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CAPITULO I.
IKTRODUCCION.

ElL trabajo a realizar en este tens es ql.dissﬂo de WREL
columna. de destilacifn que produzes. 6xldo de etileno de bta
jo contenido de aldehido a partir de éxido dé gtileno de =
grado té&cnico. |
" El proceso de obtencibn. de éxida!de etileno de grado -
téenico merh descrito brevemente con. el objeto de situar -
el sistema de purificacibn a disefiar dentro del procsso em.
gensral. Posteriormente se fljarin las bﬁses,paraiel dise-
fio del sistema, tomando en. conslderacién el.cﬁmportamiepﬁo
del mismo ¥ las condiciones en. las qgé.sefnecibiriqla alie
mentacibn. |

8o realizari el cilculo de la columna de purificsacibn -
utilizando el método ccrﬁo para la obtencibn. del nfimero de
piatos.ﬁeﬁricga reguerlidos, determinandovasimismé las con-
posiciones en equilibxio ¥ la\eficiengia.del slstena..

La determinacidn del reflujo Sptimo séré,hecho mediante
una evaluacibn econdmica. El c¢fleculo de la columnalesﬁiVQQ
sado on. formulaciones matem&ticas enpiricas..

El éxido de etileno es un producto petroquimieé amplia-
mente usado como substancia intermedia ea la fabricaeiéu.-
de stilen. glicol, polietilengligoles y sus derivados, eta~
nolaminas, poliesteres, algunos solventes y plastificantes
¥ ciertos productos farmacéuticos. |

Tanbibn es usado como fumigante, fungiclda. y agente e~
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terilizante, ademls de servir para la elaboracidn de una -
gran variedad de otros productos.

Seé producen dos grados de este producto:

&) Grado nermal 8 técenico

h) Grado con bajo contenido de aldehido

El 6xido de etileno de grado normal se utiliza en la --
elaboracifn de glicoles, debido a que la mayor parte de ==
las instalaglones de ambos productos forman. parte de una -
s0la planta y puede aceptarse que la materia prima tenga -
un contenido alte de aldehido.

Sin embargo, si el 6xido de etileno va a ntilizarée pa=
ra otros fines 6 hay necesidad de transportarlo grandes =-
distancias, se ha encontrado que un alto contenido de alde
hidos causa que estos se polimericen, com lo cflal el Ppo-=
ducto se ve afectado en sus propliedades, siendo asf ya, no
aceptable comercialmente.

Considerando lo anterior y tomando en cuenta qﬁe las es
pecificacliones comerclales para el 6xido de etileno som ca
da vez mis estrictas, se hace necesario reducir el conteni-
do de aldehidos en este producto, lo que puede reallizarse
mediante destilacidn,

Por lo tanto, se realizard el disefio matemfitica de una
columna de purificacién para 6xido de etileno, a la cflal -
se alimentarl producto de grado técnico, obteniendose de -

la misma 6xido de etileno con bajo contenido de aldehidos.



CAPITULO II
BASES Y DESARROLLO .

El éxido de etileno es uno de los productos quimices or
génicos qﬁe se producen en mayor tonelaje en,al muﬂdo, de-
bido a que es un compuesto intefmedio de gran aplicacibn -
en la industria quimica.

Uno de los usos principales de dicho producto es en la

elaboracidn. de etilenglicol, el cual es utilizado como an=-
ticongelante en los autombviles, ademis de servir como a-=
condicionador de tabaco y para la elaboracidn de resinas =
alqﬁidicas, etc.

Otros de los usos del 6xido de etileno sons

Elaboracidn de acrilonitrilo, producto intermedio en la

produccidn de hule sintético buna N y plésticos acrili--
cos. 7 '

Fabricacién de dietilenglicol trietilenglicel y sus deri

vados.

Produccidn de monoetanolamina, dieténolamina y trietanol
amnina.

Elaboracidn de derivados polioxietilena@os, empleados coQ
mo agentes de superficie activa, dispersantes, penetran-.
tes, detergentes, estabilizadofes, emulsificadores y aw=
gentes humidificantes.

Flaboracidn de diésteres de polioxietileno, glicoléteres
y ésteres &cidos grasos de glicoléteres, productos que =~

han encontrado aplicacidn en el campo de los solventes y
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plastificantes;

- Como producto intermedio en la sintesis de algunos medi-
camentos.

- Fumigante, fungicida y agente esterilizante, ya sea que
se use 50lo 8§ conjuntamente con un diluyente inerte tal
como el COp . |

- Como agente de hydroxietilemacién en la modifi&acién<de‘
alnidén, celulosa, proteinas y otros productos naturales

~ En la elaboracidn de polimeros y copolimeros a. partir ~=
del &xido de sfileno, los cuales tienen propiedades fiti-

lea come agentes controladores de viscosidad.

Como puede observarse, este produét@ tiene una gran. vae
. riedad de aplieaciones, razfn por la que su dgmanda(sg ha
incrementado notablemente.

.En la repiblica mexicana existe actualmente operando -
una planta. en el complejo petroquimico situado en pajariee
tos ver., la cunal tlene una capacidad de 28,000 toneladas
por afic, encontrandose en la etapa de construccidn otra == -
planta, la c¢flal producir§ 100,000 toneladas por afio, ¥ que
se localizard em la cangrejera ver., asi mismo se estd di-
sefiando otra planta que producird 200,000 toneladas por w-

afio y que se encontraré. en morelos ver,

Las especificaciones comerciales del 6xido de etileno -
son cada dfa més estrictas de tal forma que el paso de pu=

rificacibn del mismo ha progresado desde la no utilizacidn.
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de dicha etépa hace 20 afios, hasta el uso hoy en dfa de un
sistema de purificacifn caro, estrictamente disefiado y al-
tamente instrumentado.

A continuacién se indican las caracteristicas qﬁe deben. -

cunplir ambos grados de dicho producto:

ESPECIFICACIONES COMERCIALES PARA
OXIDO DE ETILENO DE GRADO TECNICO

Oxido de etileno, % en peso 99.9 minimo
Color APHA 10  méximo
Aldehidos, como acetaldehido 300 ppm méximo
Agua 100 ppm méximo
COop 20 ppm mlximo

ESPECIFICACIONES COMERCIALES PARA
OXIDO DE ETILENO -~ GRADO BAJO CON
TENIDO DE ALDEHIDO.

Oxido de etileno, % en peso 99.9 mfnimo
Apariencia clara

Color APHA ' 10 méximo
Aldehidos, como acetaldehido 10 ppm méximo
Agua 100 ppm. maximo
Ccoz . 10 ppm miximo

Como se indicé anteriormente, el Sxide de etileno de -~
grado normal se utiliza unicamente en la elaboracibn de ==
glicoles, pero si el 6xido de etileno va a utilizarse para

la elaboracidn de otros productos y hay necesidad de trans
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'portarlo grandes distancias, se ha encontrado que un alto
contenido de aldehlidos cauzsa que el pfoducto Y& no Sea& &e--~
" ceptable, debido a la polimerizacidn de 1os mismos, origi-
nada por el calentamiento sufrido durante el traslado ( el
éxido de etileno debe almacenarse baj6 condiciones contre-
ladas de presidn y temperatura ) . |

Eﬁ;base a lo antes expuesto, es necesario reducir el =
contenido deraldehidos en el producto, 1o que puede lograr
se instalando un sistema de purificacibn. Dicho siétema -
consistirfa de una columna de purificacidn y sus equipos =
complementarios ( condensador, rehervidor, tanque y bomba.
de reflujo ) .

Este trabaje se enfocard unicamente al disefio de la CO=
lumna de purificaclén . |

El sistema que se estudla se instalard en conexién con
una planta con capacidad de 100,000 tanaladés.por.aﬁo de -
produccidn de dxido de etileno de gradcjtésnieor.

Cén objeto de entender mejor como se situarfa el siste-
ma de purificacidn en la planta y de indicar enlque PRASO =
se forma cada subproducto no deseado, & continuacién se ha
ré una breve descripcidn del>proceso utilizado'en.la dhtqg
c¢ibén de 8xido de etilenoc de grado téemico, asimismo, dicha
descripcibn serviré de base para fijar las condiciones en.

las que operaria el sistema,
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DESCRIPCION DEL PROCESO
En el proceso utilizado para la obtencidn de 6xido de =
etileno de‘grado normal, el etileno es oxidado c¢con ox{gene
puro en presencla de un catalizador de plataj la reacciém

se puede representar de la sigulente forma:
C2 Hy + 1/2 02 ==mmm .1 S— o Hy O

En esta misma reaccibén se forman como subproductos agua
y bibéxido de carhono. Se sabe que el CO» se forma por dos.
rutas diferentes:
Una de ellas es que el etileno reacciona directamente con
el oxigeno para formar bidxido de carbono y agua con la ==
formacifn. de muchos compuestos de oxidacibén de vida extre-
madamente corta. La reaccidn total puede describirse como
sigue:

Co Hy + 3 0p cmmmmm B 202 + 2820

La otra ruta de formacién del CO, es mediante la oxidacibn
del 6xido de etileno. En este caso; el 6xido de etileno ==
primero se isomeriza a acetaldehido y este a su vwez se oxi
da muy rapidamente a CO» y H20. La reaccifén controlante es
la de isomerizacién del 6xido de etileno. La reaccibn se -

puede representar en 1la siguiente forma:

EA i1
B’.——C—-/C-—H ------------- H-——(l:—-c = 0
0 H
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i
B—~C—C

-

= 0 + 5/2 0p ===—maa--= 2 C0p + 2 Hp0

‘Debido a’que el acetaldehido formado en esta reaccifn =
es oxlidado nmuy rapidamente & COp y agua, s0l0 pequeilas can
:tidadee de &1 se encuentran presentes en el producto. Este
acetaldehido seri removido on el sistema de purificacidn .

