciamiento
entre platos, y tambi&n de las caracteristica de
la din&mica del sistema, esta expresidn se basa
en la Ley de Stokes, para suspender una parti-
cula en un medio, otras personas han sugerido,
que el exponente no debe ser 1/2 sino 2/3, pero
los resultados han tenido aceptacidn con 1/2,
ver (38), el factor K depende de las-.unidades en

qQue se tenga U.



Pl ¥y Pv son las densidades del

liquido y del vapor respectivamente, a las con-

diciones promedio de la torre.

- Muestra de C8lculo de una Columna de Des-~
tilacid8n ( M&todo Rapido ).
Tomamos como referencia la torre n°2,
para separar el Dimero del resto de Polimeros.
Se debe tomar en cuenta que los da-

tos son leidos en el Anexo A ( Propiedades

Fi{sicas ).

+ Caleulo del Reflujo.~

Componente Compos. en Presidn Vapor P/Pt°ﬁ=m/mp
la carga (Atm)381°C)
(z)
0.05 3.507 3.507 100.0
0.38 0,537 0.537 15.3
0.57 0.035 0.035 1.0

Pp= 1 Atmos fera

381°K es la temperatura promedio del fondo y

cabeza, para productos en punto de saturacidn.
El simbolo L, indica clave ligero,

P indica clave pesado, la identificacibén de 1las
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claves se hace difidl,segln el nfimero de compo-
nentes, mediante una verificacibén de la no dis-~
tribucibn, de los componentes fuera de los 1li-
mites claves, esto se basa en la ecuacibn de
Shiras, y parte de los factores de recuperacidn
de las claves.

Como en este caso, tomamos los ex-
tremos automaticamente, no hay componentes fue=-
ra del lfmite, por lo que consideramos que no
hay distribucidn y sin més tramites s Se acepta
la vigencia de los claves indicados,

Observar que la ecuacibn de Shiras
trabajg con las propiedades del componente en
verificacidn y de los claves.

Pasamos entonces a usar E/ Méetodo

Underwood, para el reflujo minimo:

§ 23 £fF =0 F (1-1 )
(3= ©) '

q

1 ( Carga como lig.sat.)

(A) 100 (0.05 ), 15.3 (0.38) , 1 (0.57)_ ¢

—

(100~-t ) (15.3-1t)
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Se deben encontrardos valores para t, por tanteos:
t; entre 1 y 15.3
t2 entre 15.3 y 100
Se dan diversos valores a t, hasta cumplir con A,
asi se obtuvo:

tL = 2,25

t2 73.00
Luego se establece la siguiente tabla:

( Balance de material, por Mol. de carga).

X45D
0.0500 (Recup. casi de 100 % )
* 0.0925 % ( se determina como parte de
la solucidn ).
C12 0.0057
D 0.1482 Moles

Se aplica ahora:

; o¢j X454 D = D (Rm+ 1)

= (o‘j - 2,25 ).

100 (5x10-2) 15.3 ( x%3d)

. 1(5.7 x 10-3=D(Rm+1) (M)

+

100-225 15.3-2,25 1-2.25

100 (5x10-2) , 15.3 (xjd) 41(5.7x10-3) =D(Rm+l) (B)

100-73.0 15.3-73.0 1-73.0



Resolviendo A y B :
xjD = 0.0925
Luego completamos el balance, en la tabla anterior,
obteniendo D = 0.1482 , si reemplazamos
xjD = 0.0925 en ( A)

D (Rm+ 1 ) = 0.,1700

U]
[
[ ]

()
&

Rm+l

El reflujo de Operacidn se considera
1.5 veces el minimo, por lo tanto:

( Lo/p) R = 0.21

+ Calculo del Numero Minimo de Etapas ( Sm)
a T

- Usamos la relacidn de Fenske,

—

D que para los calculos se arre-

gla como sigue:

= Sm = (qa) (b)
== PL dpr

Ll

8 tambien

- Sm= ( xD) (xB)
S« xB L Xxp P

- O Le XP 100-1
o4 = = 1_ﬁ‘““ = 20
l 27303 Log(SCL/xP) 2.303 Log.(laa/1)

XB

Sobre el valor de o¢, no hay

o s (]
unanimidad, algunos usan la media Geometrica,



por ejemplo, en ese caso tendriamos un valor de 10.
El término en L, significa la recuperacidn del
clave ligero, y en P, la recuperacidn del clave
pesado, si especificamos una relacidn de 100 a
l, para ambos claves se tiene :
Sm
20 = (100 ) (100)
1 1

Sm log. 20 = log. 10U

4 =3
1.3

Nﬁmero minimo de Platos igbales a 3.

( Etapas o Platos ideales ).

+ Cdlculo del numero de etapas de Operacidn (S)

Rm= 0.14 = (L/D)m
R = 0,21 = L/D ‘. Usaremos la correlaciones de
| I Erbar y Maddox :
(Lo) = R 0021 = 0.1714
R+ 1 0.21 +1
Lo

(Lo/v ) = o.lu = 0.123
1%m 0.14 + 1
De la familia ( L/V)_, escogemos la de 0.123,

con ( L/V), obtenemos:

Sm = 0.25
S
S = 3/0,25 = 12



Nimero de etapas Ideales ( platos ideales) igual

al2 .

Para calcular el numero real de etapas,

es decir los platos reales ( N) :

N= S/e e = 0,45
Visc. 3 0,355 (381°K)
N= 12/0.45 = 26.7

El ndmero de platos es 27.

+ Caleulo del Didmetro de la Columna.-

Para un sello liquido de : 0.5 "

Para una separacidn de platos de : 6"
K= 0,03

ademids

P
JD v

006887 gr/ CCe.

0.0041 gr/ cc.

= 0,03 0.6887-0.0041-9_ 38904 pie/seg.
o.00u41

Flujo de vapor: 0.2207 pie3/ se.
At= 0.2207 / 0.3894% = 0.5667 pie2= T¥ D2/y
D = 0,7629 pie = 9,10 pulgadas.
Luego se puede observar que la columna de
destilacidn N©°2, estd@ lo suficientemente espe-

cificada para obtener su costo.
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Para la columna N°3, tratandose de una mezcla
binaria, no se usa, el mé&todo de las columnas
ly 2, para obtener el nfimero de etapas ideales,
sino el m€todo Mc-Cabe, Thiele, cuyo diagrama
de calculo aparece en la Fig. 7, el resto de 1los

cdlculos es similar al mostrado anteriormente.

LISTA DE RESULTADOS PARA LAS COLUMNAS DE DESTILACION

Reflujo Minimo (Rp) 0.004 0.14 0.264
Reflujo Operacidn (R) 0.006 0.21 0,396
Nimero Minimo de Platos

I ( Sm). 2'0 3.0 -
Ndmero de Platos Idea-

les ( S ). 28.5 12.0 9,0
Eficiencia Global(e) 68. % u4s % 58 %
Numero de platos rea-

les (N) 42.0 27.0 17.0
Didmetro de la torre

(D) (pulg). 40.0 9.1 22.3
Espaciamiento entre

platos ( Ep)(Pies). 1.5 0.5 1.0

Altura de la torre
(H) (pies). 60.0 l4.0 18.0
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FILTROS, -

Para este proceso, los filtros son
lechos de alumina Que debe retener la humedad,
que llevan los hidrocarburos, debido al contacto
con les soluciones acuosas de 8cido fosfdrico.
Aqul se toman algunas decisiones para los céle
culeos en forma pr8ctica, debido a la falta de
informacidn sobre estas operaciones, para el
caso particular que estudiamos, recordando el
objetivo que es conocer las caracteristicas
esenciales para evaluar el costo del equipo,nos
interesamos en el recipiente y los aditamien-
tos internos, conjuntamente con el método de re-
generacibn de alfimina.

- Tamafio del Recipiente
Tenemos un Fv= 4625.5 lt/hr.= 4,6255 m3/hr
Asumimos un tiempo de residencia de 0.25 hr.

t= Vv
F =

v
Considerando una . porosidad de 75 %
4.626_x 0.25

0.75

Si consideramos la forma cilindrica, de L= 10D

= 1.54 m3

1.5 = ( 7 D2/u4 ) 10D
D= 0.58 m

L= 5.8 m.



-7l-

Que 8son las dimensiones del recipiente, ests
recipente trabaja a una presidn promedio de 215
psia.
- Cantidad de Alfmina requerida.
Dato de ( 39): Para este tipo de hidrocarburos
se requiere 2.5 m3/ kg. alum, , terminando la
alfimina saturada.
Densidad de la alimina ( empacada);

= 820 kg/ m3
Contenido de alumina = 820 kg/ m3 x 1.54 m3=1260 Kg.
Como se debe tener un filtro de reserva, se indica
1260 kg. por filtro,
- Tiempo de duracibén( Saturacidn )
Velocidad de saturacidn = Flujo de Hidroc./Capacidad

de filtrado.

Tiempo de saturacidén= Contenido = 1260 kg/1.85 kg/hr
veloc. de sat.

Tg= 680 hr = 28 dlas.
)Considerando factores imprevistos, de realizarse
la reactivacién cada dos semanas, lo que obliga
tener un filtro de reserva, puesto que el proceso

es contfnuo.
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- Especificaciones para la Reactivacidn.

Para el grado de saturacién considerado, el
agua cargada es un 10 % de la aldimina seca.

Masa agua Abs., =0.10 x 1260 = 126.0 kg.

Limpiando la alumina con aire de capacidad
de secado: 0.008 Kg. agua/ kg. aire seco.
Masa aire= 126 Kg/ 0,008 = 15,700.0 Kg.(aire seco)
Densidad = 1.3 kg./m3
Vol. aire = 12,100 m3 (- « Condic. normales ).

Si se reactiva en una jornada de 20 horas
( arbitrario ).

