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CAPITULO I






INTRODUCCTION,

Desde que la Ingenieria GQuimica ha sido reconocida como taoda una —
metodologia a seguir para la resolucién de diversos problemas, se
ha visto en la necesidad de plantear un camino mejor para una ma -

yor eficacia y compresién en los resultados obtenidos.

Actualmente se hace Ingenieria Quimica en gran paerte de los pai -
ses de Latinocamérica, asi como también en otros de Europa y aemés
continentes, Sin embargo, es importante tener en cuenta; que adn,
cuando en estencia una de las formas de interpretar a la Ingenie -
ria Quimicg es como la mayor o menor habilidad para la resolucién

de problemas, es conveniente reflexionar en lo siguiente:

No todos los paises tienen la misma facilidad (econémice) para rea

lizar Ingenieria Quimica en todo su esplendor,

No todos los pafses tienen las mismas necesidades como para hacer

un mismo tipo de Ingenierie Quimica.

Esto es comprensible, si se consideran las grandes barreras que in-
dividualizan a cada pafs (idioma; desarrollo econdmico, desarrollo
tecnolfgico, etcg) como para que se pudiera realizar un mismo tipo

de Ingenieria. Quimica que se pudiera llamar UNIVERSAL,

Lo anteriormente expuesto y el hecho de haber vivido la experiéncia

de estudiar la carrera de Ingenierfa Quimica en México (en la Uni -



versidad Nacional Auténoma de México) nos ha llevado a reflexio -
nar schre las consecuencias que directamente afectan al actual y
futuro estudiante de dicha carrera; siendo una de ellas, la nece-
sidad de recurrir como Gnica salida en muchos de los casos a Litg
ratura extranjera (inglés generaimente) de la cual, no siempre se
adguieren las ideas reales, en virtud de gque al llegar al nivel -
uniQuréitario (salvo las personas que han sstudiado algin idioma
por su cuenta}, para la mayorfa del alumnado, una segunda lengua
es conocida solo medianamente; y a la Ingenierfa Quimica hay que -

estudiarla o tratar de entenderla profundamente.

Por otra parte, esa Literatura extranjera se encuentra frecuente -
mente a un nivel académico superior al requerido por nuestros es -

tudiantes mexicanos (por las razones anteriormente expuestas).

Todo ésto, en la actualidad ha llegade a crear tanto en maestros
como en alumnos que dedican gran parte de sus actividades a la do-
cencia, una gran inquietud que poto a poco empieza a representar -

un serio problema para el gque es importante plantear una solucidne.

Explicacifn de la problemdtica.- Al llegar el alumno a la Facul -
tad de Quimica (u otre Instituciﬁn semejante) lo hace con la idea
y el prop6sito de iniciar sus estudios sobre Ingenieria Quimica; -
se encueﬁtra gue desde el primer curso hasta el Gltimo, el aprendi

zaje es igualmente dificil; es decir, gque siempre es lo mismo: -



andlisis del problema, relacidn de datos, recordatoric o bisqueda
de ejemplos semejantes para finalmente tratar de llegar a la reso-

lucibn correcta.

Para el alumno que no ha aceptado esta peculiar metodologfa, el de
sarrollo de esta carrera lo lleva en muchos de los casos avdesertar
de ésta, por considerar que carece de las facultades necesarias pa
ra su realizacifn en este campD: 0 bién, en el mejor de lﬁs casos,
si el alumno tuyo la facilidad de desarrollar su propia metodologia
para la resolucién de problem@s (por sentimiento), probablemente -

terminard con la idea de que logré aprobar sus cursos por "suerte".