No se forma ningﬁn.otrb subproducto en cantidédes conside-

- rables,

En el agua de reciclo ( mencionada en: la descripcibn «-
del proceso posteriormente ) se encuentran pequefias caati-
dades de algunosfégidos orginicos; no se sabe exactamente

‘se forman en el reactor & en el mismo sis

51 eatos &cidos
tema de agua de reciclo.

Estos &cidos orglnicos podrian ser ﬁrcductm de la oxi-
dacién del etilen-glicol el cial se acumula en el agua de
reciclo como resultado de la hidrdlisis del 6xido de eti=w
‘lano. De cualquier forma, las cantidades formadas de tales
subproductos son muy pequefias ¥y no afectan en forma apre~-
clable la productividad de la pianta.

"Con objeto de explicar en forma general el funcionémiqg

to del reactor, deben definirse dos términos: Selectividad

y Conversidn.

Moles de 8xido de etileno formado
Moles de etileno reaccionado

Selectividad =

«]3=



Etileno reaccionado

Conversibén =
Etileno alimentado por paso

En general la selectividad disminuye con el aumento de
la éonVersién. La selectividad es controlada mediante la -
variacidn de la temperatura de reaccidn y la adicibdn a la
mezcla reaccionante de un inhibidor ( Dicloroetano ). Un =
incremento en la temperatura aumenta la coaversiln, pero =
disminuye la selectividad. Por otro lado, la adicidn. del -
inhibidor aumenta la selectividad, pero disminuye la acti-
vidad del catalizador a una temperatura dada. Por lo tanto
el inhibidor debe agregarse en cantidades muy pequeiias pa=
ra obtener los mejores resultados; esto es, controlar la -
oxidacién en el punto Sptimo y suprimir, dentro de lo posi
ble, las reacciones secundarias indeseables.

Una vez explicado en. forma general 1o b&sico en la Obw-=
tencidn de 6xido de etileno a continuacidn se describe la

secuencia del proceso.
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Los gases etileno, oxfgeno y nitrégeno entran a la plan
ta a una pfesién alta y se mezclan con gas de reclclo po--
bre antes de entrar a la unidad de precalentamiento ( wver
diagramas adjunto ).

La mezcla gaseosa es precalentada a la temperatura de -~
reaccidn por medio de intercambio de calor con el gas que
sale del reactor D -« 110 en el camblador gas - gas B ~ 111
La megcla gaseosa asi calentada basa al reactor, dondg e
12.7 % del etileno-reaeciona por paso en el lado de los tu
bos. |

El c&;or de reaccidn es removido circulando acelte por
la coraza del reactor: el aceite es enfriado en‘él lado de
los tubos del cambiador E = 110, generan&cse vapor de 22 -
Kg / cu® A en el lado de la coraza.

El gas que sale del reactof es pasado por ei cambiador
gas - gas B - 111 ﬁara enfriarse a 101 °¢ . Bl gas frio pa
82 a la columna absorbédora D - 115 en donde ée pone en ==
contacto canhagua de recirculacién pobre para absorysr el
6xido de etileno y pequeiias cantidades de los otros gases,
asl como para. condensar el agua fbrmada enAla reaccidn, E1
1fquido en el fondo de la absorbedora ( agua dé recircula=-
cibn rica ) es enviado a la seccibn de recuperacidn de 6xi
do de etilemo. a |

El gas lavado ( gas de recirculacién pobre ) pasa por =
el tanque separador ( la parte inferior de larabsorbedofa

D« 115 ) ¥ fluye luego al compresor de reciclo C = 110 ==

-15-



para recuperar las pérdidas de presién en el tren. de reac-
cién . La mayor parte del gas comprimido es recirculada al
sistema de reaccién, pero una pequeila parte es enviada a -
la seccidén de eliminacidén de COz .

El COp producido por la reaceidn es removido del siste-
ma tratando una porcién del gas de recirculacién con una =
solucidn caliente de carbonato de potasio. Aproximadamente
el 12 % del gas de recirculacién, el clal coﬁtiene 12 % en
volﬁmen de €02 , es alimentado al contactor D - 210; aquf,
el gas es puesto en contacto con una solucibén caliente de
carbonato de potasio. El carbonato es convertido a bicarbo
nato por reaccién con el €Oz .

El gaé del domo del contactor es enfriado a 43°C en el
cambiador E - 211 para reducir la concentracifn de agua, =
ya que demasiada agua en el gas de alimentacidn al reactor:
inhibé la actividad del catalizador.

El gas enfriado es enviado al tanque separador F = 210
para separar todo el liquido antes de regresar el gas al -
sistema de reaccidn.

La solucidn de bicarbonato pasa del fondo del contactor
a la regeneradora D = 220 mediante reduccidn de presibn., -
La presibén en el fondo del contactor es 23.6 Kg / cm® A ’
mientras que la regeneradora opera basicamente a presién -
atmosférica.,

En la regeneradora se elimina el COp mediante desorcidn

con vapor de agua y calentamiento producido por el rehervi

-



| E -~ 220 ,

‘Bl gas del domo de la regeneradora que contiene aproxie
madamente 36 % en volfimen de COp es venteado a la atmbsfe-
ra.

La solucién regenerada ( carboﬁato'de potasio ) es re--
circulada al contactor mediante las bombas G ~ 220 A/B. =
Con objeto de prevenir la corrosidn se agrega dicromato de
potasio al carbonato; asimismo puede agregarse un agente - -
antiespumante. Uha porcibn de la-solucién de da:honato pa=
sa por el filtro M - 220 para remover particulag ma&ores -
de 10 micrones. o R

El agua de recirculacién rica proveniente de la ahsoihg
dora D - 115 es precalentada antes de pasar a la columna<é
agotadora D - 310, donde el &xido de etileno es desabsorbi .
éo del agua de recirculacidn. . |

Los fondos de esta coiumna que contienen.tZ‘épm en peso
de 8xido son bombeados a travéz de los cémbiédores E - 312
y E = 313 para enfriarlos antes de regresarlos a la absor=
bedora del sistéma de reaccidn como agua de recirculacién
agotada.

Una corriente de purga del agué dé recirculacidn es to-
mada del rehervidor de la columna agotadora'D « 310 ¥ Shwe
»viada a la unidad de recuperac;én de glicoles con ohjeto =
de purgar el glicol formado en el agua de recirculaciénfy
nantener su concentracidn én 2 % en. peso aproximédgmente.

En la columna D = 310 también son desabsorbidos los ga-
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ses disueltosj etileno, COp , Op , N2 , Ar ¥ CHy .

Los vapores de 8xido de etileno y agua pasan del domo -
de la columna &l coﬁdenaador E - 311, donde toda el agua ¥
algo de 6xido de etileno son condensados. La: mezecla de eon
densado y vapor pasa entonces a la reabsorbedora D - 320 ,
en donde el wapor de 8xido de etileno no condensado es ab-
sorbldo en agua de proceso fria, El vapof del domo de la =
reabsorbedora, el clal contiene principalmente COp, a8i co
mo otros inertes y algo de etileno se ventea a la atﬁésfe-
ra.

El agua de proceso alimentada en el domo de la reabéora
bhedora proviene del fondo de la colﬁmna refinadora D - 410
el agua es enfriada a 3%6 6C en el enfriador E = 321, y 8u
flujo es ejustado para mantener en el fondo de la reabsor-
bedara ld % en peso de 8xido de etileno,

Con objeto de mejorar la absorcidn de 8xido de etileno
en la seccibn del fondo de la reabsorbedora, parte de la =
solucibn del fondo se enirfa en E - 322, de 48 °C a 36 °c
¥ se recircula a la seccibn empacada del fondo.

La. solucibn acuosa de 6xido de etileno es enviada a la
columna refinadora‘D - 410 desde el fondo de la reabsorbe—r
dora a travéz de las bombas G - 320 A/B.

Los fondos de la columna reabsorbedora, que contienen. -
el 8xido de etileno absorbido en agua, son. precalentados a
90 °¢ antes de entrar a la columna refinadora. En esta com

lumna, el 6xido de etileno més pequefias cantidades de COp

w]8=



disuelto y otros gases son destllados por el domo a una =-
presifn de 3.4 Kg / on? 4 . | -
;El calor es suministrado a la columna a travéz del re=-
hervidor E = 410, Los fondos de esta cblumhara 143 °¢ son
transferidos por las bombas G - 410 A/B al.cémbiador E =
k12 ( 95 % ) ¥ &l rehervidor de la columna aéotadoré de ==
Coz ( el 5 % restante ). Estas dos corrientes son recombli-
' nadas 'y recircuiadas a los sistemas de reabsorciﬁn y-desog
cibn a 96 ° . . '_ |

El vapor del domo de la refinadora D - 410 jun£0 con.él
vapor del domo de la agotadora de COp D = 420 son parciale-
mente condensados en. E - uiialEl-vépsr»no.eondensado'de ——
E - 411, el cfial contieﬁé_aproximadamente 8 % en volémen -
-coa es»regrésado a la absorbedora para recupefar'el éxido
de etileno presente en esa corriente. El vapor;de 6xido re
- gresado a la reahso:bedora squivale al 2 % del éxido total
alimentado a la refinadora. Una parte del condensado del -
» domo es regresado a la columna D - 410 como reflujo y el =
resto es alimentado a la agotadora de GOy D -~ 420 mediante
las bombas G - 411 A/B .