Fv aire = 12100/20 = 605 m3/hr.
Por lo que se requiere una soplante que impulse
605 m3/hr. a la entrada, posiblemnte se requiera
calentar el aire, esto se puede hacer aprovechando
el calor sensible de alguna de las corrientes de
producto.

Lista de resultados de filtros
+ 2 Filtros cilindricos. D = 0.58 m
L= 5.80 m.

Recipientes fira presiones de 215 psia.
+ AdqQuisicibén inicial de 2520 Kg. de alumina.
Con reactivacibdn cada dos semanas.

+ Una soplante para reactivacidn, de 605. 0 m3/hr

de capacidad en la entrada.
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C.- EQUIPO DE IMPULSO,-

+~ BOMBAS,-

Para el cflculo de bombas no se ha hecho un
estudio ‘detallado en cada caso, puesto que s8iendo
un disefio preliminar, no se dispone equipo y re-
des de tubertas, asi mismo un dimensionado, que
pueda permitir calcular la potencia de impulso
necesario en cada caso, por 10 qQue usamos un
mé&todo artificioso, para conseguir una idea del

tamafio del equipo y a2si determinar el costo corres-

pondiente.

Motor.

Esquema de una bomba con
j

=1

La bomba propiamente dicha, para especifi-

BOMBA MOTOR

carlo solo requiere del flujo en galones por mi-
nuto, por ejemplo la B3, debe mover 20.3 Gal/min,
(4625.5. lit/hr.).

En cuanto a la especificacién del motor,
determinamos un modelo promedio, que puede ser
usado para cualquiera de las 9 bombas del proceso.

Obtenemos un dato de potencia electrica
consumida en estos procesos ( 40 ).

Consumo = 0.001 kw-hr / 1lb prod.



-The
Producto = 30 x 106 1b/afio
consumo anuals 30 x 106 x 0.00L = 3 x 10% kw=-hp.
'‘considerando que sea un 75 % para bombeo:
Eg = 3 x 0,75 x 10% kw~hr / afio.
Calcuilemos ahora para un flujo promedio G y una
carga promedio h, la energla para un afio:

E

hr Tafio
9 es el nimero de bombas
E=>heGx 2,98 x 10-2
luego igualamos EB y E :
hG x 2.98 x 1072 = 3 x 0,75 x lo*
h G = 0,75 x 106
Si G= 10,000 1b/hr.
h= 75 pies de carga.
cumplimos con dicho producto, estos valores son
suficientes para los valores de flujos y cargas
requeridas, esa potencia debe ser empleada tanto
para resistencias por friccibén y por diferencia
de altura.
Por lo tanto, datos del modelo:
h= 75 pies = 23 metros
G= 4530 kg/hr.
g.e. = 0.77 (valor promedio de todos los fluidos)
Con esto se determina, la potencia del motor
( considerando una eficiencia global del 60 % )de

1.0HP., en base a la informacidn de (4l1).

(hxcr)piex lbf x 9 x 8760 horas x 3.77x10~7kw<hr

Pie-1b¢



Lista de Resultados para Bombas (B).

+ BOMBAS
BOMBA FLUJO EN BAL POR MIN,
Bl 25.0
Bg 8.5
"Ba 20.3
By 9.5
Bg 9.2
Be6 0.3
By 3.5
Bg 6.6
Bg 10.5
+ MOTORES

Se requieren 9 motores de 1 HP c/u

VENTILADORES

Para la evaluaci8n de ventiladores 8 soplantes,
solo se requiere conocer la razdn volfimetrica del
fluido, en nuestro proceso usamos aire, para en-
friamiento, en cada equipo de intercambio de ca-
lor se calculd, los requerimientos de aire, lo

cu8l se ha enlistado.
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LISTA DE RESULTADOS PARA VENTILADORES ( V)

VENTILADOR EQUIPO SERVIDO FLUJO (Pieamin)
V% Iu 570.0
V2 I9 420.0
V3 Il1 1720.0
vy I8 98.5
\£) Reactor 326.0
V6 Filtros 356.0

d.- EQUIPO DE REACCION. -
REACTORES

Para la reaccibén de polimerizacién, usa-
mos reactores tubulares de operacidén contfinua
sstos reactores son enchaquetados y tiene como
aditamientos internos anillos Raschig, decimos
reactores, porque debido al volumen total de 1la
reaccién usamos dos recipientes gemelos. En el

disefio de ractores tubulares, se prefieren los
estudios de planta piloto con reactores semejantes,
de las cuales se obtiene una correlacidn préctica
para determinar el tamafio comercial, esto esta
involucrado en la teorfa de aumento de escala,
tratar eso estaria fuera de lugar, por ser muy ex-
tensa, sin embargo indicamos claramente los puntos
de partida para nuestro disefio, a continuacién

iniciamos el :procedimiento de cflculo.
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- Balance de Materias.-
Anteriormente se realizd el balance, del
cufl se puede indicar:
Hidrocarburos entrada, F,= 5650 Lit/hr.
Pm= 2780 Kg/hr.
F = 64.65 x 103 mol gr/hr.
- Calculo del Volumen del Reactor
Aplicando la informacién de (6), po-

demos escribir:

De la fig. 3, se obtiene F= 0.2875, para una con-
versidén final del 99 %.

De la fig. 2, »on una conversidn del 99 %, usando
la 1{nea 6, se obtiene Z = 0.75

V,® 0.2875 0575 ) ( 0.08205 ) (456),3.745 x 10"/3u

Vr= 8900.0 litros ( wvolumen neto)

- Flujo de Catalizador.-

En promedio, tenemos una relacidn de
0.62, veces el volumen del reactor por hora, pa
ra el catalizador.

Fv= 8300 x 0.62 = 5600 1it/hr. (183°C ).
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Volumen molar a 183°C 0.635 x 10°2 mol gr
cc.

F= 5600 x 0.635 x 10° x 10 2 mol  /hr

F= 35.6 x 103 mol gr / hr.
Valor usado anteriormente para c&lculo de equipo.
- Dimensiones del Reactor.-

Asumimos una porosidad del 70 % ( Veri-
ficacién Posterior) 3
( Feal) V_= 8900/0.7 =12800 lit= 12.8 m>
Tomamos una relacidn H/D = 20 * ( un poco alta
por ser tubular ).

12.8 = ( I¥'s p%( 20 D )

‘D = 0.94 m,

H = 18.80 m.

Por ser un poco alto, consideramos el reac-
tor, en dos secciones en serie, cadarseccidn:

D= 0.94 m,

Hz 9,40 m.

Deben ser recipientes de acero revestido
con® jebe( por el dcido fosfbrice,) y soportar
una presidn media de 515 psia a una temperatura
promedio de 183°C.

_ Aditamentos Internos del Reactor.-

Se deben cumplir las reglas de aumento de

escala para conservar la semejanza qufmica entre

el modelo piloto y el reactor comercial.
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En (42) se aeastablace que:

Area Interfasex tr S cte.

v
r

Siendo t,, el tiempo de residencia

s vr/ 1

Vr= Volumen del reactor
q= Razdn de flujo
Datos de planta piloto:

Particulas carbon: 8-16 malla

dp= 8.8 x 10 %m.
qQ = 2.0 lit/hr,
Considerando que hay n particulas, tanto

prototipo, como en el reactor comercial:

& n =a2 n
o1 gy p2"2/q,

en el

Donde 1 se refiere al prototipo y 2 al reactor

comercial. Estando q a las mismas condiciones,

y siendo los mismos componentes es indiferente

usar flujo molar o volumé&trico.

Tener presente que g .. es la superficie de

P
cada partféula.

Q= 22.9 mol gr/ hr.

a,= 64.65 x 10° mol gr/hr
a5 (4/;T0 v%= (/3 T ( » x 2077
a. 8 2

67.2 x 10 " m

o
(-
L[]

= 6732 x 10

8
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Puesto que debemos especificar las parti-
culas para el reactor comercial, calculamos 3.,
3y, = (1 67.2 x 1078) x 6.465 x 10“:22.9: 1.90x10 2m2
En ( 43) tenemos una lista de rellenos RAS-
CHIG, con sus especificaciones, de alli vemos que

3 3

para 1.90 x 10 " m , se debe usar anillos de 1 pulga-

da:
Anillos Raschig

Tamafio Nominal 1 pulgada

Rrosidad 0.68

Superficie 190 m2/m3 relleno

Numero de particulas 46949 piezas(ma)

La porosidad asumida es 70 %, y la del relle-
no 68 %, que son lo suficientemente parecidas.

Los metyros cGbicos de relleno, son del reac~
tor empacado, por lo que el volumen a considerar

es de 12.8 metros cGbicos de relleno.

- Breve Anflisis de la Superficie de Trasmisidn

Debemos tomar en cuenta, a las secciones
como una sola, y determinar con el 8rea de di-
sefio, Qque coeficiente de trasmisidn de calor se

tiene.
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360°F
4
Reactantes
—
0.94m 3.0 pies
60°F aire
eyt c—— -
Atl= 300°FL LMTD= 160°F
At,=  60°F Q.= 0.95 x 10% BTU/ nr.

Area lateral: A = 2 YIDH ( El1 2 es por las dos
secciones).

A= 2 TTx 3 x 30 = 565 pie2
U= Q/ (LMTD) A = 0.95 x 105/ 160 x 565 = 10.8
U= 10.8 BTU/ hr pie2°F

Si laes coeficientes globales para este
tipo de trasmisidn de calor son entre S0 y 100
qQuiere decir que tenemos suficiente superficie,
ain para cubrir ineficiencias por efectos radia-
les, y heterogeneidad de gradiente a lo largo del

reactor.
e.~- Equipo Adicional.-

Tanques de Proceso ( Serie TP )

Debemos recordar, que los simbolos usados,
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son los que corresponden al diagrama del proceso,
agul se mencionan a los tanques, que trabajan a

alta presidn.