Pero ni &1 mismo sabrfa & ciencia cierta explicar ese su secretq -
que supuestamente lo llevaré a alcanzar el tan deseado ‘BUEN EXITO.
En realidad lo dnico gue habré logrado serd adguirir una fuerte -
dosis de inseguridad que pudiera afectarlo en el pleno ejercicio —-

de la profesién,

Pues bién, es nuestra intencidén en este trabajo, dar a conocery - -
principalmente a nuestros cdmpaﬁeros estudiantes y maestros; no un
manual de sabiduria, pero s{ un compendio' de Gtiles problemas; cu-—
yos datos fueron extraidos de la realidad,de tesis reaslizadas en -
el interior de la Reptiblica sobre estudios, proyectos y anteproyeg
tos adapstados al lenguaje ingenieril. Esto es con el objeto de -

que se pueda poner de manifiesto y al alcance de los estudiantes -



de Ingenierfa Quimica un método Gtil, sencillo, préctico y hasta =
cierto puni:o original qus pudisra fecilitar la labor ENSENANZA-A -—

PRENDIZAJE pare dicha c&rz;ara.

Dicho método pretende que la habilidad para resolver problemas de
Ingsnisrfa Quimica sn una forma eficiente dsjs de ser un TABU, una
SUERTE © un mero SENTIMIENTO y pase a sar un mzcenismo mia pare un

major y mis claro dssarrollc del psnsamiento dsl hombre.

Pensamos muy sinceremsnte qus con el presente trebajo, ademis de —
lograrse una intima satisfaccién, se logrard (mediante una adecua—
da difusién del método) une répida integracién académica que le -
psrmita al estudiente en un menor tiempo, conclentizarse acerca ds
los problemas técnaldg:{cos del pafs y pusda en una forma concreta

luchar con sus cono:.;.imientos pere lograr >una justa dignificacibn =

de la profesifn.

Con la mejor intsncifin y buena voluntad, sea esta pequaefia aporta -

cién 'a 1la escusla y a los masstros qus nos han dado éiempre tanto

por tan poco.

Sinceramsnts,

Ma. Estela Villanusva Balderas y
Gracigla Margarita Villanusva Balderas.
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CAPITULO II

DESCRIPCION DEL METODO EMPLEADD EN LA RESOLUCION DE PRO
BLEMAS DE INGENIERIA QUIMICA Y COMPARACION CON
METODOS TRADICIONALES,






En el campo de la Ingsnierfa Quimica existe una gran variedad de -
procesos industriales, los cuales se estudian aplicando el "Princi-
plo de la conservacifin de la materia", conocido en Ingenieffa Quimi
ca como el “Balance de Materlales™, mismo que se cursa en la mate -
rié de Ingenierda Quimica I para sstudiantes de tercer semestre de

la Facultad de Quimica; por medioc del balance de materiales se cong

ce la eficlencla y condiciones de operacién de determinado equipo.

Para el estudio de muchug.ds éstos procesos, se han agrupado sen una
forma global los equipos més usuales, clasificéndolos seglin la ope-
racién unitaria a cue psrtenszcan; entendiendose como “operaciores

unitarias™ a ;os procesos fisicos y meéénicos nscesarios para que -
se verifique el proceso unitario 6 reaccidn cquimica en una planta =

industrial.

Existe una gran cantidad de operaciones unitariaé, las cuales, s8 =
sstudian con mucho dstenimiento a lo largo ds la carrera de Ingenig
ria Qufimica. En éste trabajo se veréq‘algunas de las Dpafaciones -
unitarias més importantes como sont flujo de Fluidds, mazclado, eva
poracién, cristalizacién, absorcifin, destilacién, operaciones aire-

~Bgua y secadd,

En virtud del nimero de operaciones unitarias a estudio, se requiere

de un edquipo especifico y diferente para cada una de ellas, depen -



diendo del proceso, por lo que es muy diffcil seguir un métado gens-—
ral utilizado como patrén para determinar las condiciones de ﬁpera -
cién del equipo, es por lo que en Este trasbajo se muestra la aplica-
cibn dg un METODO ordenado y a la vez objetivo propussto por los In-
genieros Audi P, Stivalet G, y Antonio Valiente B, para la resolu =

cién de problemas de Ingenierfa Quimica,

Dicho m8todo es general para cualquier operacifn unitaria ya gue

existe una gran diversidad de problemas de Ingenierfe Quimica para
los cuales serfa imposible hacer un m&todo para cada uno ds elles =

ya que cada uno se ataca de distinta manera.