El destilado de la refinadora D = 410 que se ha conden=
sado en E = 411 contiene una pequeiia cantidad de COp di ==
suelto y este es eliminado del 6xido de etileno enila ago=~
tadora D - 420, la cual es una pequefia columna empacada.
El vapor de agotamiento es generado por el rehervidor E -

420, el clal es un haz interno de tubos en " U % golocado
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en la base de dicha columna, El calor al rehervidor es su-
ministrado por un pequefio flujo de los fondos de la refina
dora, como se indicé anteriormente.

Debido a que la cantidad de COp disuelto es pequefia, el
vapor que proviene del domo de la columna b = 420 contiene
principalmente 8xido de etileno y por lo tanto, es regresa
do al condensador E - 411 con objeto de reducir el conteni
do de este compuesto por condensacibn parcial. El vapor no
condensado, concentrado en COp, es recirculado a la reab--
sorbedora D = 320 con objeto de recuperar el 8xido de eti-
leno gque queda en esta corriente.

Ei xido de etileno refinado, libre de COp, es enfriado
y enviado a almacenamiento.

Hasta aquf, se ha explicado el proceso para la produc--

c¢idn de 8xido de etileno tal y como se tiene actualmente.

w2 ()=



- o | CLAVES | T I CORRIENTE N-1
UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE VE
: oOXIDO DE ETILENO REFINADO
MEXICO | CORRIENTE N° _ ‘
. COMPONENTE P M, - KG/HR MOLES/HR . % PESO
FACULTAD DE QUIMICA - OXIDO DE_ETILENO 44.05 12, 496.8 283.7 99.97
o . . N . TEM TURA °C DIOXIDO DE CARBONO 44,01 0.1 0.0023 8 PPM
Sistema de Refinacion de Oxido PERA o so3
Diagrama 4 | O PRESION Kg/om® ABS MONOETILENGLICOL 62.07
. : TOTAL DE ALDEHIDOS 44 PROM. 3.1 0.0023 250 PPM
Efrain Renteria O. Tésis Profesional ‘ TOTAL 12500.0 283,77 100.00
México, D.F. : 1980 |
NOTAS: I-LA PRODUCCION DE OXIDODE ETILENO REEINADO
- ' | ES DE 100 000 TON./ANO
A REABSORBEDORA \ B
g D-320 R A
PURGA A D-310
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SISTEMA DE PURIFICACION

De acuerdo a lo indicado anteriormente, es necesario re
mover los aldehidos contenidos en el producto 6xido de eti
leno para poder cumpllr con las especificaclones comercia-
les del mismo ya indicados; esto puede lograrse sometiendo
la mezcla que forma el producto a un proceso de destila~—~
cibn.

Como se sabe, el objeto de la destilacidn es separar, =
mediante la vaporizacidn,; una mezcla liquida de componen—«
tes voldtiles miscibles en sus componentes iﬁdividuales, -
apfcvechando la diferencia en sus puntos de ebullicifn.

El acetaldehido, el cfial es un isémgro de 6xido de eti-
leno con punto de ebullicién'ligeramente mis alto, serd —-
concentrado en el fondo de la columna de purificacién. ‘

'EL 6xido de etileno, por temer un punto de ebu11i¢1§n -
nds bajo que el acetaldehido se conceﬂtraré en el domo de

la columna. ( ver figura 1 )

Los puntos de ebullicidn de Sxido de etileno ¥y acetalun-

dehido a la presidn de 760 mm Hg son los siguientes s

« Oxido de etileno 10.72 %
- Acetaldehido _ 20.8 °¢

Para el disefio y operacifn de una columna de destilaci-
6n se deben considerar los siguientes factores fundamenta-

les:
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a) ElL nfimero de platos~neceaarios.jara,llevar a cabo la
separacidn deseada. | .
b) El didmetro de la columna. , ,
 c) La carga térmica que hay que suministrar en el reher
vidor. | o
d) La carga térmica Que debe rpﬁir@rse en el condensa--
dor, |
8) La.separacién-entre platos.

£) La seleccién del tipo de platos. |

- Asi mismo, se sabe que el ahéli§1§'d91Lfhncionamiento -
de una columna de purificacién se'hasa en an&lisis de maté'
ria y energfa y en el concepto de equilibrio termodinémico

. De- esta forma, el calculo de una coluuna de purificaei-

Sn se divide.en tres partes p:ingipalp§:>, 

&) PredicciSn de las composiciones de las Ihses en equi ;

librio. | | |
b) Determinacidn del nﬁmero de. platos te6ricos.
¢) c&lculo de la eficlencia de los platos, para determivk

nar el nﬁmero de platos reales.

'De los tres pasos antes mencionados, el friuerd ¥ éljﬁl
timo son los m&s complicados,

El sistema de purificacién-inciuye las;sisuiéntes par-=
tes principales: : |

a) Columna de destiiacién.

b) Condensador.
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¢) Rehervidor
d) Tanque de Reflujo de la columna.

e) Bombas de reflujo

Para fines de un mejor entendimiento del sistema se des
cribiri brevemente el funcionamiento de cada. una de las ==

partes antes mencionadas :

La Columna de Destilacidn es un recipiente c¢ilindrico ver-

tical en el interlor del cifial se encuentran ~ , -
localizados los platos que son el medio en donde se ponen.
en contacto las fases liquida y vapor, para lograr la ==-
transferencia de masa necesaria para obtener la separacién.
deseada de los componentes que se alimentan. a la misma.

El plabo en el que entra la mezcla 1lfquida a separar re
cibe el nombre de plato de alimentacién. Todos los platos
localizados por encima de este forman la seccién de Rectiw-
ficaciég,ﬁ Enriquecimiento; todos los localizados abajo de

este, incluyendolo, constituyen la seccidn de agotamiento.

El Condensador es un cambiador de calor de tubos y coraza.

el clial, recibe el vapor procedente de la columna para con
densarlo totalmente mediante un.liquido de enfriamiento, =

para poder enviarlo a un tanque acunmulador.

El Rehervidor , el cllal es otro cambiador de tubos y cora

za; tiene por objeto producir la fase vapor e introducirla

en el fondo de la columna para que ascienda a lo largo de
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esta y se ponga en contacto con la fase liquida descenden=
te.

El Tanque de Reflujo es un recipiente cilindrico horizon--

tal en el que se colecta el liguido procedente del conden~
sador, suministrandose de este el reflujo requerido a la =-

columna.

La Bomba de Reflujo tiense como funcidn sacar el liquido -«

condensado del tanque acumulador y repartirlo. Manda una =
parte al plato superior de la columna que‘sirve como reflu
Jo ¥y la otra parte se envia fuera del sistema como produc=
to.

Como ya se establecid en un principioc, en el presente -
trabajo se llevari é eébc unicamente el disefic de la colum
na de destilacibn. Es importante mencionar que el.diseﬁo‘;
de las columnas estd intimamente ligadd al doncepto e @ue .
quilibrio entre fases, el ciial sirve para predecirAsus.cqg
posiciones en las diferentes etlpas de contacfo ( platcs')
¥y para selecéionér el m8todo a utilizar para calcular el -

nimero de platos tedricos requerido.



CAPITULO III.
DISENO ¥ CALCULO DEL SISTEMA.

Como se establecié en el capitulo anterior, em el slste
ma de purificacibn de 6xido de etileno se reduciri el con-
tenido de aldehidos, de tal forma que el ﬁroducto ( éxido
de etileno ) cumpla con las especificaéiones comerciales,-
pudiendose observar que el producto se obtiene en el domo
de la columna como se¢ muestra en la figura 1.

Para poder disefiar la columna es necesario definir, si
ol sistema 8xido de etileno - acetaldehido, se comporta co
mo un sistema ldeal 6 no ideal. Para esto, se realizé una
investigacibén en la bibliografia y se encontrd que el sis=-
tema 6xido de etileno - acetaldehido se comporta como una
mezcla liquida ideal en lo que respect; a su equilibrio =-
liquido - vapor: ( referencia . Vapor - Liquid Equilibria,
K., F. Coles and F8lix Popper, Industrial and Engineering -
Chemistry, Vol. 42, No. 7, Julio 1950 ).

Esto puede observarse al anallzar la.siguiente tabla pu

blicada en el articulo antes citado,
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DATOS DE EQUILIBRIO LIQUIDO -« VAPOR

TABLA No. I

PARA EL SISTEMA OXIDO DE ETILENO - ACETALDEHIDO
% MOL (CH-)O EN

TEMP,

10.4
10.4
10.6
10.6
10.6
10.6
10.6
10.7
10.7
1.6
13.5
1.6
16.0
17.3

8 e e

e 2 Q.