+ Tanque de Almacenamiento de Propano y Propileno
( TPl yTP2 ).
Consideramos una semana de Operacidn
Fr = 1481. 41 Gal/ hr.
Para una semana:
Capacidad = 24 hr/ d x 7 d/s x 1s x 1491.41 Gal/ hr,.
Capacidad; 250,000 galones.
Esto se almacena en dos tanques gemelos ( TPl y TP2)
Capacidad de cada tanque 125,000 galones,
+ Tanque de almacenamiento de Catalizador ( TP3)
Por estar reciclandose este material, se toma
tres veces el flujo de catalizador.
Pv= 510. gal/ hr,
Capacidad= 3 x 510 = 1530 Gal.

Capacidad del TP3 : 1530 Gal.

+ Tanque de Almacenamiento del Propano Liquido.
que produce la Columna N2 1 ( Tp S ).

Para una semana.

F,= 2380.0 lit / hr =625.0 gal/ hr.

Capacidad= 625 gal/hr. x 168 hr/s = 105,000 gal.
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Capacidad del TPS5: 105,000 galones

Tanques de Almacenamiento ( Serie TA).

+ Tanque de almacenamiento del Dipropileno;
producto de cabeza de la columna N©°2.( TAl ).
Consideramos 1 semana

Fv= 18.6 Gal / hr.

Capacidad = 18.6 gal/hr. 168 hr/s. = 3120 Gal

Capacidad del TAl: 3120 Gal.

+ En forma similar se calculan las capacidades,

para almacenar Tripropileno / (TA2) y Tetrapropileno(TA3)

Capacidad del TA2: 35400 Gal.
Capacidad del TA3: 66000 Gal.
SEPARADOR

Tanque de proceso para decantar el &cido fosfdrico
de los hidrocarburos ( TPu4).
Fv= 6555.5 1it/ hr.

Se toma t, = 0.25 horas .

Capacidad 6555.5 1it/ hr. #.25 hor/ 3.8 lit/gal

432 galones

Capacidad del TP4: 432.0 galones

Si se considera cilindrico, con h/D = 10
D= 0.597 m.

h= 5,970 m.
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separadores de Reflujo y Destilado ( Acumuladores)

( Series ).

+ Separador de la columna N°1 ( Sl ).

T acumulacidén = 0.5 hr.

F,= 665.0 Gal/ hr.

Capacidad = 665.0 x 0.5 = 332.5 gal.

Capacidad del Sl1: 332.5 Gal.

+ Para los separadores de la columna 2 y 3 ( S2 ySsSs ,
Se tiene un c¢aleculo anélggo, obteniendose:

Capac. S2: 12.8 Gal

Capac. S3 : 135.0 Gal.

- LISTA DE RESULTADOS DEL EQUIPO ADICIONAL(RECIPIENTES)

TAnques de Proceso /TP) Presidn (PSIO) Capacidad(Galones)

TPl $15.0 125,000.0
TP2 515.0 125,000.0
TP3 $15.0 1,530.0
TPY 515.0 432.0
TPS 73.5 105,000.0

SEPARADORES (S)

Sl 73.5 332.5
S2 15.0 12.8
S3 15.0 135.0

TANQUES DE ALMACEN (TA)
TAl 15.0 3,120.0
TA2 15.0 35,400.0

TA3 15.0 66,000.0
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PARTE IV.- ECONOMIA DEL PROCESO

CAPITULO 7

CAPITAL FIJO INVERTIDO

A) CAPITAL F1JO.-
A.- Costo de la Planta Fisica.
asl.-Costo de Compra de Equipo.
Equipo de Transmisidén de galor.-

-_Intercambiadores de CdHlor.

El método de estimacidn del costo se ha
considerado tomando como base el afio 1954 (51 y S52)
para la referencia (52) hemos considerado la correc-
£46n del afio base 1957 en base a la siguiente ex-
presidn:

Costo 1954= Costo 1957 0.95.

FEl costo actual (c¢), al afio 1970 ( fines) se

obtendr4 afectando al C por la variacidn de

sy’
268 indices de costos ( Inflacidn). (53)

donde:
C'5u= costo afio base corregido en ddlares
Cg,= Costo afio base en ddlares

F1= Factor de correccidn por presidn.
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F2= Factor de correecidn por temperatura

P3= " A tor de correccidn por material

Pu= Factor de correccidn por longitud de tubos
F5= Factor de correccion por forma especial

P6= Factor de correccidn por diametros de tubos,

Ejemplo de calculo para el primer intercambiador:(5%)

Presidén = 500 psia liquidos=Hidrocarburos(I)
Temperatura= 100°F. Agua y Vapor(G)
Area= 158 pies2 Tubos= 16 pies x 3/u4"
Funeidén calentador. Material:acero inoxidable
Cep= 12 § pi32 x 158 pies2

= 1,896 $
Cg,= 1,896 $ % 0.95

= 1,801 $
Donde 0.95 es el factor de correccidn para el

afio 1957 ( 55)

Pl= l1.40
P2= 1.00
P3= 1.00
F,= 1.00
F5= l.00
F_= 0.90
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C'gy= 1801 $ x 1.40 x 1.00x 1.00 x 1.00 x 1.00 x 0,90
= 2,269.26 $

Para nuestro caso los valores de PZ’PS’

iguales a 1, el cuadro siguiente nos muestra los

Fu y Ps son

diferentes valores de costo,, area, valores de Fl’

Fs necesarios para el cdlculo del costo

CUADRO
Intercambiador Costo F % COSTO
$/pie? % 0 $

Il 12 158 1.4 0.9 2,388.96
I2 1y 123 l.4 0.9 2,169.72
I, 57 572 1.4 0.9 2,666.66
I, 9 1.4 0.9 22,453,20
IS 18 25y 0.95 0.9 3,909.06
I6 6.5 665 0.9 3,695.73
I7 8 394 0.95 0.9 2,694,96
I8 22 32 0.93 0.9 $§89.24
Ig 22 25 0.93 0.9 460.35
I10 22 25 0.93 0.9 460.35
Ill 22 25 0.93 0.9 460,35
I 9.5 234 0.93 0.9
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Llevando el costo total de los intercambiadores al

afio 1984 tenemos :

C'T57 x 0,95

43, 808.66 x 0.95 $

= 41,618,23 $
llevando el costo del afio 1954 al afio
zando el indice de inflacidn se tiene

Costo en 1970= Costo en 1954 x Indice

1970 utili-
(55)

de costo de 1970

Indice
41,618.23 x 269.,.2
156.8

[}

71,458,.50 $

Equipo de Tranaferencia de Masa.
Filtros ( 56)
Afio base 1968 F_,= 2,25
F.= 1.15

Cig68 = 1500 $

C 1500 x 2.25 x 1.15 $

' =
68
' = [ ] [ ]

c 68 3.881.25 $

C' = 3,881.25 x 1.053
54 °° 555

de costo de 1954
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2 Filtros serén : 2 x 3,784.22 $ = § 7,868,444
Costo del relleno: (57)

Total de relleno: 5540 tbs/ recipiente

Costo por saco de SO 1lbs. : 0.040 $

N° de sacos: ssuq/ 50= 111 sacos/ recipidnte
Costo total: 111 x 0.04 = 4,44 $

C = $ 4.4y

'
Sy

Para los dos recipientes ser& : C'Su= $ 8.88

Costo de un filtro:

C 3,784.22 + 4. 44= 3,788.66 $

! =
Sy
Los dos filtros: 7,577.32 $§

Llevando el costo del afio 1954 al afio 1970 utili-

zando el indice de inflacidm se tiene:

Costo en 1970= Costo 1954~ Indice de costo™.1970

Indice de costo 1954

= $ 7,577.32 x _230.0
147.3

TORRES DE DESTILACION.-
Torre 1 : (58)
Didmetro de la torre: 40" nimero de platos: 42
Costo por plato : 400 $ / plato

Costo total: C',, = 400 x 42 $ / platos x platos

C'gy= 16,400
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Torre 2: (58)

Diametro de la torre: 9.1 "

Nimero de Platos: 27 platos

éosto por plato: 120 $/plato

Costo total: C'5u= 120 $ / plato x 27 platos
C'g,= 3240 $

Torre 3.- ( 58)

Diametro de la torre 22,3 ™

Numero de platos: 217

Costo por plato: 200 $§ / plato

Costo total: C'.,= 200 $ / plato x 17 platos

Suy

C'g,= 3,400

Total de costo de torres de Destilacibdn:

c,= $ 23,u440.

Costo 1970= Costo 1984 = Indice 1970,
Indice 1954

= $ 23"""‘0: 25005
IsT

Costo 1970=$ 38,884.50
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REACTOR:

Volumen: 1680 gal. ( 2 recipientes de esta capacidad)
presidén: 500 psia Costo: $ 15,000

factor de presidn: 1.45

C'5u= 15,000 x 1.45 = § 21,750.00

Costo del Relleno:

Precio $ 200.00 / m3 7t (60)

llevando a 1954: 200 x 380.{
179.8
3

= $ 423.13 /m°
Volumen de relleno: 6.4 m
PRecio de todo el relleno: 423.1 $/ m3 x 6.4 m3

C'g,= $ 2,708.03

Costo del Reactor y Relleno:
] -
Cc Th $ 24,458.03

Costo en 1970

Cc!? = C x Tnuice 70
70 "S4% "—3ndTce Su
C’7o= 24,458.03 x 2.300
l1.473
c',.= $ 38,189.50

70
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EQUIPO DE TRANSFERENCIA DE IMPULSO

Bomba Flujo Costo (8l1)

No G.P.M, C'gy($)

l 25 250

2 8.5 280 *®

k| : 20.3 240

4 9.5 210

) 9.15 210

6 0.31 200

7 3.5 200

8 6.55 200

9 10.5 210
TOTAL S 2,000

* Acero Inoxidable
Motores: (62)
Caracteristicas :
Altura de bombeo: 75 pies
Gravedad Especifica : 0.77
Flujo mésico: 4.530 kgs. / hr.
Eficiencia de Bomba y motor 60 %

9 Bombas de 1 HP ( )
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L MOTOR CUESTA: C'5u= 70 $ / motor
Costo de los motoresR C'Sus 70 S/ motor x 9 motores
' =
C S5y 630 $

Ventiladores : (63)

Ventilador Flujo Costo

n° piesalmin C'Su(s)

1l $70 900

2 420 800

3 1720 1720

u g98'S 300

S 326 650

6 356 700
TOTAL: $ 5,070

TOTAL DE COSTO DE BOMBAS Y VENTILADORES

TOTAL= $ 5,070 + $ 2,000

$ 7,070
Pasando estos valores al afio 1970

c'

$ 7,070 x Indice 19870

1970 Indice 1954
= ¢ 7,070 x 322.u4 )
166.5
Clg70 = $ 13.690.00

Asi mismo con los motores tendremos gque correginr

los valores de costos para el afio 1970
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C = $ 630 x Indice 1970
1970 Indice 1954

’

TANQUES o

La bibliografia proporciona datos de costos

en funcidn de una serie de requerimientos como:

presidén, material, volumen, etc.
tanque TPl y TP2.