£1 método propussto para la resolucién de problemas de Ingenierfa -

Qufmica consists en cuatro stapas principales las cuales song

o= Traduccibn.
2.~ Planteamisnto,
3.~ Chlculos,

4,~ Resultados.

En la primera de ellas, una vez que ss tiene el enunciado del problg
ma, -se traduce mediante el uso de un modslo gréfico, es decir, se ha
ce un diagrama especial del equipo en estudio} ya sea una torre de -

destilacién, un evaporador, un mezclador, una torre de absorciéin etc.

Se escriben en el diaegrama los datos del problsma, pero ss utiliza la




nomencletura oficial para cada una de las corrientes de los procssos
raales; con el fin de gue sl alumno se vaya familiarizando desde sus

inicios con diagramas de flujo 1o m&s complstos posible,

Una vez que se hace el diagrama con todos los datos y las incégnitas
especificadas en 81, se procade a hacer la segunda etapa 11ama§a= -
PLANTEAMIENTO; cuya parte principal es la DISGUSICON, la cual consis—
te en describir en forma escrita, la manera de ataque del prohlema,
la cual dshs ser breve y concisa, -Esta etapa es muy importants, ya
que aquf el alumno doberd desarrocllar éodo su ingenio y creatividad

en su proposicién de resolucién.

E£n dsta misma etapa ss plantean todas las ecuacicnes necesarias de -
balances de materia tanto totales como parciales. Se despejan las -
incégnitas que se piden en el pruﬁlsma an Funq}ﬁn ds las variables -
dato, utilizando el lsnguaje algebraico oficial; en ésta segunda sta

pa 88 pusds decir que ya ha quedado resuelto sl problema.

En la tercera etapa llamada CALCULOS, se sustituysn tedos los valo =
res- qus se tienen como datosy; en las ecuasciones qus quederon planteg
das en la etapa anterior y en ésta misma etapa se hace y comprueha -

g8l andlisis dimensional y s8 escriben las unidades adecuadas.

La Gliima stapa: RESULTADOS, consiste en la interpretecibn y escrity
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ra de los resultados, analizédndolos desde el punto de vista “criterio
real" del proceso a tratar, como lo visualizarfe un Ingeniers Quimico,
Gi son muchos los resultados se pueden escribir a mansra de tabla para

su mayor claridad.

Los métodos tradicionales para la resolucifin de problemas de Ingenige-
rfa Qufmica son muy variados, psro en una forma global consisten en =
hacer diagramas en forma ds blogues pera cualguiser equipo con sus reg
pectivas corrientes de entrada y salida, 58 escriben en el diagrama

los datos del problema y se procsde a la resolucidén, elaborando scua-
clones en las cufles ss trabaja con nimeros e inclgnitas al mismo =
tiempo y despuSs se despejan las incégnitas dsl problema y se escri -

ben los resultados,

Las diferencias entre amboé métodos son las sigulentes:

a) En el método Stivalet-Valients se dibuja el diagréma del eqﬁipq es
pecifico en lugar de dibujar bleogques rectargulares para todos los
equipos.

b) Se usa la nomenclatura oficiel y se numeran las corrientes, es de-
cir =8 unifbrmizén las literales para todos los problemas en lugar

de usar diferentes para cada problema sagin el autor de cada 1ibro,

¢) Primero se plantean las incégnitas usando sfilo ecuaciones y hasta

la siguiente etapa se sustituyen ésos valores es dacir no se traba

ja con inc6gnitas y nimeros al mismo tiempo. En todos los proble-
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mas se trabaja con el S.I.U. Sistema Internacional de Unildades.
d) Se escriban y analizan los resultados brevementa, lo gque a difsren
cia de los métodos tradicionales en los qua, s6lo se ascriben 85 -

tas conclusiones en algunas fusntes,

Todo &sto ss hace con el fin de que el astudiante desde el inicio de
1a resolucifn de su problema lo haga da la manera mis ordenada para -
quaven cualquier equiveocacifin posterior le sea fécil visualizar su -

error ya que desds el principic ha trahajado con claridad,.