355
33.5

34,7

LTQUIDO

99.65
99.17
99.12
98.95
98.77
98.52
9?.94
96.75
96.66
88.3 .
64.0
52.8
41.0
29.5
19.4
3?.2

28.68
98.66
97.50
81 e-’-}-O

VAPOR

GOEFIGIENTES DE_ACTIVIDAD
CH2)0

P = 1.033 Kg/cma

99.82
99.56
99.47
99.3

99.12
99.08
98.61
97.68
97.92
91.8

© 72.0

63.6
51.3
39.0
204
23%.0

98.99
99 .04
98.20
86.2

1.002

= 2.39 Kg/cnl A,

1.03

©1.03

a0 @

1.06

Joh D+ §4 o D4 4 5 8 5 0 I+ 4 4 14+

Qb

EErEEOPOOOOPoN

CHz CH O
0.76 + 0,1
0.78 %+ 0.0
0.88 + 0.0
0.98 + 0.0
1.05 + 0.0
0.92 + 0.0
OAa-99 i 060

- 0.9t # 0.0
0.99 + 0.0
1.01 % 0.0
0.96 * 0.0
0.97 + 0.0
0.99 * 0.0

L
L]
L]
@
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Como lo indica la literatura, los sistemas los cfiales =~
forman soluciones liquidas ideales son aquellos en que los
coeficientes de actividad § ( en la fase liquida ) son i-
guales a la unidad .

De esta manera, la expresién de los datoé de equilibrio
1fquido ~ vapor en términos de coeficientes de actividad -
es una excelente forma para determinar si una solucién 1i-
quida tiene un-comportamiento ideal o ﬁo%

Asi, se observa en la tabla I que los coeficlentes de =
actividad & son igual a la unidad en el rango total dentro
de los limites de error experimental; por lo tanto, se con
cluye que el sistema 6xido de etileno - acetaldehido’es -
ideal y en consecuencia obedece la ley Racult, afin a pre--
slones relativamente altas.

En base a lo anterior, los coeficientes de distribucién
( la forma més comfin y adecuada de expresar los datos de =
equilibrio 1fquido - vapor ) pueden ser predichos con sufi
ciente exactitud, considerando que la presién a la que ope
rard el sistema es relativamente baja.

Una vez determinado.el comportamiento del sistema, se =
puede establecer las caracteristicas prinecipales de éste;=-
es declr, la columna se calculard tomando en consideracién
que :

a) La exactitud de los datos de equilibrio con que se -

'cuenta es una parte muy importante para realizaf el

cilculo de una columna.
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h) No se cuenta con datos experimentales para la mezcla

en estudio.

¢) Los métodos de cdlculo riguroso deben emplearse uni-

‘gamente cuando se tienen datos de equilibrio confia- .
bles y se tiene disponible una computadora, ya que =
el tiempo requerido para efectuarlos a mano es bas—e
tante grande;

Por lo tanto, el método de cflculo que se empleari aqui
serd uno corto analitico re¢omendado por: J. R, Fair y W.
L. Bolles para mezclas binarias, el clal involucra los pa-
sos principales sigulentess

i.- Balance de masa

2.= Cllculo del nfimero minimo de platos Nm

3.~ CAlculo del reflujo minimo Rm

L.~ Determinacidn del nlmero de platos tedricos por un.

método empirico, que depende de Nm y Rm.

Una iez que se han descrito las caracteristicas princi-
pales del sistema y el método de chlculo que se utilizard,
se establecerén las condiciones bajo las cillales opera el -
nismo,

Lo primero que se necesita hacer es especificar la pre-
8ibén a la que opera la columna, debido a que los datos de
equilibrio en un sistema ideal son funcién unicamente de =
la temperatura a la presidn que esti trabajando la columna

En base a las propiedades fisicas del sistema, la colum

20w



na operafé a una presién arriba de la atmosférica con obje
to de poder usar un condensador que trabaje con agua, la =~
cial se encuentra disponible a 32 °c s con una temperatura
de retorno méxima permisible de 42 °C.

Como el producto a condensar es basicamente 8xido de =
etileno y considerando qué el condensador tenga uma " apro
ximacidn de temperatura " de 10 °C ( relacién de temperatu
ra de salida de agua a temperatura de entrada del productd)
, la columna operard a una presidn de 4.032 Kg/cm2 A

Por otro lado, la caida de presidn a travéz de los pla-
tos se considerard despreciable y tamwbién se considerard =
que toda la columna y el rehervidor se encuentran a la pre
si6n antes indicada,

El cdlculo se efectuard considerando las siguientes su=-
posiciones:

- Se tiene la condicidén de flujo molar constante
- Se tiene volatilidad relativa constante

Ambas suposiciones son perfectamente aplicables a este

caso,
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CALCULO DE LAS COMPOSICIONES EN EQUILIBRIO LIQUIDO
VAPOR

Los puntos de ebullicidn de las substancias a la pre =-

sifn que opera la columna son:

Oxldo de etileno =mewmmm= 50.2 ¢
Acetaldehido ————m - 60.5 °¢

Debido a que el sistema se comporta ldealmente, el c8l-
culo de las composiciones en equ;librio sé'haré entre las
ﬁemperaturas antes indicadas de acuerdo a las leygs de ===
Henry y Raoult. - o _

Considerando al $xido de etileno como el componente A

¥ el acetaldehido como el componente B ge tlenes

P = PB ,
x. - P p o 659 €29 629 5 0 0 S 96 D ( i )
A - T
P, X
re ———— (2)
o= —gh (3)
B

Donde: :
X = Concentracidn de A en la fase liquida
¥ = Concentracién del vapor en equilibrio con. X
P = Presifn total
PA= Presifn de wapor del componente A puro
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Pp= Presién de vapor del componente B puro

% = Volatilidad relativa

Asf, se tiene que a la presién de 4.0302 Kg/cm® A las
presiones de vapor de los componentes puros a las tempera-

turas indilcadas son mostradas eh.la tabla II.

PABLA No. II
P = 4.0302 Kg/cn? A

T (% ) P, ( Kg/em? 4 ) Py ( Ka/em? 4 )
51 4.1315 3.0233
52 L.257h 3.1212
53 - I .3833 3.2191
54 4 .5091 3.3170
55 4 .86350 3.4149
56 L.7757 3.5253
57 4.9163 3.6357
58 5.0570 3.7461
59 5.1976 3,8565

60 5.3383 3.9669

Con las presiones de vapor y utilizando las ecuaclones
(1), (2) 3y (3) se pueden obtener las composiciones -
en el equilibrio. Los resultados se muestran en la tabla -

IIT.
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TABLA No. IIT
P = 4.0302 Kg/cn® A

A PB X . ¥ oL,
(Ke/em2 1) (Kg/em® )

T (°C ) P

51 L. 1315 3.0233 0.9086 0.9314  1.3666
52 4025?4 30 3212 0:8000 ’ 008‘4-51 1 0v§640
53 4,3833 3.2191 0.6967 0.7577 1.3617
51‘} L“ ° 5091 3 e 31 ?O O . 5982 O - 6694 1 3«359#
25 - 4.6350 34149 0.5043 0.5800  1.3573
56 . 4.9757 3.5153 0.4038 0.4785 1.3547
57 4.9163 = 3.6357 0.3081 0,3758 1.3522
58 5.0570 3.7461 0.2167 0.2719 1.3499
59 5.1976 3.8565 0.1295 0.1670 1.3478
60 5.3383 3.9696 0.0462 0.0611 1.3457

Con. los datos obtenidos en la tabla III. se puede ahora
construlr el diagrana del punto de ebulliecién ( T ', X, ¥)
y el diagrama de equilibrio ( X , ¥ ).
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BALANCE DE MASA

Como se puede observar en el diagrama de equilibrio, si

se quisiera resolver este problema graficamente serfa muy

dificll e inexacto, ya que la separacién es corta. Poxr lo

que se usard el método analfitico antes mencionado.

A continuacibn se indican las condiciones que presenta

la corriente a purificar ( ver diagrama No. 4 capftulo II)

COMPUESTO Kg/hr % peso
Oxldo de etileno 12,496.8 199,974
Aldehlidos 3.1 250 ppm
Bibéxido de carbono 0.1 8 ppm.

moles/hr % mol

283.700 99.974522
0.07 0.000247

0.0023 0.000008

Sin embargo, la especificacidén para el 8xido de etileno

refinado, indica que la cantidad méxima de aldehldos permi

tida es

cha cantidad de aldehidos.