Capacidad: 125,000 galones
Presidén: 500 psia

Temperatura 18°C.

Costo: $ 17,000 (64) Factor de presidn:

Costo: 17.000 x 1.5 = $ 25,000

Los dos tanques: $ 50.000 al afio 1954
Tanque : TP3

Capacidad 1530 galones (66)

Costo: $ 3,000.00

Tanque : TP5

Capacidad : 105,000 galones (67)
Presidn: 73.5 psia

Temperatura: 277.5°K

Costo: $ 35,000

1.5 (65)
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Tanque : TAl
Capacidad: 3120 Galones
PResidn: 15 psia
Temperatura: 332.5°K
Costo: $ 2,200
Tanque : TA2
Capacidad: 35,400 galones
Presidn: 15 psia
Temperatura: 400K
Costo: $ 9,000
Tanque: TA3
Capacidad: 66,000 galones
Presidn: 15 psia.
Temperatura: 483°K
Costo: $ 10,200
Costo total: 50,000+ 3.000+ 35.000+2.200+9.0004+10.200

= § 109,400

llevando el costo al afio 1970

01970 109. 400 x Indice 1970

Indice 1954

4 109.400 x 230
147.3

$ 170.820.un
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Equipo nacional

Separador TPu4 (68)

Ca pacidad: 432 galones

Temperatura : 55°C.

Presidn: 200 Psia

Costo: $ 1,600 Foctor depresidn: 1 .15 (69)

Ccsto: 1600 x 1,15 = 1,840.00

pasado a 1970 : C70 1840 x 230
147.3

$ 2,873.03

Acumulador: N°1

Volumen: 332.5 galones

Didmetro: 4.5 pies Largo: 13.5 pies
Costo: 8 2.500 - Factor de presién: 1.0S5

C68 = 2,500 % 1.05 = $ 2,625 ( 70)

Acumulador N°2

Volumen: 12.8 galones

Diametro: 1 pie Largo 3 pies
Costsd: $ 500

Acumulador N©°3

Volumen: 135.0 galones

Didmetro: 2 pies Largo: 6 pies
Costo: $ 5u40.00

total de costo de los acumuladores: $ 3.665.00 (71)
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Pasando el costo al afio 1954 se tiene:

Csu= 068 x Indice 1954
Indice 1969
Cg, = $ 3,665.00 x 105.3
118.0

Ce $ 3,665.00 x 0.8924
= § 3,270.65

Afectando con el indice de Inflacién para 1970

C7o= 3.270.65 x 230
l47.3

= $§ 5,091.28

UNIDADES DOWTERN : (72)

Unidad Flujo de Costo al
Calor afio 1984
106BTU/ hr. $

DT1 1.110 10.600

DT2 0.670 10.400

DT3 0.240 9.500

DTu 0.038 2.000

DTS 10.200

tosto total: 42,700

Llevando el costo al afio 1970

Con = Co, x 261.8

70 %Y T
c70 = 42.700 » 261.8
171.7

$ 65.106.82

Ca0
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Considerando los Items anteriores obtenemos el
costo de compra delequipo:

Costo de Compra del equipo : $ 418,764.16

2:2) Costo de la Instlacidn

Se considerari por porcentajes del costo de

compra ( 73).

Intercambiadores (15% ) °

Filtros (35 % ). 4.140.25
Torres de destilacidn(35 % ) 13,609.57
Reactor (40 % ). 15,275.80
Bombas y Ventiladores (5 %) 684.50
Motores ( 5 %) 40.91
Tanques ( 30 % ) $1,246.13

Acumuladores y separadores (30%) 2,389.29

Unidades Dowtern ( 15 % ) 9,766.02
TOTAL : $ 107,871.24

Para los otros items, se considera en base al

costo de compra del equipo. (7u4)

9, de costo del equipo
A:3) Tuberfa 86 :
A:4) Instrumentacibn 1S
A:5) Aislamiento 8

A:6) Instlac. electricas 15
A:7) Edificio 40
A:8) Terrenos 10

A:9) Instlac. para servicio 25

TOTAL: 199.0
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(CPF) Costo de la Planta Fisica

\ LI

$ 418,764.16 x (1.99) = $ 1'252,104,84 '

Luego el costo de la planta ffsica eso $ 1'252,104,.84

I
/ b) Costo Directo de Planta ( COP)

VIene a ser el costo de la planta f{sica més el
h39§to por ingenieria:

El Costo de Ingenieria es ?0 $ del C.P.F. (75)
Costo directo de planta es :

$ 1'252,104.84 x 1.3 = $ 1'627 735.30 )

$ 1'627,736.30
c) Contratistas & Imprevistos ( 76 )

Se considera en base al costo directo de planta
Contratistas 7%

Imprevistos 10 %

El capital fijo es la suma del CDP v8s el Item

anterior

Capital fijo = 1.17 x $ 1'627,736,.30 \

= $ 1'904,451.47
Este capital fijo, tuvo como afio
base el de 1954, depende del equipo y su disposi-
cibén, existe un factor que mejora el rendimiento_’z'f
con el transcurso de los afios, esto debe aplicarse
a todos los costos que presenten esa tendencia,

es decir a todos los Items menos terrenos y

edificios & Ingenieria:
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$
Terrenos y Edificios ( 50 % C. del equipo) 209,382.08

Ingenierfia ( 30 % del CDe ). 488,320.89

697,702.97

Costo afectable por el rendimiento: 1'904,45).47
697,702.97

$ 1'206,748.50

. L
Costo afectado: 1'206,748.50 x1.708 =$639,299.15
3. 224
Esto indica elzecambio de rendimiento
El capital fijo serd: la suma del costo afectado més
el costo no afectado; més el costo del transporte

( 30 % del costo de compra del equipo que se trans-

porta.).
COSTO $
Intercambiadores 71,458.50
Filtros 11,831.S0
Torres de destilacién 38,884.50
Reactor 38,189.50
S42.00
TP-3 4,698,.00
TP-4 2,873.00
Unid. Dowter 65,106.82

TOTAL $ 233,583.82
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Este es el costo del equipo que se trans-
porta pero falta afectarlo por el {ndice de pro-
ductividad, del afio 1954 al afio 1971.

233,583.82 x x 1.708 = $ 123,745.70
3.224

Luego costo del transporte: 0.3 x 123,7u45.,7=

$ 37,123.71
$
Por lo tanto el capital fijo es: 697,702.97
639,299.15

123,745.70

CAP. FIJO $ 1'460,7u47.82

B) CAPITAL DE TRABAJO.-

Se considera un 10 % del cap. fijo ( 77 ) /f’

El capital de trabajo es de $ 1lu6,074.78
(El1 eapital fijo invérti&b-#er&: K4 :{
Cafital fijo + Capital de trabajo
= $ 1'460,747.82 + 1l46,074.78)=
El capital fijo invertido es de :

= $1'606,822.60
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COSTO TOTAL =

PRRR. %{ A)/Cp;to de Manufactura

VIR
~'ﬁ(f“ "7/ a) Costo directo de manufactura
g/;;w, - Materias Primas

Precio de un B.B.L. de Hidrocarburo $ 3.6.

Volumen de hidrocarburo usados en un afio:

3.08 x 10° B.B.L.

Luego costo total serd 3.6 $/ B.B.L. x 3.08xlosB.B.L./aﬁo

11.016 x 105$ / afio.
ACIDO FOSFORICO:

Considerando que existe una pérdida de un mile-
simo de flujo horario:
Flujo horario: 0.786 x 10" 1bs/hr.
Pé&rdida por hora: 7.86 1lbs/hr.

P&rdida al afio: 7.86 1lbs/hr. x 8760 hr =69,000 lbs/afio
afio

Costo de ACido Fosf8rico: S.4%4 cts/ 1lbs x 1.21
= 6.53 cts/lbs. (78)

Costo total de Acido fosfdrico: 6.53 cts/lbs x 69.000
lbs/afio.

450.000 cts. / afio.

4,500 $ / afio.

Costo total de materia prima = costo hidrocarburo +

7 . 7
costo acido fosforico
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Costo total= $1'101,600,00 + 4.500
1' 106.100 $ / afio.
Costo de mano de Obra:

Mano de obra directa

En promedio se paga: 4.000 $§ afio. persona ( 79)
Un hombre trabaja al afio: 8.760/3 = 2920 hr.
Luego ganar8: 4.000 $ / 2920 hr+h: 1.368 $ /hrgyh
Se requiere 0.5 hr-h / ton de producto

Se tiene 13,50 x lo3 ton/ afio de productos

N° total de hr-h que se requieren

3

13.5 x 103 x 0.5 hr P/ afo.