Para un mejor entendimiento de esta diferencia, a contiruacifin se es—-
cribirdn algunos ejemplos en los cuamlss se resuslve un mismo problema
tomado de uno de los libros de Ingenierfa Quimica que se utilizen co-
mo bibliograffa bisica en slcurso de Ingenierfa Qufmice, su resolu -
cibn se transcribe Integra mediante el mStodo usado por el sutor y =
daspus, sl mismo enunciado se vuslve a resolver utilizendo el m&todo

Stivalet~-Valiente propuesto,
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El siguiente problema resuelfo es un ejemplo del capftulo 2 del libro:
"Principios y célculos bisicos de la Ingenierfa Quimica" de David M. =

Himmelblau. 2a. Impresifn Ed. C.E.G.S5.A Pgs. 98 - 99,

A} Resolucién propuesta por el autor:
David M. Himmelblau.

EJEMPLO 2,9 Mezclado

Un tancue gque opera con solucién débil de dcido sulfirico para baterfa
contiene H2804 al 12.43% (y el resto de agua destilada). Si se afiaden
200 1b de HESD4 al 77.%% al tanque, y la concentracifin de la solucidn
final de H2504 es de 18.63%, jcudntas libras de &cido para haterfa se

habrédn formado?,

200 1b
77.7%
Punto de mezclado Lfmite del sistema
F P
L d
12..43% : ¥\ 18,63%
N4 :
—

Solucidén:
En éste problema, se conoce uno de los pesos y tres composiciores; se
desconocen dos pesos.

Camo ayuda se designard arbitrariemente a los pesos de las dos solucig
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nes desconocidas con las letras F y P. Con dos variables descenocidas
se necesitan dos ecuaciones independientes. Sin embargo se pueden in-
dicar tres balances de material, de los cuales cualquier par forma -

ecuaciones independientes,

Base: 200 1b de solucibn de H,50, al 7747

Tipo de balance Entradas = Salidas

Total F '+ 200 = P, -non-.-no-t(a)
" Componente

H 50, F(0.1243) + 200(0.777) = P(0e1863)s o = o » o ¢ o » {(b)

H20 F(0.8757) + 200(0,223) = P(0:B137)s o ¢ ¢ o 6 o ¢ & (C)

El uso del balance total, y de unc de los otros, es la forma mis f4cil
para encontrar P,

200)(0,1243) + 200(0.77?) = P{0.1863)

(P =
FP = 2110 1b de &cidos.
FP = 1910 1b de 4cido.

B) Resolucifn aplicando el M&todo Stivalet-Valiente:
Un tanque que opera con solucién débil de dcido sulfiérice para baterfa

contiens H2504 al 12.43% (y el resto de agua destilada), Si se afiaden
90.8 kg de H2804 al 77.7% al tanque y laconcentracifn ds la solucibn -

final de H2804 es de 18.63%, icudntos kg para baterfa se habrdn forma-

do?.