300 ppm, la columna se disefiard para eliminar di-

De tal forma que la alimentacidén serd ( considerando --

300 ppm de aldehidos ) :
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COMPUESTO Re/hyr % peso  moles/hr % mol

Oxido de etileno - 12,495,15 99.9692 283.6810 0.999678

Aldehidos 3,75 0.03 0.0891 0.000314
Bibxido de carbono 0.1 0.0008 0.0023 0.000008
TOPAL 12,500.00 100.000 283.7724 1.000000

- A continuacién se indican los sinbolos que se utiliga-e

rén en el célculo:

]
£

Flujo de la alimentacién ( Keg/hr 6 XKg mol/hy-)
Flujo del destilado ( Kg/hr & Kg mol/hr )

(]
]

Flujo de los fondos ( Kg/hr & Kg mol/hr )

=
it

%

Fraccifn mol del componente ligero en la alimentacidn
= Fracciln mol del componente ligero en el destilado

Ap
KI)
¥, = Fraccién mol del componente ligero en los fondos
N, = Nfmero de platos minimo ( incluye el rehervidor )

= Reflujo minimo

N, = Nimero minimo de platos en la seccidn de rectifica-e-

¢idn & enriquecimiento

=2
i

MA ‘Nfimero minimo de platos en la seceibn de agotamiento

Nimero de platos tedricos

=4
H

37



El producto deberd tener la siguiente composicidn en. ba
se a las especlficaciones del mismo ( 10 ppm méximo de al-

dehido ) =

Para el domo

Aldehidos como acetaldehido 0.00001

pxido de etileno 0.99999

Debido a que la cantidad de aldehido a separar es suma-
mente pequefia, no puede obtenerse aldehido de pureza alta
en el fondo de la columna., Por lo clial, basandose en.la =-=
operacidn de otras plantas similares, se fijard la composi

cién del fondo, siendo ésta de 95.85 % mol de 6xido de eti

leno,
Fondos
Oxido de etileno = 0.9585
Aldehidos como acetaldehido = 0.0415

Una vez fijadas las composiciones de los productos, se
calcularén las cantidades que se obtendran de estos: ( to

dos- los cdlculos se realizardn en moles )

Peso molecular de 8xido de etileno = 44,05
Peso molecular de acetaldehido = 44.05
Peso molecular de COp = 44,01
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Determinando el nfimero de moles totales en la alimenta-

cién ( F ) se tiene:

=g
u

12,500 Kg/hr

12,500 Kg/hr ( 0.999692 )
L4 .05 Kg/Kg mol

12,500 Kg/hr ( 0,0003 ) 12,500 Kg/hr ( 0.000008 ) ~
: &

44 .05 Kg/Kg mol 44,01 Kg/Kg mol

F

283,681 + 0.0851 + 0.0023
2835768#

" ALIMENTACION

COMPONENTE Kg/hr Kgmol/br Fraceidén Fraccién
- peso mol

Oxido de etileno  12,496.15 283.681 0.999692 0.999692

Acetaldehido 3.75 0.0841 0.0003  0.0002999
Biéxlido de earbono 0.100 0.0023 0,000008 © 0.0000081
PO0TAL 12,500 283.7684 1.0000  1..0000

Asi se tiene que las composiclones de 6xido de etileno

en el destilado, fondo y alimentacién son 3



99.999 / LL4.05

Xp = = 0.99999
99.999 / 44,05 + 0.001 / 44,05
95.85 / 44.05
Xy = = 0.9585
95.85 / 44.05 + 4.15 / 44.05 .
99.9692 / 44.05
Xp = -

99.9692/44.05 + 0.03/44.05 + 0.0008/4k.01

0.9997

El balance total se puede expresar como:
F = D+ W

Asimismo, se sabe que para el componente mis volAtil =

( 6xido de etileno ) :
F XF = D XD + W Xw

( 283.7684 ) ( 0.999692 ) = D ( 0.99999 ) + W( 0.9585 )

De tal forma que resolviendo el sistema de ecuaciones gi-=-

multéneas se obtiene:

281.7166 Kg mol / hr

o
i

2.0518 Kg mol / hr

=
1]
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Debido a que el CO2 es un gas a las condiclones de 0Ope
racién apareceri en el domo de la columna. Por 1o tanto ==~

las condiciones en el domo y en el fondd son:

CONDICIONES EN EL DOMO

COMPONENTE Kg/hr Kgmnol/hr Fraccidn Fracecidn
peso - mol

Oxido de etileno. 12,409.492 281.7137 0.999982 0-999982

Acetaldehido 0.124 0.0028 0.00001 0.00001
Biéxido de carbono 0.100 0.0023 0.000008 0.000008

TOTAL 12,409.716 281.7187 1.000000 1.000000

CONDICIONES EN EL FONDO ‘
COMPONENTE Kg/hr  Kgmol/hr Fraccidn Fraccidn
peso - mol

Oxido de etileno 86.63 1.9666  0.9585  0.9585
Acetaldehido 3.75 0.0852  0.0415  0.04i5

TOTAL 90.38 2.0518 1.0000 1.0000

ol 1o



CALCULO DEL NUMERO DE PLATOS MINIMO ( NM )

Para llevar a cabo el cllculo se utilizari la ecuacidn.
de Fenske, la efial para un par binario A - B se expresa de

la siguiente forma:

e (), (3]

108 O(A - B

N, =

Donde:

- X Representa las fracciones mol de los componentes A ¥
B en el plato superior ( N ) y en el rehervidor ( con
siderado el plato 1 ). -

- (?(ArB Representa el walor de la volatilidad relativa ==
promedio. La clial puede calcularse de la ecuacidn re-

comendada por Fair y Bolles:

X 4~B =\/o(A-B Y. (Xa-B ), \

De la tabla No. III se obtiene:

(X A-B )y 1.3666

1.3457 de donde:

(o(A-B ),

{_A-B =\/ 1.3666 ) ( 1.3457 )\ = 1.3561



K A-B = 1.3561

[(o.999982> (o,omﬁ
_ Log|\ 5 53001 0.9585

105 (1.3561)

=
i

N 27.488 = 28

i

Siguiendo el criterio de la ecuacidn de Fenske se puede
determinar el nfimero mfnimo de platos tanto en la seccién
de agotamiento como en la de eufiquecimiento.

SECCION DE AGOTAMIENTO ( N@mero de platosg abajo de la -

alimentacién, incluyendo el rehervidor ).

(), ()]

MA 10 olA-B

[ 0. oms) (o 999692)]
log o 5585 5 500%

108 (1.3561)

%

Ma

N ]694‘}2;:1?

i

MA

—ly



SECCION. DE ENRIQUECIMIENTO O RECTIFICACION ( Incluyen-

do el plato de alimentacidn ).

o), ()

N =
MR log £ A-B
[( 0.999982) (o.ooo} )]
log
0.,00001 0.999692
Nyg =
‘ log (1 9356])

.al_’,l*..



CALCULO DEL REFLUJO MINIMO ( RM )

Para calcular el reflujo minimo se utilizari el método
de Underwood, el clial es uno de los mAs aceptables; éste =
m8todo para un sistema binario se basa sobre las sigulensie
tes ecuaciones: ' ‘

AA-B X 1 —X

AF AF

LB =8 *T =g = 11 - bl
oHA=-B X ] —X

y B =1 oo 4.2

R, & coe—ecem ) cocsasmet i
" xa-—6 1—e

Donde:
- o{A=B es la volatilidad relativa promedio del componen~
te mds ligero '
= q es la relacidn de moles de liquido saturado conteni-
das en la alimentacidn al nfimero total de moles ali-

mentadas.

El procedimiento a seguir, consiste en resolver la ecua
c¢ién 4.1 para el valor © seguido de la solucibn de la =

ecuacibn 4.2 para Rye

Debido a que la alimentacién se encuentra en su punto =

de burbuja ( se encuentra como liquido saturado ):

q = 1.0

Bl+5m-



‘En las ecuaciones 4.1 y 4.2 , & es una rafs que sa-

tisface la siguiente relacidn:

A A-a J B 7 10

Cabe hacer notar que las ecuaciones de Underwood estén
basadas en la suposicién de flujo molar constante y volati
lidades relativas constantes, las cfiales fuéron suposicio-
nes asumidas en el inicio de éste mismo capitulo.

Substituyendo valores en la ecuacidén 4.1 ¢

( 1.3561 ) ( 0.999692 ) 1-0.999692

+ = 1 =1=0
( 1.3561 ) ( 0.999692 ) 1 — 0.999692
1.3561 — © S — 8
1.355682 0.000308
1.3561 — © 1 — O
Multiplicando todo por 1.3561 — & .
- 0.000308
1.355682 = = ( 1.3561 — & )
1 — 68
0.000417 0.000308
S me——
11— 6 1 — B8

1y 6m



Multiplicando todo por 1-8:

1.355682 « 1.3556826 = - 0.000417 + 0.000308 &

1 a355682 + 090001-}17 = 00000308 6 + 10355682 'e

1.356099 = 1.35599 ©

&

Lo

1.356099

= 1.000080
1.35599

1.000080

clial cumple con la condicidn establecida

1.3561 7> 1.000080 > 1.0

Substituyendo el valor de £ en la ecuacidn 4.2 :

Ry

( 1.3561 ) ( 0.999982 ) 1 = 0.999982

e

1}

4

]

+ = 1

1.3561 - 1.00008 1 - 1.,00008

1.356075 0,000018

- — ]

0.35602 0.00008
3,808987 = 0.225 - 1

2.583987



DETERMINACION DEL REFLUJO OPTIMO

Una vez determinado el reflujo minimo, es necesario co-
nocer el reflujo Optimo de la columna para poder determiw-
nar el nlimero de platos tedricos.

Como se puede observar en la figura III-a, la variacibdn
del nimero de platos ( N ) con el reflujo ( R ), mueatfa -
el problema de seleccionar el valor 8ptimo de ( R ).
| Cuando el valor de ( R ) es incrementado cerca del va--
lor de Rmin, , hay una gran redueccidn en el nfmero de plai
tos para dar la separacién. Por lo tanto, los costos fijos
de la columna bajar&n rapldamente con un incremento peque=-
fio en ( R ) a este punto, con un incremento pequefio compa=
rativamente en los costos de vapor.