Costo de la mano de obra directa.

13.5 x 0.5 x 10°

hr P/afio x 1.368 $/ afio.=

9,100 $ / afo.
Supervisién: ( 80)
Se considera la supervisidn como un 20 % de las
hr~hr trabajadas en mano de obra directa.

13.5 x 102 x 0.5 x 0.2 hr-h/afio.

En promedio se paga: 6,000 $ / afio - persona ( 89 )
luego ganar§: 6,000 $/ afio / 2920 hr-h /afio =2.055 $/hr.h
Costo de la supervisiodn

13.5 x 10°

x 0.5 x 0.2 hr-h/afio x 2.055 $ /hr.h =
2780 $ afio.
Costo de labor y supervisién:

11,880 $ / afio.
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MANTENIMIENTO, -

Tomamos como un 5 % del C.F.I. ( Capital fijo
invertido). ( éé).
80,341.13 $ / afio.
Por ser planta de &cido fosfdrico 50 % menos:
40,170.56 $ / afio.

(83)

Suministro de planta:

Tomamos como el 15 % del costo de mantenimiento( )

6,025.58 $ / afio.

Regalias y Patentes,consideramos 1 % del ingreso por

ventas. $ 8,4u48,71 / afio (84 ).

SERVICIOS:

a) Potencia: ( corriente electrica)
Costo de la corriente electrica: 10.3 %1000 kw/hr.(85)
Consumo de corriente electrica: 0.001 kw/hr/1 b.
de producto(86)

Produccidn: 3.473. 5 1 bsx 8760 hr
Hr. afio

Oo8to de la electricidad consumida.

= 3,473.5x8760x1lbs x 0.001 kw-hr, 10.3 $ x 1.21
afio 1bs. ""..1000 kw-hr.0.96

= 378_8
afio.
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b) Vapor de Agua:
Costo del vapor de agua 0.5 $ / 1000 1b/(85)
Razdn de vapor de agua a polimero: 0.56
Volumen de polimero 3,473.5 1lbs. / hr.

Costo de vapor= 3,473, 5 1lbs. / hr x 0.56 x 8.760 hr x

afio
0.5 %
1000 1lbs.
- 0.5 %__ x l.21 _ 10,700 $/afi0
1000 lbs. 0.96 -

c) Agua de Proceso:
Costo del agua: 0.06 $ / 1000 galones ( 85)
Razdn de agua: 6 galones / lb. producto

VOlumen de agua® 6 galones x 3.473.5 1lbs.productox8.760 hr

l1b.producto Hr. afio
Costo de Agua= 6 x 3.473.5 x 8.760 galones x 0.006 S x
afio 1000 gal.
1,21
0.96

= 1,320 $ / afio.

d) Agua de Enfriamiento.
Costo del agua: 0.025 $ / 1,000 galones ( 85 )
Razdén de flujo: 1000 galones / hora

Volumen del agua. 1000 galones x 8,760 hr. 0.025 §
hora afio. 1,000 gls.

x 1l.21
0.96

276 $
afio.
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e) Refrigeracidn con Propano: (87)

Costo de Refrigeracidn con Propano: 7,000 § afio
106 BTU/ hr.

6

Razén de Flujo: 0.24 x 10 BTU
I;r.
Costo de Refrigeracidn: 7,000 $ / afio x 0.24 x 105 BTU
106 BTU/hr. ar
= 1,700 $
aﬁo .

f) Estimacidn del costoe de Combustible.-

6

Costo del combustible: 0.40 $ 10 BTU (83)

Lo haremos en base al calor gastado

Intercambiador N© Calor Gastado (BTU/hr)
I3 1.11 x 10°
IS 0.67 x 10°
I9 2.04 x 10°
I12 _ 0.o4 x 10°
Ily 0.u1 x 10°
GASTO TOTAL DE CALOR 4.27 x 10° BTU/hr
6

En un afio: 4.27 x 10  BTU/hr. x 8760 hr/afio =
37,405. 2 x losBTU/aﬂo.

Costo del calor gastado: 37,405.2 x 106 BTU/afio x 0.u40

$/10% -.BTU

= 14,962.08 $
afio.
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Costo total de servieios= C. Potencia+ C. vapor+ C.
Agua de.Pro. + C. Agua de enfriamiento + C. de Refri.
geracidén + C. de Combustible
= 378 + 10,700 + 1,320 + 276 + 1700 + 14,962.

Costo de Servicio= 29,336 $

Tafio.
Costo de Materia Prima 1'106,100,00
Costo de Mano de Obra
Supervisidn 2,780.00
Mantenimiento
Suministros de Planta 6,023:58
Servicios 29,336.00
Regalfas y Patentes 8,448,711
Costo Directo de $ 1'201,960.86
Manufactura

b) Costo Indirecto de Manufactura.-

- Sobre carga de Planilla:

20 % del costo de la mano de obra ( 83)
Luego: 9.100 x 0.2 =

- Laboratorio:

15 % de la Mano de Obra ( 88)

luego: 9,100 x 0.15 = 1,365.00
-Sobre gastos de Planta,

50 % de la Mamo de Obra (88)

Luego: 9,100 x 0.5 = 4,550.00

Luego Costo total indirecto 7,735.900



-108-~

¢c) Costo Fijo

- Deprecilacién ( 89 )

10 % del capital fijo

luego: 0.1 x 1'460,747.82

- Impuesto a la Propiedad ( 90)
0.6 % del valor de la propiedad
Luego: 0.006 x 209.382.08

- Seguros (90)

1% del capital fijo

luego: 0.01 x 1'460,747.82

COSTO FI1JO:

COSTO DE MANUFACTURA

Costo Directo:
Costo Indirecto:

Costo Fijo

COSTO TOTAL DE MANUFACTURA

1,256.29

14,607.48

161,938.55

1'201,960.86
7,735.00

161,938.55

1'371,634.41

Para el efecto de costo consideraremos la venta

interna de los sub-productos-
- Cd0sto del barril de propano.
Volumen anual: 131,000 Barriles

Costo: 131,000.BBL.3.60 x §

$ 3.60

472.000.00

afio B.B.L.
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0 Costo del Barril de Polimeros: $ 9.51
Volumen anual: 43,000 Barriles

Valor: 43,000 x 9.51 409,000.00

Valor total de la venta interna 881,000.00
Deduciendo :el valor de la venta interna

se obtiene; costo real de manufactura: $ 490,634.41

b) Gastos Generales.-

- Administracidn (91)

4.5 % del costo de manufactura S
Jnago : 0,045 x 490,634,41 22,078.55
- Ventas

0.1 % del costo de Manufactura

luego: 0.001 x 490.634.4]1 490.63
- Investigacién (92)

2 % del costo de manufactura

luego: 0.02 x 490,634,411

Finanzas ( 93)

0.1 % del costo de Manufactura

Luego 0.001 x 4930,634.41 490.623

TOTAL DE GASTOS GENERALES §$ 32,872.50
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C) COSTO TOTAL
a. Costo de Manufactura.

- Costo Directo de Manufactura:

Materias Primas 1'106,1 00,00
Mano de Obra 9,100,00
Supervisidn 2,780.00
Mantenimiento 40, 170.56
Suministros de Planta 6,025.58
Regalfas y patentes 8,448,711
Servicios 29,338.00

- Costo Indirecto

Sobre carga de planilla 1,820.00
Laboratorio 1,365.00
Sobrecarga de planta 4,550.00

- Costo FIjo

Dépreciacidn 146 ,074.78
Impuestos a la propiedad 1,256.29
Seguros l14,607.u48

Deduccién por venta de subproducto$g., ,,0.00}

490,634 .41

TOTAL $
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B) GASTOS GENERALES,

“w»

Administracidn 22,078.55
Ventas 490.63
Investigacidn 9,812,69
Finanzas. 490.63
Gastos Generales $ $ 34,872.50

Costo total $ 523,506.91
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CAPITULO IX

VENTAS, .UTILIDAD Y CAPACIDAD DE PLANTA

A.- VENTAS

como hemos explicado todo nuestro
producto ser8 insumido por la planta de dodecil
benceno de manera tal que nuestro ingreso total
estar§ dado por nuestro costo total mas un 20 % del
capital fijo invertido (94)
I, Costo fijo + 20 % (CFI)
I,= $ 523,506.90 + 20 x 1'606,822.60

I, : $ sunu,871.42

B) UTILIDAD, -
La utilidad se toma como un 20 %

del capital fijo , esta es una utilidad qQue se con-
sidera normal en las industriaé quimicas de este
tipo; esto viene a ser la tasa de retorno anual,
Que para industrias quimicas, debe estar comprendi-
do entre 16 $ y 40 % ( nivel minimo 11 % )

CFI= $ 1'606,822.60

U, = 0.2 x 1'606,822.60 = $ 321,364.52
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C) ANALISIS DE COSTO DE OPERACION Y COSTO TOTAL
Compararemps nuestros costos de opera-
cidn con los costos de operacién de plantas ya exis-

tentes ( 83 ).

Mano de Obra directa $ 9,100.00
Supervisidn 2,780.00
Mantenimiento 40,170.56
Suministro de planta 6,025.58
Servicios 29,336.00
Catalizador 4,500,00

Total de costo de Operaciédn
$ / afio $ 91,912.14

Costo de operacién por BBL de producto

son: 6.9 x 10“ BBL/ afio.

Costo: 1.33 $ / BBL al afio 70

Como muestras gr&ficas de comparacidn estdn al afio
de 1956 pasaremos nuestro valor a ese afio mediante
el indice de costos respective

( 95)

1.33 x 100 0.999 $ / BBL al afio 1956
133.3

Andlisis de diferentes tamafios de planta
En esta parte se compara los costos de operacién
de la planta de tetrapropileno, con otros costos

similares que nos proporciona la“literatura (83)
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Analizando primero los elementos que con-
forman los costos de operacidn de la literatura,
vemos claramente que la gr&fica, nos proporciona
costos de operacidn para polimerizacidn con &cido
fosférico afio base 1956, excluyendo royaltfes, abso
lescencia, seguro, impuestos, intereses, control de
laboratorio.