1.0

2.0

2.2

4

TRADUCCION,
N4
= 9068 k =
m1 g "b ?
X, = 0,777 T %, = 0.1243
S0
5 @ 50,
X1H 0 = 0.223 C:><:> XEH 0 = 0.8757
2 ~ 2
1 = corriente de dcido al|77.7%h m, o= ?
2 = corriente de 4cido al| 12,43% ;3 = 0.1863
H2804
3 = corriente de dcido al 18.63% §3
) H_O = (0.,8137
2
PLANTEAMIENTO,
Discusiéin,

Para calcular los kilogrames dé*éeida para baterfa formados, se -
hace un balance de materia tqta} y lﬁs balances de materia parciag
les tanto para el H2804 como para el H20. Se»obtiene un sistema

de ecuaciones, las cuales se pueden resolver simulténeamente para

obtener el valor de las incfgnitas.

Balance total,



2.3 Balance parcial para el HZSD .

m, % + m % = m X
1 1 2 2 3 3
H28Cl4 H2804 HZSD
2.4 Balance parcial para el HZD'
m, % + m, % = m X
1 1 2 2 3 3
H20 H20 H20
2.5 Cantidad devécido en el tangue.
De ec, 2.3 y 2.2 se obtiens m:3 y luego m2.
m ; 4+ m §
1 1 2 2
0 0
o H_.S A H_S 4
3 Xy
FESDA
m, x o+ om X
1 1 2 2
. . ) H2804 H2804
1 Mo = %
3H S0
2 4
g - X
1 3
o ( ﬂ2804 HZSO4 |
2 T g - 7«2
H2804 H SD4



3,0

3.2
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Cantidad de &cido formado,
De ec, 2.2
m, = m + m,
CALCULOS,
Célculo de m,,
De ec., 2.5
0,777 - 00,1863
m, = 90.8 kg (FHEmTgtoas) = 865.01kg
r/
Célculo= de m.
De ec. 2.6
m3 = 90,8 + 865,01 = 955,81 kg.
RESULTADOS @

Se habrdn formado 955.81 kg de 4cido para baterfa en la corriente

de salida para una concentracifin de 18,63%.
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El siguiente problema resueltoc es un ejemplo del Capftulo 7 del libro:
"pPrincipios de los procesos quimicos".
Balances de Materia y Energfa, de Hougen, Watson., Ragatz. Ed. Reverté -

S As Pgs. 206 - 207.

A) Resolucién propuesta por los autores: Hougen, Watson, Ragatz.
EJEMPLO 1
El &cido sobrante de un proceso de nitracién contiene el 23% de -

HNQB, 57% de HZSUA y 20 de H20 en peso, Este &cido ha de concentrar

- para que contenga 27% de HNO3 y 60% de H2804 por adicifin de 4cido

sulfirico concentrado que contiene 93% de H2804 y &cido nftrico con-

centrado que tiens 90% de FNDS. Calcular los pesos de dcido sobran-

te y concentrado que deben combinarse para obtener 1000 1lb de la mez
cla deseada,

Base: 1000 1b de mezcla final.

Sea X = peso de 8cido sobrante,

Y = peso de H2804 concentrado,

Z = peso de HNO3 concentrado,

1i

Balance Total,

3 \ iy

J

C N
X+Yl+2¢1000.......c..-.--.(a)

S0
Balance de F& 4

0,57 X + 0.93Y = (1000)(0.60) = 600 o o s « « (b)



18 .

Balance de HND3

0.23 X + 0,902 = (1000)(0.27) = 2704 .. .. (c)

Resolviendo las ecuaciones a, b y ¢ simultdneamente se obtiene

X = 418 1lb de &cido sobrante,.
Y = 390 1b de H28Cl4 concentrado.
Z=

192 1b de HND3 concentrado,.

Estos resultados pueden comprobarse por un balance de materia del -
agua en el proceso:

Agua gue entra = (41é)(0.2o) + (390)(0.07) + (192)(0.10) = 130 1b
Puesto que la disolucifn final contiene 13% de H20, este resultado -

comprueba los cédlculos.