A valores altos de ( R ) hay unicamente una reduceidn
muy pequefia en el nfimero de platos, aunque la. proporcidn - -
de vapor en la columna es alta, dando costos de vapor él—u
tos junto con los costos fijds altos debido al incremento
del di&dwmetro de la columna.

"El valor éptimo del reflujo ( R ) puede entonces esti--
marse del costo total que es la contribucidn de los costos
fijos y los costos de operacién teniendo como resultado la
curva del costo total como se puede ver en la figura III-b

En base a lo antes expuesto, se determinaré el reflujo
Sptimo ( R ) de acuerdo a la siguiente secuencia de c&lcu~
lo:

1.- Suponer un reflujo externo.

2.~ Evaluar el nfimero de platos tebSricos mediante la grafi

by B
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¢d de Erbar and Maddox.

3-'

L"'-

-

?.=
80“"

9@‘“

Calcular la eficiencia de acuerdo a la rélacién de ==
Drickamer - Bradfor

C&lculo del nfimero de platos reales.

Seleccidn del tipo de plato.

Seleccidén del espaciamiento del plato.

Cllculo del didmetro de la columna.

Cllculo de los requerimientos de agua de enfriamiento
¥y vapor de calentamiento.

Estimacién del 4rea del condensador ¥y el rea del re--

hervidor.

0.~ Estimacifn. de los costos fijoa, costos de operacidén -~

uno

¥ costo tdtal.

Cada uno de estos puntos debe ser calculado péré;céda

de los siguientes reflujos excepto los puntos que se -

mantendran constantes: R= 3, 4, 5, 7

A fin de mayor entendimiento del método de cdlculo se

describird unicamente la primera secuencia del éAleulo.
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1.~ Reflujo externo R = 3
2.- De acuerdo a la grafica de Erbar and Maddox ( III-c ),

tenemos que el valor de los pardmetros son :

R 3
= = 0575

R+ 1 3+ 1

RMin. 2.583987

= - 0072
Ryin. + 1 2.583987 + 1
De la gr&fica : NMin.
- 09‘-}5
N
28 '

De donde : N = = 62

0.45

3.= Por definicién, de un plato en equilibrio sale una co=
rriente de vapor la cllal esté en equilihfio termodiné-
mico con el liquido que sale del mismo;uéin embargo, =
esto es imposible de lograr en un plato real, eualquig
ra que sea su tipo ¥ su tamafio.
La aproximacién al equilibrio de un plato real se eX~=
presa mediante un factor de proporcionalidad denomina-
do eficiencia del plato; de tal forma que el nfimero de
platos reales ( NR ) de una columna de destilacién pue

de expresarse en la siguiente forma:

52
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Nimero de platos tedricos

N
B e o NR
Eficiencia total de la c¢olumna E

Siendo N, el nfimero de platos reales.

La forma mis adecuada y confiable para determinar la =~

eficlencia de un plato dado consiste en medirla experimeni

talmente., sin embargo, esto se hace rara vez a escala de .=

laboratorio antes de que el equipo de separaclién sea conse

truido.

Los métodos disponibles para la prediccidn de la efi e

c¢lencla son, generalmente bastante buenos, 1o que hagce ==~

innecesaria su determinacidén experimental.

Los factores principales que influyen en la eficiencia

a80n:

Difmetro de la columna

Espaciamiento entre platos

Nimero de pasos de liquido en el plato
Altura del liquido en el plato
Viscosidad del sistema en estudio
Tenaldn superficial del slstema dado
Volatilidad relativa del sistema

Velocidad del vapor

De los factores antes citados, la viscosidad Juéga un. -

papel muy importante y probablemente en funcibn de ella se

explican las eficiencias relativamente altas que se obtie-
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nen en destilacién © normal " comparadas conr aquellas obtg
nidas en destilacibn a vacfo. La temperatura de un plato =
es funcibn de la presifn existente en la columna y la vise
cosidad ( al igual que la tensién superficial ) varfa nota
blemente con la temperatura.

Un incremento en la presibn significa operar a mis al-~
tas temperaturas, viscosidades mds bajas y generalmente ==
una obtencién de m&s altas eficiencias.

La volatilidad relativa también es importante. Una vola
tilidad alta es equivalente a una baja éolubilidad en la =
fase 1fquida y una alta resistencia de la misma a la trans
ferencia de masa.

De lo anterior puede observarse que la prediccidn de la
eficiencia es bastante compleja, por lo que lo més précti-
co serd utilizar un método empir;co para determinarla.

Adui, se determinard la eficiencia total de la columna
mediante ei>uso de la relacién de Drickamer - Bradfor, la

cflal puede expresarse de la siguiente manera:

Eficlencia = E = 0.17 - 0.616 log 4L

ponde: . = ?‘3‘ x;, s

A
A

Viscosidad de la fase liquida en centipoises

Viscosidad del componente J en la fase liquida .

Fraccidn mol del componente J en la fase liquida
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La relacién anterior, se determin$, utilizando datos obp
tenidos en pruebas realizadas en 54 columnas de destilaci-
én de otras refinerias. |

Los autores se dieron cuenta que la eficlencia E no es
funcidn unicamente de una propiedad, pero encontrardn que
una relacién tan simple para E ¥ /4ﬁ,es satisfactoria para
la mayoria de los sistemas que incluyen compuestos deriva-

dos del petrdleo.

La relacidn entre la eficiencia del plato'y la viscosi-
dad de la fase liquida obtenida por Drickamer - Bradford =
se muestra en la figura IIIl=-d.

Las composiciones usadas para calcular xﬁﬂ son las de =
la corriente de alimentacibn; de tal forma que se tiene:

A o
A la temperatura media de la columna T = 52.5 C

Oxlido de etileno 0.20 c¢p

Acetaldehido 0.17 <¢p

’/L(L"
M.

M

0.999692 ( 0.20 ) + 0.000299 ( 0.17 )

fl
M
c_‘><

0.19993 + 0.00005

0.19998 == 0.2 ¢p
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La eficiencia serd :

E = 0.17 - 0.616 1log ( 0.2 )
= 0.17 - 0.616 ( - 0.69897 )
E = 0.6

4,- El n@mero de platos reales seria :

62
NR: — = 103.3 22104
0.6
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5.~ SELECCION DEL TIPO DE PLATO

De los varios tipos de accesorios con que se cuenta pa-
ra efectuar un buen contacto entre el vapor y el liquido,-
los mls usados son los platos de flujo cruzado. Estos pue-

den ser de los siguientes tipos:

a.~ Platos perforados
b.- Platos de valvulas

¢.- Platos de¢ cachuchas de burbujeo

Los platos y los empaques son disefiados en base a U == '
funcionamiento para capacidad de vapor, capacidad de liqui
do, eficiencla de transferencia de masa, flexibilidad de =
operacién, caida de presidn, coste y confiabilidad de dise

fio,

En la tabla IV se indican las caracteristicas de opera-~

c¢ién de los principales tipos de platos y empaques.



TABLA IV

CARACTERISTICAS DE FUNCIONAMIENTO RELATIVO DE

ACCESORIOS DE CONTACTO PARA COLUMNAS DE DESTILACION.

PLATOS DE PLATOS PLATOS  EMPAQUE  EMPAQUE
CACHUCHAS PERFORA DE VAL~ (MUY HUE (NORMAL)

BURBUJEQ DOS VULAS CO) & ¢ HeK

CAPACIDAD
DE VAPOR c D D B B
CAPACIDAD
DE LIQUIDO D D D E C
BFICIENCIA C D D E B
FLEXIBILI=-
DAD E C B B B
CAIDA DE
PRESION ] D D B B
COSTO C E D A C
CONFIABILI
DAD DE DI= D D Cc B C
SENO =%

Claves:

E = Excelente, D = Muy bueno, C = Bueno, B = Regular,

A = Malo

% Basado en la literatura publicada

767¢ Ejemplos de empaques muy huecos: anillos pall, rejillas

glitsh; de empaque normal: anillos raschig, silletas berl.

by



En base a sus caracteristicas de operacidén y su costo,
se emplearidn en el disefio de esta columna platos de vdlvue
las, de tipo flujo crgzado. _ ‘

El plato de flujo cruzado, en el cflal el liquidb fluye
directamente a travéz de 81, es el de comstruccidén méé sim
ple y el més ecqn&mico, La trayectoria larga del liquido a
travéz del plato contribuye a la obtenci&n de una alté efi

ciencia.

fig., Ill-e Plato tipo flujo cruzado.

A



Considerando las propledades del producto manejado y =
tomando en cuenta que éste no debe estar contaminado, el
maﬁerial de los platos més adecuado es acero inoxidable -

tipo 30k.

6.- SELECCION DEL ESPACIAMIENTO DEL PLATO

Los espaciamientos entre platos van de 6 a 54 pulgadas
en columnas comerciales.

El espaciamiento tiene un efecto importante sobre la -~
inundacidn y el arrastre. Bajo condiciones limite de inun-
dacibn, hay una relacidn reciproca entre el espaciamiento
y el didmetro de la columna. Por ejemplo, con un disefio en
el punto de inunda¢ién, cualquier reduccidn en el espacla-
miento entre platosAdebe compensarse con un aumento en el
diémetro de la torre si se quiere evitar la inundacidn,

El espaciamlento entre platos puede verse afectado tam-
bién por lo siguiente:

- Espaclo suficiente para facilitar inspeccién y reparacio
nes.,

- Nfimero de platos en la columna. Si la columna tiene un -
nlimero grande de platos, el espaciamiento debe ser tal =

que no se tenga una columna muy alta.