Este costo de operacidn incluye, supervisién,
mano de obra de operacidén, mantenimiento, vapor,
combustible, agua y electricidad.

Es de notar que el an8lisis de los costos
de operacidn incluye la planta completa, tomando
como base de estimaciones tanto para equipos como
para mano de obra etc. el tamafio de planta de 8,923
toneladas / afio.

Hacemos notar que para nuestro caso utili-
zamos la relacidén de :

0.66

I. =1 ( Vmb )
fy fa Vma

Donde: Ifb= Capital fijo invertido para el tamafio a
If, 3% Capital fijo invertido para el tamafio b

vmb= Volumen de produccidn para el tamafio a

Vina® Volumen de produccidn para el tamafio b.

El valor de exponente es proporcionado por

la literatura y es especifico para plantas de poli-

merizaciédn.
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Estimaremos 108 costos de operacidn para
plantasS menores y mayores que nuestro tamafio de
plantas : 2,000 ; 5,000 ; 15,000 ; 20,000; 30,000
y 40,000 toneladas anuales.

Como los valores de mantenimiento y suminis-
tro de planta los estimamos en funcidn del capital
fijo invertido debemos estimar su valor en funcidn
de la relacidn anterior; como los items de mano
de obra directa, supervisidn, servicios, catali-
zador, son proporcionales al volumen de la produc-
cidn, luego los estimamos seglin ese criterio, a con-
tinuacidn mostramos un cuadro donde aparecen los
diferentes subtotales de los costos de operacidn

divididos seg@in el criterio como fueron estimados.

Tamafio de Mantenimiento Mano de Obra Total
Planta y Suministros Supervisidn $ /afio
ton/ afio. de planta $/afio servicios
catalizador
$ / afio.
2,000 17,000.18 10,2u46.78 27,246.96
5,000 31,551.96 25,617.42 57,169, 38
8,923 46,196.14 45,716.00 91,912.14
15,000 65,136.56 76,848.59  141,985.15
20,000 78,533.u44 106 ,467.84 185,001.28
30,000 102,093.u47 153,701.76 255,795.23

40,000

123,805.65

204,940.26

328,745.91
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A ﬁavtir del cuadro anterior tenemos que corregir
los valores para el afio 1956 , afio base de compa-
racidn , para lo cual corregimos con el factor
(100/ 133 ).

En el cuadro siguiente monstramos los
valores corregidos ademds de los valores de

barriles por dia.

Capacidad Costo de Barriks Costo Costo por Costo
ton. operacion por dfa diario Barril corregido

$ / afio BPD $/dta $/ dia $/BPD

1.33
2,000 27 ,246.96 u42.3 74.6 1.763 1.322
5,000 57,169.36 105.5 156.6 l.u84 1:113
8,923 91,912.14 189.0 251.8 1.332 0.999
19,000 141,985.15 316.0 388.9 1.231 0.923
20,000 185,001.28 422.0 506.8 1.201 0.901
30,000 255,785.23 632.0 700.8 1.109 0.832
40,000 328,745.91 8u42.0 900.7 1.069 0.802

Comparando nuestros valores con los
de la literatura podemos apreciar claramente que
nuestro costo de operacidn de $ 0.999 para una pro"

duccibén de 189 barriles por dia se encuentra dentro

del rango de valores proporcionados por la litera-
tura, pero apreciamos tambi&n claramente que si no-

sotros quisieramos trabajar a un volumen de produccidn
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de 350 BBL
dia

= estariamos trabajande con costos de

operacién demasiados altos, lo cual nos recomenda-
rfa recalcular la planta, o de lo contrario saldrfan

demagiados altos los costos.

- Anflisis de los Costos totales.-

En esta parte al igual que en los costos
de operacidn calcularemos los equipos, gastos ge-
nerales, costo directo etc. para diferentes tama-
fios de planta, siguiendo los criterios de factor
exponencial de correccibén 0,66.

En el cuadro que sigue aparecen los
valores en miles de soles, adem&8s se han deducido
del costo total las entradas de ventas de los ::Sub-
productos, pues el andlisis es solo para el tetramero.

Adem&s se puede notar claramente que
el costo total unitario tiende a estabilizarse en
S0 $ / ton, tal como aparecen en la gr8fica resul-
tando' para nuestra planta un costo total unitario

de 58 $ / ton es decir un 11 % més.



Capacidad de 2,000
Planta (TON)

5,000 ' £,925

15,000

20,000 30,000 40,000

Costo directo

de Manufactura 259.3

647.6 1,158,7 1,942.8

2,590.5 3,885.8 5, 181.1

Mantenimiento

y Suministres. 17.0 2, 4€.1 65.1 78.5 102.0 123.8
Costo indirecto

de Manufactura 1.7 4.3 7.7 12.9 17.3 25.9 4.6
Gastos Generales 7.3 19,4 32.8 55.2 73.6 110.5 147.3
costo Fijo 159¢8 217.6  16%.9 :228.3 275.2 357.8 . 433.9
Costo total 422.8 917.5 1,304.5 2.304.6 3,035.3 4,482.3 5,921.0

Sub-Productos  (197.5) (+93.8) (88..0)(1,481.u) {1,975.2) (2,962.9) (3,950.@

Costo total neto 325.2 4l1s.7 523.5 " 823.2 1,060.1 1,519.5 1,970.6

Costo unitario 162.5 £3.'74 58.81 54,38 50.30 50.65 49.26
)

% Valor Expresado en / Ton.
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Comparacién de los costos de compray Operaeidn

con los costos de otras plantas.,

Se analiza y se compara los datos de la
planta de polimerizacidén con las de otras ya
existentes y cuyés- datos nos proporciona la
literatura (96).

La planta de Polimerizacidén no incluye
en la gfafica: los tanques de almaeenamiento
y las dos filtimas torres de destilacién, puesto
que en otras plantas, este proceso lo usan pa-
ra obtener aditivos de gasolina de alto octa-
naje; tampoco incluye los terrenos, edificios
e instalaciones para servieios (97).

Adem8s debemos tener en cuenta que las
gr&ficas de la literatura son para el afio 1968
a fin de corregir los indices de costo corres-
pondiente.

Como valores base para nuestro calculo
tomaremos los correspondientes a los costos de

toda la planta, para el afio 1970.

Relacidn de Equipos considerados en la Seccidn
de Polimerizacidn.-

Intercambiadores (54) 68.636.19
Filtros (56) 11,831.50

Torre N°( Despropanizador)(58) 27,867.69
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Reactor (59,(6) 38,189.,50
Tanques, (TP1,TP2,TP4,) (6u)(65) 85,629.31
Acumulador N°3 (69) 3,657.38
Dowtern N°1, (72) 16 ,162.38
Bombas md3s ventiladores (61 .)(63) 5,847.70

Motores ( 62) 271.67

TOTAL 8 258,093.58

otros Items: (74) % del costo del Equipo

Tuberia 50 %
Instrumentacidn 15 %
Aislamiento 8 %
Ingstalaciones eléctricas 15 %
‘TOTAL: 88 %

En Dolares: § 227,122.35

Costo de Instalacién : (%) (73)

Intercambiadores 10,29%.u42
Filtros 4b,481,02
Torres 9,753.37
Reactor 15,275.58
Bombas mas ventiladores 292.24
Motores 13.58
Tanques 25,688.79
Acumuladores
Dowtern 877.15
TOTAL 67,734.54

* Deducidos en funcidén del % de costo del equipo.
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Luego el costo de la planta fisica seri :

Costo de compra del equipo 258,083.58

Instalacidn

Otros items

TOTAL:

67,734 .44

227,122.35

552,950.37

Costo Directo de Planta

Representa el 30 % del costo de la planta

fisica, luego el capital fijo invertido serd (75)

$ 552,950.37 x X.3 = $ 846,037.51

Afectando por el factor de productividad de

1954 a 1970

1968.

C.F.I.

C.F.I.

- cdlculo

y

luego pasando el costo de 1970 a

841,037.51 x 170.8 %08_
322.4

$ 404,802.50

del CFI para otros volumenes de produccidén

usaremos el metodo empleado en ( Pag.lly )

Volumen de produccidn \ Velumen Ade .nvroduc- $ MILES
BBL/ afio. cidn BBL/ dfa

0.2799 x 10° 76.7 149.9
0.7220 x 10° 198.0 284.0
C.2930 x 10° 354.0 407.8
2.1700 x 10° 95,0 575.0
2.8900 x 10° 793.0 692.0
4.3400 x 10° 1,190.0 900.0
5.7850 x 10° 1,585.0 1,092.0
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Para calcular el costo de operacidn tenemos
que tomar en cuenta el C.F.I . en esta planta para
el mantenimiento, en los demd3s puntos del costo de
operacidn usaremos los valores anteriormente
calculados.

Volumen produccidn en BBL/dia Costo de operacién en $/BBL

76.7 52,273
198.0 44,309
354.0 41.526
§95.0 39.050
793.0 38.050

1,190.0 36.731
1,585.0 35.803

Todos estos datos los mostramos en curvas en
l1a gtafica adjunta , tambien mostramos las curvas
de otras plantas, las cuales se pueden encontrar
en ( 96 ).

Es muy importante decir que en esta parte se
considera como productos a todos los polfmeros.