B) Resolucién aplicando el método Stivalst-Valiente,

El &cido schrante de un proceso de nitracifn contiene el 23% de HNDS,
57% de H2804 y 20% de H20 en peso. Este dcido ha de concentrarse -
para que contenga 274 de HND3 y 60% de HZSD4 por adicifn de 4cide -
sulfdrico concentrads que contiene 93% de HNDS. Calcular los pesos

de &cido sobrante y concentrado que deben combinarse para obtener -

1000 kg de mezcla deseada,
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1.0 TRADUCCION,

1.1 DIABRAMA,

' -7
my;= ¢
VN g DN =4 -
@ O < @ X o, = 0.90
Cmp? B
_’)'(',sto‘=0.93 2
a7
x1;mo§=0.23

X H,80, = 0.57

.! \C>‘—?/ %o: 0.20

m = corriente de H, SOy 2N 1000 Kg

y . ~ 3 @ XfiNoy: 0.27
mz: corriente de HNO, : NS ) =32

% . XH50;20.60
m;concen\‘rad-o :

m;corriente de la mezclo deseada

2.0 PLANTEAMIENTO,

2,1 Dissusién.
Para caelcular los pasos del fcido concentrado y de cldo sobran
te, se hacs un balance total ds materia y un parcisl para cada
uno de los demds componentes, Ss obtiens un sistems de ecuaclc
nes, las cufles se pusden resolver simulténsemente para cbtener

sl valor de las incégnitas.
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2.2 Balance total,.

2.3 Balance parcial para el H2804

2.5 Cantidad de dcido en el tanque.

Despe jando m,l y m, de ecse 2.3 ¥y 2.4 y sustituyendo estos valores

en ece 1 tenemos:

m'B)I(SH S0 ) meT S0
m = 2 4 HE 4 (a)
1 - x1 . - L2 e L ] e L - .2 2 L L] L]

F%SCh
maxsHND ) meTHND
3 3 L] ® L d L] L - L ] - L ] 2 .} [ ] [:] .(b)
m. = -
2 x2
HNG,



21

maxaH 50 ) meTH S0 "' ) meTHND
2" a 2.4 . 3 3, _
% X, i
0
H,80, HNO,
X %
3
H_S0 Jrno
(- a. 3
3, X,
H_S0 HNG
m., = m 3 2 (c)
T = a .- L ] L] ] o L] L2 * L ] . o o s O
KFH s0 XTHNO
(1 - 4 - 3
X X
1 2
H,80, HNO,,

2.6 Cantidad de &cido en la corriente 1.

Ecs 2.58.

2.7 Cantidad de 4cido en la corriente 2,

Ec. 2.5b.

"oe0 T Thao
) )
1 60
5%%
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3.0 CALCULOS,
3e¢1 Peso de fcido concentrado en el tangue.

De ec. 2+5ce

- 0,60 0,27
~ 0,93 Q.90
m. = 1000 ( ) .50 T ) = 417.5 kg
~ 0,93 0,90
3.2 Peso de &cido sulfdrico en la corriente 1,
Da.ec. 2.6
(1po0)(0.60) = (417.5}(0.57)
™= 0.93 = 389.3 kg
3.3 Peso del &cido nftrico en la corriente 2.
De ec. 2.7
. {(1000){0.27}) - (417.5)}(0.23) - 193.3 kg
2 ~ 0.90

4.0 BRESULTADOS
Se concentrardn en el tanque 417.5 kg y los pesos del dcide so -

brante para el stqaseréhde 389.3 kg y para el HND3 de 193.3 kge
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RESOLUCION DE PROBLEMAS, PROPUESTOS DE LOS LIBROS DE BIBLIOGRAFIA PARA
EL CURSO DE INGENIERIA QUIMICA I APLICANDO EL METODO STIVALET — VALIEN

TE.

El siguiente enunciado se obtuvo de un problema propuesto del libro:

"Material and Energy Balances" de Alois X. Schmidt. Pg. 321.

2 - 11. Silvinita (42.7% de NaCl y el resto de KCl} se disuelve en

1000 kg de HZD y se enfrfa para indicar la cristalizacitn.