Podr{a decirse que hay un espaciamiento entre platos -=
ptimo tedrico, basado en las consideraciones de dinfmica

del plato, el ci#l da un costo minimo de la columna.



Bolles hizo esto, y encontrd que el Sptimo econbmico =
se obtiene con un espaciamiento entre platos de 24 pulga=-
- das. |

Debido a todo 1o expuesto anteriormente, se considerard .
que el espaciamianto entre platos para el disefio de §ata -
columna serf de 24 pulgadas.

Asimismo, y de acuerdo al criterioc de Bolles, &e consi-

derard que:

Longitud del bajante = 77% del didmetro de la torre.
Para 8&ste caso; el segmento de flujo del 1fquido es el

712% del &rea de la columna.

7.= CALCULO DEL DIAMETRO DE LA TORRE

El criterio mfs usado para dimensionar una columna ea -
aquel del flujo de vapor, el cfial se basa sobre una veloci
dad 1i{mite del mismo ( aquella en la que se comienza a te-
ner inundacidn ).

Para velocidades muy bajas de vapor, la eficlencia de -
los platos es muy pequefia debido al contacto deficiente ==
entre el liquido y el vapor.

Para velocidades elevadas se tienen bajas eficienclias <

debido a que se presentan los siguientes fenbmenos:

~ = Arrastre

- Forq?cién de espumas 6salpicaduras

-3



Por lo tanto, la velocidad de vapor deberi encontrarse

entre las dos antes citadas.

C&lculo del pardmetro de flujo liguido - vapor.

rm NSRS ;\/}fv‘
4

F

IVVMV .ﬁf
Donde:

Fiy = Pardmetro de flujo liquido - vapor. Toma en cuenta
los efectos del flujo de liquido en el plato ( es =
en realidad una relacidn de los efectos de energia
cindtica liquido / vapor )

L = Flujo de lfquido en moles / hr

v = Flujo de vapor en moles / hr

Ml = Peso molecular del liquido = 44.05

M = Peso molecular del vapor = 44.05

Densidad del vapor = 0.00659 gr / cm” = 6.59 Kg/M>

Densidad del 1fquido = 0.8412 gr / cm

= Flujo de liquido en Kg/hr

= = QJQ :;3

Flujo de vapor en Kg/hr

~&l: -



n+1

RExt. = D

L R

' R4+ 1

M)

= 1 por lo tanto

Hv
L N R 3
v Mv R+ 1 24+ 1

Determinando el parfmetro de flujo:

3 \/ 0.00659 \
F =
v = 5 4 0.8412
0.75 \/0.007834 \

0.066

H

Con el espaciamiento entre platos de 24 pulgadas, el pa

rédmetro de flujo Fiy ¥ tomando en cuenta que la tensifn -
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superficial §— = 19.56 dina / cm se obtiene de la grafi-

ca IIT-g el valor de Csb H

' 0.5
= Uy (-_ﬁ-—) = 0.35 ple / seg.

c
sh
f? AV
Donde:
- Cp = Parémetro de capacidad de vapor en pie / seg.
- UN = Velocidad del vapor de inundacién basada en el =

&rea neta, A, pie / seg .

Debido a que la tensidn superficial del liquido es =20
dina / cm, no es necesaria ninguna correccidn.

Usando el 85 % de inundacién para el disefio se tiene:

csb
N 7 @ 0.5
.
V2

i

., C?%;%%ii_o.é

0.5
Uy = (035 ple / seg ) ( 0'843§056g500659,)
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Uy = 3.93 pie / seg

El &rea neta de flujo de vapor es :

Q

Donde: Q = Flujo de vapor = VN

Haciendo un balance en el domo de la figufa I11-f se =

tiene que :

Rpwt, =3
D = 281.7187 Kg wol / hr

a1 3 ( 281.7187 Kg mol / hr )

845.1561 Kg mol / hr



e - — — . - e e vty v

845.1561 + 281.7187

<3
i

1126.87 Kg mol / hr

<3
1]

Siendo Vn el flujo de vapor proveniente de la columna =

e igual a @ .

- Kg mol Ll .05 M5 35.31 pied”
vn = “26-87 hr ° Kg mOl * 6&-5'9 Kg ’ M:S
hp
3600 seg
V, = 73.88 pie’/seg
73.88 piel/seg 2
An = = 18079 pie
3.93 ple/seg
_ 2
A = 18.79 pie

Como el &rea de flujo del liquido es 12 % del &rea to-=

tal de la columna, se tiene que el &rea total de la column

na es :
A 18.79
Ay = =D = ——— = 21.35 pie®
0.88 0Q88
2
Ay = 1.98 M

- ()em



El didrnetro de la columna es

T p?

Como A, =
t 4

L A,
77:-

4 ( 1.98 ) M@
T

1]

1.58 M 2=1.6 M = 1600 mm

for}
]
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8.- CALCULO DE LOS REQUERIMIENTOS DE AGUA DE ENFRIAMIENTO
Y VAPOR DE CALENTAMIENTO,

El primer paso es determinar'las temperaturas que 5o ==
tienen en ol domo y en el fondo de la columna; é&sto se lo-
gra calculando el punto de rocio y el‘punto de burbuja pa-

ra la mezcla que se tlene en cada extrewo de la columna.

Se conoce por definicibn :

Y .

En el punto de rocio —i = 1.0
Ky

En el punto de burbuja : »Ki X1-= 1.0

ElL procedimiento de célculo consiste en suponer una tem
peratura, determinar los valores de K para caﬁa componen
te a esta temperatura y relacionarlos con su fraccidn mol
correspondientes. La temperatura correcta serd aquella a =~

la clial se cumple cada una de las relaciones anteriorses.

Desplies de realizar los tanteos necesarios, se encuen--

tra que las temperaturas en el domo y en el fondo song

- N ws O
T pome =T goeto =0 C

_ e . o
T ponae T T Burbuja © 55 ¢



AGUA DE ENFRIAMIENTO.
Cilculo del calor eliminado en el condensador:

Admitiendo que la columna opera basicamente en condicio

nes adiablticas y efectuando un balance de calor en el do-

mo

se tiene que:

\'f Hn = Qc + D hD7+ Lu+1 h

n n+1

Qo =Vy Hy = Dby~ Ly, by

Donde:

= Calor que se transfiere en el condensador
= Entalpla del vapor

= BEntalpfa del liquido

a 50 °C :

hD = hn+1 = 23.84 Kcal./Kg

Hn = 151.88 Kcal./Kg

Por otro lado se tiene que :

1126.87 Kg mol/hr = 49,638.6 Kg/hr
281.7187 Kg mol/hr = 12,409.7 Kg/hr

n
D

L. . = 845.1561 Kg mol/hr = 37,229.1 Kg/hr

n+1



De tal forma que Qe ©8 @

[( 49,638.6 Kg/hr ) ( 151.88 Kecal/Kg )

Q =
- ( 12,409.7 Kg/hr ) ( 23.84 Kcal/Hg )
- { 37,229.1 Kg/hr ) ( 23.84 Kcal/Kg )]
Q. = 6, 616,325 Keal/hr

ElL consumo de agua de enfriamiento viene dado por la =

ecuacidn :

Q
¢ ep ( Ta - T3 )

=
i

cp = 1 Kcal/xgﬁi

Como se indicd en el principio de este capitule, se dig
pone de agua de enfriamlento a 32 °c con una temperatura

de retorno mixima de 42 °C .

6, 616,325 Kecal/hr
¢ 1.0 Keal/Kg °C ( 42 - 32 ) °C

=
I

661,632 Kg/hr = 661.6 MO/hr

e
1]

f'?!'



M_ = 661.6 M7/hr

VAPOR DE CALENTAMIENTO.

Cilculo ‘del calor suministrado en el rehervidor:

Efectuando un balance para la columna total y conside =
rando que practicamente no hay pérdidas de calor se tiene
ques

F hF +Qy=Q,+D hD + W hW

QR=QC+DhD+th-FhF i
hF = 25036 Kcal/Kg

hw = 26.59 Kcal/Kg

F = 12,500 Kg/hr

W = 90.38 Kg/hr

Qg = [( 6, 616,325 Keal/Kg ) + ( 12,409.7 Kg/hr )

( 235.84 Keal/Kg ) + ( 90.38 Kg/hr ) ( 26.59 Kecal
/Kg ) - ( 12,500 Kg/hr ) ( 25,36 Kcal/Kg )]

= 6, 597,575 Kcal/hr

w‘o
[



El vapor de calentamlento que se tiene disponible es de
4.6 Kg/cma G

De tablas de vapor : Ay = 501.66 Kcal/Kg

u % 6,597,595 Keal/hr
R™ Ay 501.66 Kcal/Kg
M, = 13,151 Keg/hr



9.~ ESTIMACION DEL AREA DEL CONDENSADOR ¥ REHERVIDOR
Con objeto de poder efectuar el andlisis econbmico del
sistema, se hard una estimacidn aproximada del Area del ==

condensador y el Area del rehervidor,
Area del condensador:
Q=U.4 , LMD

Donde:

Carga térmica del condensador = Qe = 6, 616,325 Kecal/hr

&
H

Coeficiente global de transferencia de calor; de acuer

=
it

do a la operacidn de otras plantas similares para este
servicio = 582 Keal/hr M2 °C

LMTD = Diferencia de temperatura media logaritmica y es :

Z&Ta = Z&T1
Ln_ZSTa/[§T1

Siendo:
AT2=T1 -ta

AT,

]

=3
H
ot

T, = T, = 50 °c = Temperatura del producto a condensar

t, = 32 C = Temperatura de entrada de agua de enfria-
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miento.

ta = 42 °C = Tewperatura de salida del agua de enfria-

miento.
(50-32)~(50~42) o
LMTD = - ( 50 = 32 = 12.3 C
50 - 42

¥l &rea del condensador es :

Q 6, 616,325 Kcal/hr
A = =
U . LMTD ( 582 Kcal/hr M2 °¢ ) ( 12.3 )

A = 924 M@

Se considerard que los tubos serén de 3/4" de didmetro
: (]
en arreglo triangular, 16 BWG y con un pitch de 1' °
El material de los tubos y la coraza serf de acero ino=-

xidable 30k,
Area del rehervidor :

De la misma forma que el condensador se tilene;
Q=10., 4 . LMID

Donde :

Q = Carga térmica del rehervidor = QR = 6, 597,575 Keal/hr



<
i

Coeficiente global de transferencia de calor

976 Kcal/M2 °c

]

Temperatura vapor de calentamiento = 110 °c =,T1 = Ta

1

i

Temperatura fondos de la columna = 55 °c = ta

LMID = 110 = 55 = 55 ¢
El 4rea del rehervidor seri :

6, 597,575 Kcal/hr
(976 Keal/hr M2 %) ( 55 °C )

= 123 M@

.
]

A= 123 M°

Se utilizari un rehervidor tipo termosifén vertical con
tubos de acero indxidable tipo 304 y carcaza de-acero al =
carbdn . Los tubos ser&n de 3/4" de difmetro en arreglo =

triangular 16 BWG y con un pitch de I".
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10.~ ESTIMACION DE LOS COSTOS FIJOS; COSTOS DE OPERACION
Y COSTO TOTAL.

( Considerando»columna, rehervidor y condensador ).

Se haré& la consideracién de que el sistema disefiado se-
ri eficiente, por 1o menos durante un lapso de 10 afios in=-
cluyendo el de 1980, es decir de 1980 a 1989.

Por 10 que se evaluardn los costos fijos y costos de o= ‘
peracién para cada afio, considerando el método-de annali«-=-
dad.

Lo primero es determinar los costos fijos a 1980; estos
son obtenldos, ya sea de articulos del Chemical Enginee-e=
ring y actualizando al presente afio, informacién directa =
de proveedores, relacibn de indices poseidbs por compafiias
de ingenieria, etec; para &ste caso se determinardn de artiA
culos del Chemical Engineering y se actualizarbn a 1980 ob

teniendose lo siguiente:

Para la columna:
Considerando material de aceio inéxidable 304 y espesor

- t
de 1/2' se tiene:

- Columna $ 4, 746 200 M.N.
- Internos (Platos de vilvula) $ 1, 961 440 M.N.

TOTAL $ 6, 707 640 M.N.

@B



Para el rehervidor:

$ 325 590 M. N.

Para el condensador:

$ 1, 440 450 M.N.

Costo Fijo 6, 707 640 + 325 590 + 1, 440 450

§ 3, 473 680 M.N.

Costos de Operacién.
Las plantas petroquimicas generalmente operan 8000 hrs

al afio; en base a esto se tiene:

- Costo de agua de enfriamiento.

El costo de agua en plantas de este tipo estd actuale=-
mente en § 0.595 M.N. por M,

El consumo de agua de enfriamiento en el condensador es

= 661.6 M2/hr

Costo de agua de enfriamiento = 661.6 M>/hr x 8000 hr/A

i

fio X § 0.595 M.N./M7
$ 3, 149 216 M.N./Afio

-y



~ Costo de vapor de calentamiento.

ElL costo del vapor de 4.6 Kg/ocm® G es de § 75.0 M.N. la
tonelada.

El consumo de vapor en el rehervidor es

= 13 151 Kg/hr

= 13.151 Ton/hr

Costos de vapor = 13.151 Ton/hr x 8000 hr/afio x

$ 75 M.N. /Ton.

$ 7, 890 699/Afi0

Costo Total a 1980 = § 19, 513 496

Una vez determinados los valores de los costos fijos y
costos de operacibén a 1980, se calcularin los costos de O=

peracién a 10 afios de acuerdo a la siguiente ecuacidn:

(1 +4)% -
PR TIPSR,
Donde : P = Valor presente
= Costo anual

Interés anual = 18 % = 0.18

Ry
i

n = Nimero de afio que se dterminag

Dando como resultado la siguiente tahla:



i
sl

A;\C,D o |(osTO [ 1o Cosro g)ﬁﬁ)zdcmﬂ C ow;/Z‘ETOAL :
/ &, 1/17/3 ¢ PO //, 037 $/6 /3, 573Y9¢
7 o 9 395 /%0 /7, PP PO
3 g 17, 2F3 735 28, 7576/
7 g 25 Q02767 32,576 ¥Y7
5 _ 29,67 /05 3P, /P07 8T

’ g 3y vysaas Y32 977905
2 B 38, ¢c/2p60 4/7, 66350
f P 6/% d;"f.z,f? 50,55/ 23P
4 g N2 ad4 F3,5PPI22
Y% S0y 3L g, 27L00P




Hasta aqui termina el célculo para la primera secuencia
{ R=3); a continuacibn se da la tabla con los resulta--
dos obtenidos para los diferentes reflujos ( R= 3, 4, 5,
7).



RefLuso Ndm,ds. NUm de |DIAMETRO CADR ELF| AGuA DECARGA TER Vl}.?b&.sum] MREA DEL{ AREA DEL
EXTERI’IO PIATOS PIATOS DE LA - MINADO EV ExFrO. M!CA SUMHNISTRADD CONDEN®A REUER V-
, : o INISTRADA |ALREHER-
TeoRics, REALES. CoLUMNA.ELE UDE- REQUERN,) ReERyH vinor.  |dor. | doR.
(N\) fue)| N/ %Mu@_ | Ke/HR H\AZ/F?(M‘/ FT9)
3 |62 109 | 1.6 (66l Gelb pI7ITT /3457 \92% /" |/23
774/ /323
4 Y5 | 2E5 | 12r B3| YT \Rusw3| g 299 |11y |19
119592/ 1572
5 &/ 67 /.96 |9I335¢C| 9533 5\75/98% | /P96 |/ /77
/¥330 ' /90¥
7 | 3¢ GO | 2.3 275827415 \iz,492759 253016 (77 ¢/ 1237
] 9/07 2550

-85~



SELECCION DEL REFLUJO OPTIMO, RESUMEN Y CARACTERISTICAS
DE LA COLUMNA.

Utilizando el mismo sistema de cdlculo para la determi-
nacidn de los costos para los diferentes reflujos, a conti
nuacibn se graficarin los costos totales de cada reflujo =~
contra afiog, para comparar de los cuatro reflujos asumidos

, clal de ellos serfa el Sptimo para la columna.

~86-
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Como puede observarse en. la grifica el reflujo con menor
costo total es para R = 5 , ya que su curva estd por abajo

de las demis; sliendo éste el reflujo éptimo de la columna.

De acuerdo al andlisis anterior, las caracteristicas del

sistema son:

- Alimentacién 12, 500.00 Kg/hr
- Destilado | .12, 409 716 Kg/hr
= Fendos | 90.38 Kg/hr
- Relacién de reflujo 5

- Diémetro de la columna 1.96 M

- Nfimero de platos reales 69

- Espaciamiento entre platos | 616 mm

- Tipo de platos ' | de vilvulas

- Area del condensador 1332 M2

- Area del rehervidor 177 M2
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CAPITULO IV

CONCLUSIONES.

Para poder realizar el disefio adecuado‘de una columna de
destilacifn la cfial opere eficientemente en la préctica, es
absolutamente necesario contar con datos de equilibrio ¥xpe
rimentales, debido a que la:exactiﬁud de los cdlculos reali
zados dependerd, en gran parte, de la exactitud de 1os.da:f

tos de equilibrio entre las fases del sistema en estudio.

Asimismo, el céloulo de nﬁﬁerg de platos tebricos deberd
hacerse utilizando un método de célculo rigurdsé plato a ==
plato . Esto es debidé"al hecho de que las condiciones de -
Aopéraciéﬁ varfan de un punto a'otfo en un_platd y de plato
a plato y a la inéxaétitud'involucfada-por las suposiciones
hechas en los métodcé cOrtos. | "

La utilizacibn de los métodos de c&leulo coftos soio de-
' berd servir como una guiarpara sncontrar las mejores condi-

ciones paraAllevar a cabo la separacifn requerida.

Una vez que se ha realizado el disefio del sistema de pu-
rificacién para 6xido de. etileno, puede decirse que éste --
paso es factible de llevar a caho debido a que asi'pueden.-

evifarse.muchos problemas en la operacidn de la planta y al



hecho de que al vender el producto purificado se amplfa el

mercado en el clal puede colocarse el 6xldo de etileno.
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