Notamos que las curvas que existen son para
plantas mucho m&s grandes que la nuestra, es por
eso que cuando hacemos nuestras proyecciones y
comparamos con el costo de otras plantas, aparen-

temente nuestro capital fijo invertido seri grande,
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pero esto se puede explicar dado, que el volumen
de produceibén del cull partimos es apenas de 354
barriles / dia y la planta mds pequefia que nos d&
la curva es de 1,000 barriles / dfia, entonces como
sabemos, el costo de equipo pequefio por unidad de
produccidn es mucho mds caro que el costo de un
equipo grande por unidad de produccidén; a todo esto
tenemos que agregar que las compafifias que instalan
este tipo de equipos para su uso cuentan con gran
experiencia, en estudios de este tipo.

Cuando observamos la curva del costo de opera-
cién , vemos que por la pequefila capacidad de nues-
tra planta, la curva calculada por nosostros no
cae en el rango de las curvas proporcionadas por
la literatura,

Pero lo que si podemos observar es que nues-
tro costo de operacidn tanto como el de otras-
plantas ya existentes tienden a estabilizarse en
el valor de 36 - 37 $ / B.B.L. esto nos indica
qQue estamos operando correctamente y afin mids, en
forma econbdmica puesto que estamos en la parte in-

ferior del rango de costos de operacién.



-124-

Tiempo de Rétorno:

Es el numero de afios en Qque retorna el capital
invertido, por la utilidad calculada antes de de-

ducir la depreciacidn:

. If
D= "P vy + 0.T If

D= Tiempo de retorno en afios

Pb= Utilidad antes de Impuestos por unidad de pro-
duccidn

Va= Produccidn anual

I¢= Capital fijo invertido.

Ppxras Utilidad antes de Impuestos y antes de
deducir la depreciacidn.

If= $ 1'606,822,.60

Ppx Va= Costo total - Depreciacidn

Ppx Va= $ 523,506.91- 146,074.78

= $§ 377,432.13

"t 1'606,822.60 = 1'606,822.6
D=—377,%432.13+0.1x1°606.822.60 - 538,1 4.39

D= 2.986 = 3 afios

El tiempo de retorno del capital fijo invertido
es de tres afios, antes de Impuestos y depreciacidn
este es un tiempo de retorno del capital que esta
de acuerdo con los valores dados & recomendados para

la industria Petro-Quimica ( 99)



ANEXOS,-

ANEXO A: ESTIMACION DE PROPIEDADES FISICAS DE COM-

PUESTOS EN PROCESO.

1.- Cdlculo de las Constantes Criticas de Hidrocarburos.

Todos los datos para encontrar las constantes criti-
cas fueron tomadas de la tabla de estimacidn de propie-
dades crfticas de compuestos org8nicos de H.L. Lyndersen
(100)

Para el caso de la Temperatura Critica, se usd tablas
del mé&todo Forman y Thodos ( 101 ).

( °K ) Tc= 8 a/ 27b R R = 82.06 (102 ).

Con esta temperatura y la regla modificada de Gulberg(l103)
Se calcula la temperatura de ebullicibdn normal ( Tb).

Para el caso de las presiones crfticas usamos el mé-
todo de Riedel (104 ).

( Atm). Pc = M/(Zosp + 0.34 ) 2

Para el caso de los volumenes criticos usaremos el
método de Lyndersen ( 105 ).

( cm3/ mol gr.) Ve= 40 + < A v

Para el factor de compresibilidad usaremos:

Zc = Pc Ve¢/ R Tc (106 ).
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Estos datos pueden verificarse con el nomograma de

la pagina 29 del libro por Reid and Sherwood (107 ).

RESULTADOS DE LA ESTIM. DE CONSTANTES CRITICAS

Compuestos PROPIEDADES

Tc(°K) Tp(°K) Pc(ATHM) Vec(cec/mol) 2¢
Propileno 36uL4.5 224,0 by ,2 191.0 0.282
Propano 372.5 232,.2 43.0 205.0 0.288
Polimero ligero 500.0 331.7 32.1 346.0 0.271
Polimero normal 657.5 482.6 19.2 650.0 0.239
Polimero pesado 663.0 392.9 24,0 50 70 0.26u4

( Esto fué calculado usando, programa de computador, que

es lo m8s conveniente ).

2.~ Cdlculo de las Presiones de Vapor.-
Estos calculos los realizamos mediante la correla-
cidn de presiones de vapor de Riedel-Plank-Miller(108).
Log Pvpp= - (G/TR) (1-Tp2+ g (1-TR)3 ).
donde= G= 0,.,2471 + 0.4525 h ; 10 € Py 1,500 torrs.

G= 0.2271 + 0.u4525 h ; Py 1500 torrs.
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gsiendo h:

siendo g:

g= ( h/g- (1+ Tpe) ) / (1-Tpp) 2

RESULTADOS DE LA ESTIMACION DE PRESIONES DE VAPOR

T (°K ) P ( Atmosferas).
Propileno Propano

T P T P

600.0 3,100,2 600.0 639.258
500.0 452,85 500.0 357.059
400.0 82.397 400.0 77.120
364.5 4y ,181 372.6 43.048
300.0 11.555 300.0 9.705
224,0 1,000 232.2 1.000 )
200.0 0.282 200.0 0.227
POLIMERO LIGERO POLIMERO NORMAL

T P T P
600.0 128,439 657.5 19.239
500.0 32.126 600.0 8.736

500.0 32.119 500.0 1.675




POLIMERO LIGERO

T

400.0
331.7
300.0

200.0

P

S,
1.
0.

0.

-u-

POLIMERO NORMAL

T P
879 482,7 1.000
000 400.0 0.082
319 300.0 121.378x10~6
ooou 200.0 45.019x10~11
POLIMERO PESADO
T P
600.0 30.632
563.0 24,006
500.0 9.3u48
400.0 0.990
394.9 1.000
300.0 0.0103
200.0 61.815x%x10~9

3.- CALCULO DEL VOLUMEN MOLAR.-

Usamvs para estas estimaciones el m&todo de

los estados correspondientes (109 ).

donde:

vl j:Rl
fr-

= V2 fﬁu

P = Densidad

j: Densidad critica.
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Aplicando esto en el punto critico:

Vy = Ve Vc = Volumen critico
Pr1
Observar que los volfimenes molares pueden hasta ciertos
1fmites considerarse como aditivos, pero no puede usarse
la misma suposicidn para les densidades de los liquides.
V molar = V total n numero de moles

N total
fm= Fracci8n molar,

por qud V molar tot= Vmlfml + Vm2 fm2 ¢ ----
= V1 x ny +V2 x ng . + e-=
LEY t hg n't
V solar=z V) + V2 ¢ ------
Nt

Para obtener datos mnés exsctes dea volumencs
molares se tendria que calcular las llamadas pseudo cone-
tantes de la mezcla y trabajar con correlaciones para
mezclas, pero les errores que podemos introducir al
trabajar con ecuaciones, que son para componentes pu-
ros& y considerar propiedades aditivas con la fraccién
molar, se compensan con el hecho de que las correlacio-
nes para mezclas, tienen un alto grado de incertidumbre
y han sido hechas en base a ciertos compuestos, lo que

no garantiza que se cumplan para los dem8s y también las
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correlaciones de mezclas son problemas que no tienen
muchos afios de estudio, lo que impide una comprobacibn

pr8&ctica adecuada.

Resultados de la Estimacidn de Volfimenes Molares.-

T(°K ) V ( cc/ mol gr ).

PROPANO POLIMERO LIGERO

T \ T v

277.5 87.308 484.0 213.uu8
332.5 132,541

POLIMERO PESADO POLIMERO NORMAL

T \' T \'/

484.0 233.964 483.0 244,959

827.0 205.972 427.0 228.511

400.0 126.131 291.0 207.u469
383.0 207.000

4,.,- Calculo del Calor Latente de Vaporizacibn.
Usamos para éste calcnlo la correlacidn

modifica®a de Pitzer (110 ), del factor acentrico.
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A1 T ( 7.90 Tp- 7.82-7.11 Log Pypg(1-07-TR).

Ten®K )W en cal/ mol- gr.

RESULTADOS DE LA ESTIMACION DE CALORES DE VAPORIZACION

T (°K) ( cal/ mol gr).
PROPANO POLIMERO LIGERO
T pN T X
277.55 9,175.81 283.0 8,618.0S
291,00 9,992,57 291.0 10,507.90
355.00 19,400.00 332.5 11,609.56
456.00 36,837.37 411.0 15,051.14
484.0 14,551.11
POLIMERO PESADO POLIMERO NORMAL
T | T X
291.0 183:30.u7 283.0 19,652,98
400.0 15,060.64 284.0 19,130.76
411.0 15,523.32 291.0 18,728.78
427.0 14,558.28 411.0 16 ,489.96
484.0 20,540.81 427.0 16 ,489.96

483.0 18,488.05
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Debe mencionarse, que se pueden calcular

los calores anteriores por el m&todo de Classiuss

Clapeyron en funeidn de temperaturas reducidas (111).
Para c8lculos r&pidos se puede usar la corre-

laci8n de Kunte y Doraiwamy para calores molares de va-

porizacién ( 112),.

5. CALCULO DE CAPACIDADES CALORIFICAS.

Usamos el m@todo estructural de Sakiadis y
Coates, sdlo para temperaturas reducidas por debajo de
0.7 ( 113).

Para el caso de temperaturas reducidas ma-

yores que 0.7, usamos el m&todo de Watson ( 1llu).

RESULTADOS PARA LA ESTIMACION DE CAPACIDADES CALORIFICAS

T ( °K ) Cp ( cal/Mol gr°C ).
PROPANO POLIMERO PESADO
T Cp T cp
291.0 59.578 281.0 64,388
277.5 38.802 400.0 67.735
411.0 69,167
427.0 71.085

484,0 80.25%



POLIMERO NORMAL POLIMERO LIGERO

T Cp T Cp
283.0 77.011 291.0 4y .814
291,0 78.708 332.5 48.191
411.0 90.426 48u4.0 61.401
427.0 98.990

483.0 102.299

usy.0 102.099

Para compuestos tales como Propano y Propi-
leno, podemos encontrar estos datos en diferentes ma-
nuales.

La capacidad calorifica de los liquidos au-
menta algo con la temperatura, los efectos de la presibén
son pequefios, salvo en la regidn crftica, donde la capa-
cidad calorifica varfa significativamente con la pre-
sidn y temperatura ( 115).

Respecto a la capacidad calorifica de gases
reales, se puede partir de las capacidades de gases
ideales, y se corrigen por el m&todo de Edmister (1l1l6),
es una correccibdn isot&rmica por presibdn a las capaci-
dades calorificas de vapores, los datos se pueden ob-

tener de (117).
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6.- CALCULO DE CALORES DE FORMACION Y CALORES SENSIBLES.~-
El conocimiento de las entalpfas es muy
importante, sin el cufl no se puede contfinuar, entre
ellas la entalpfa de reaccidn, el m&todo usado, per-
mite obtener las entalpfas, de los campuestos para los
diagramas Ponchon- Savarit ( calcfilos de destilacidn).
Usamos el m&todo de Sounders, Matthens y Hurd ( 118).
Las entalptlas de formaci8n calculadas son de los com-
ponentes al estado gaseoso e ideal, a presibn nula y
a la temperatura asumida luego pard obtener la entalpia
del gas real, a la presibn deseada, debemos introducir
correcciones dadas por las tablas" Desviaciones de 1la
Entalpfa de Gases y Liquidos a partir del Comportamien-
to de los Gases Ideales" (119). Para el caso del dia-
grame de Ponchon- Savarit, las correcciones por presién
por ser pequefilas no afectan mayormente los resultados
por lo cufl no usamos las correcciones en ese punto.

_ Para los c8lculos de la cantidad de calor
qQue se remueve en los intercambiadores, usamos las co-
rrecciones a las desviaciones de entalpias y las ental-
pias normales de formacidn, en caso que no existan da-

tos ( tales como temperaturas de entrada y salida )
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usamos m&todos indirectos que se explica en cada caso.
Los c8lculos se vuelven m&s complicados

cuando no se tienen compuestos relativamente comunes,

Ya que alguna propiedad importante mno ha sido medidn

RESULTADOS, -

ENTALPIAS DE FORMACION A 34 ATM 456°K
H ( K cal/ gr.: vl ).
PROPILEN® : « 7.8276 Polimero ligero: «l19.2005

PROPANO: -24.3659 Polimero pesado:.39.96818

POLIMERO NORMAL:59,3488

ENTALPIAS DE FORMACION A 13,6 ATM Y 325°K
PROPILENO - 6.51869 POLIMERO LIGERO -~13.0258

PROPANO — 22.482 POLIMERO PESADO:-29.63315

POLIMERO NORMAL:-u46.7772

VARIACION DE LA ENTALPIA CON LA TEMPERATURA

Y LA PRESION

Base Gas ideal @H = 0 a P=0 ATM Y T=300°K
Tomando una mezcla de Hidrocarburos de la siguiente
composicidn Molar:

PROPANO: 72 %



POLIM. LIG: 1.3 %
POLIM. PES: 10.7 %
POLIM. NOR: 18.0 %

A la presibn de 34 At,m y diferentes temperaturas

TOK OB ( cal/gr-mol)
300.0 -5.144,710
400.0 - u421.u480
500.0 4,952,993
600.0 10,109.939

Para la misma mezcla a la presidn de 13.6 Atm y T=325°K
& H ( cCal/gr-Mol)

4,413.10

Cambio en la Entalpia tomando como base:

Gas ideal AH= 0 a P=0 Atm. Y T=291°K

Tomando una:mezcla de Hidrocarburos de la siguiente

composicidn molar:

PROPANO: 72.0%
PROLIM, LIG: 1.3 %
POLIM. PES. 10.7 %

POLIM. NOR. 18.0 %



P=13.6 Atm Y T= 325 OK P=S at Y P=291°K
A H(Cal/gr.mol) OH(Cal/gr,mol).
- 4,064.4 -5,067.4

Cambio en la Entalpfa tomando comro base:
Gas ideal QO H= 0 A P= 0 Atm., y T = 411°K,
Tomando una mezcla de Hidrocarburos de la siguiente

compoisici®n molar:

POLIMERO LIGERO: S %
POLIMERO PESADO: 38 %
POLIMERO NORKAL: 57 %
P=5 Atm y T= 485°K. P= 1 atm , T=411°K
O H(cal/gr.mol) A H(cal/gr.mol .
-7,725.0

7.~ CALCULOS PARA LA CONSTRUCCION DEL DIAGRAMA X -Y
Liquido vapor para el sistema Tetra-Propileno,

Polimero~- Pesado.

Considerando el sistema X1+X2= 1 X= Fraccidn molar
Pi+bo= 1 en la fase
como ideal. Xy P14XoP5= 1 ltquida
P Y= Fraccidn molar
Y = = en la fase vapor
Pe

P= Presidn de vapor del

compuesto puro
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Pr= Presidn total= 1 atm., = Presidn parcial.

Para cada temperatura hay un juego de;:lyj§2, luego

se puede obtener una relacién T - X,

RESULTADOS. ~

T( °K ) X Y

483 0.0000 0.0000
480 0.0135 0.0870
475 0.0344 0.2023
470 0.0551 0.2996
465 0.0849 0.4159
k60 0.1121 0.5006
4s5 0.1442 0.5808
450 0.1789 0.6u497
4us 0.2206 0.7124
440 0.2576 0.7603
435 0.3077 0.8993
430 0.3573 0.8u476
425 b.uuas 0.8851
420 0.5257 0.9137
415 0.5909 0.9366
410 0.7235 0.96u48
405 0.8662 0.99uy

400 1.0000 1.0000
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8.~ ESTIMACION DE VISCOSIDADES.-

Btos datos fueron obtenidos para los Hi-
drocaburos del libro por Rossini (120,) para corregir
G obtener viscosidades a otras temperaturas usaremos
la correlacién de Lewis y Squires ( 121), para visco-
sidad de 1lfquidos respecto a la temperatura,

A continuacibén damos una gr8fica , pero

m&s valores se pueden ver en (120).
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9.- DATOS DEL ACIDO FOSFORICO.

Para el c8lculo de la densidad del S&cido

fosfdrico ( HaPOy), usaremos la f&rmula :

+ T2 + 6 ( j’}v,rfi )
*
(122)

Los puntos datos 1es encontramos en

Presi®én de Vapor: Chemical Engineers Hand
Book ( Textbooks Edition) (124).

Densidad de soluciones: Chemical Enginee-
ring Hand-Book ( Text Books Edition) (125).

Capacidad Calorffica: " Chemical Enginears
Hand Books ( Text Books Edition) (126).

Cdlculo de la Temperatura Critica:

Te= Te = 651 ©°C.

(127).
Cdlculo de la temperatura normal de ebullicidn

Tp = 313.7°C.
Hougen- Watson- Ragatz - Tono 1 (128).
Viscosidad: Enciclopedia de Tecnologla Quimica Krik-Othmer

Tomo =-8- (129),
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ANEXO B.-

INDICES DE COSTOS.-

En esta seccidén explicaremos algunos
criterios referentes al uso de los fndices de cos-
tos usados en este trabajo.

Primero usamos el fndice de costo por
inflacidn, que nos representa el aumento del precio
que sufrirf un equipo determinado, debido al aumen-
to del costo de vida, tenemos indices para diferen-
tes equipos individualmente y en base a esos datos
afectamos a cada equipo su indice respectivo, el
uso de este indice es el de calcular el costo de un
equipo en un afio determinado teniendo como base el
costo del equipo a otro afio, que para nuestro caso
seri el afio actual{este indice de inflacifn tiene
como base el afio 1946 en donde se ha tomado el va-
lor I= 100 ).

Tambien existe el llamado indice de pro-
ductividad, que es el que mide el aumento de 1la
eficiencia de los equipos en el transcurso del
tiempo, 8 sea que los equipos han ido mejorando
su disefio, capacidad de trabajo, lo cufl hace que
los costos disminuyan, pero este indice no se pue-
de aplicar a un equipo en particular, puesto que los

diferentes equipos no mejoran individualmente afio
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a afi pero si el conjunto de equipos, es por
esto que nosotros antes de aplicar este Indice ,
primero corregimos nuestros datos de costos a
1954, luego individualmente cada equipo lo corre-
gimos para el afio 1970 y la suma de todos 1los
costos en 1970 lo afectamos por el Indice de
productividad de 1954 a 1970, el indice de produc-
tividad tiene como afio base el afio 1946 en donde
se ha considerado I = 100

También disponemos de un indice de
costo de construccién, que en realidad es la com-
binacidn del indice de costo por inflacidn y por
productividad y nos permite pasar un costo de un
afio a otro, no toma en cuentalos diferentes.tipos
de equipos y se usa para cualquier equipo, noso-
tros usamos este indice para pasar del afio de
1970 a 1968 por que para comparar los costos de
compra y de operacidn de la planta de polimeriza-
cidn disponemos de unas curvas para el afio 1968.

Tambien tenemos $ndices para precios
de productos quimicos, para la mano de obra, tene-

mos Indices de inflacién y productividad, dispone-
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mos tambien de indices para costos de operacidn
de plantas de Brocesos Unitarios.
Todos estos Gltimos indices tienen
como base el afio de 1956 en donde se ha tomado
como valor I= 100.

Referencias en ( 98 ).
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Anexo D, Referencias Seleccionadas,

A continuacibfn se expone un grupo de
referencias gr8ficas ,seleccionadas de la biblio-
grafia indicada a través del texto,estas referen-
cias se han clasificado con la clave RS e inclu-

sive esto se indica en el Anexo C,
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A exponent, unknown variabie
. Q 3 . . . H
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