La composicién de los cristales es de 72.1% de KCl, 0.5% de

NaCl y 27.4% de H20. Se obtiene un s6lido de 727 kge Llas

aguas madres restantes contienmen S0 de H20 y 50% de sales
constantey la operacifn se lleva a cabo a presifn atmosférica,
Trazar el diagrama de flujo. a) ¢Cufl es el peso de silvinita
usada, b) zcudl es la camposicién final de la sclucifn - =

c) scudl es el % de recuperacién de KC17?,.
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1.0 TRADUCCION,

mz ?

' __—®——® %5950

)(asdu= 0.50

(

rri;727 kg
‘x,gec|=0.005
®KKker=0,721
ngo= 0.274

me? O>—®
®nec1=0.427 A4
X:Kcl=0.573 , ¢, Recup.KCl=p .

m, = corriente de silvinita.

1
m2 = corriente de agua.
m, = corriente de cristales,
i m,2 = corriente de solucién final,




25

2,0 PLANTEAMIENTO,.

2.1 Discusifine
Para saber el peso de silvinita usada y la composicién final de -
la solucién, se haée un balance total de materia y balances par -
ciales para los demis componentes, Para calcular el % de recupe—
racifin se hace la relaci6n de la cantidad de Acido que entra en -

tre la cantidad de &cido que se obtiene y se multiplica por cien.

2.2 Balance total.

2.3 Balance parcial para el H_O,

2.5 Composicién de la soluci6n final para las sales,
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2.6 Porcieﬁto de recuperacifn de KCl.

2.7 Cantidad de

De ece 2.3

2.8 Cantidad de

De ec. 2.2

3.0 CALCULOS,

341 C&lculos de

i De ec. 2.7

M3 %3
% recu = KCL x 100
o Pexc1 m, X
KC1
solucién final,
m_ ¥ - m, ¥
2 2 373
i ) H20 H2D
4 Xa
F%D
silvinita usada.
m1=m3+m4—m2
la solucién final.
(1000)(1) - (727)(0.274)

(0.50)

= 1601.604 kg
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Cantidad de silvinita.

De ece 2,8

m, = 727 + 1601.604 - 1000 = 1328,604 kg

Composicién de la solucién final para el H20

De ec. 2.4

"o = {(1601.604)(0,50) = 800,802 kg
2

Composicifn de la solucibn final para las sales.

De ecs 2.5

1] ° = 8 .
moles = (1601.604)(0.50) 00,802 kg

% de recuperacifin del KCl.

De ec, 2.6
(727)(0.721)
o) . 100 = 68,85
% Recupey o) = (1328.6)(0.573) * ™ 655
RESULTADOS.

a) El peso de silvinita usada es de 1328.604 kg, en la alimenta —
cidn,
b) La composicifn final en la soluciéh es de 800.8 kg de agua y -

800.8 kg de sales,
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c) E1 % de recuperacién del KCl es de 68,85,

El siguiente enunciado se obtuvo de un problema propuesto del Skibroﬂ -

"Material and Energy Balances" de Alois. X. Schmidt. Pg. 320,

2 = 3, Una mezcla equimolecular de 02 y N2 serd producida mezclando -
02 puro con aire a una temperatura de 60°F y una presién de -
735 mmHg, Dibujar el diagrama de flujo para ésta operacifine =

Qué relacién de aire a oxfgeno seré usadaZ. Considerar al ai-

re formado de 21% de 02 y 7% de N2=

1.0 TRADUCCION,

|~ oxigeno puro
2-qaire (N, 02)
3-corriente mezcla

T B

J

_?2_??2
no
o
- i — A\‘_—.\\‘—‘

- o,

T
<n> ,
%

Gg? A :éf?
Vpz=0.2! L =705
"92"2 =0.79 YJM-O 5
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PLANTEAMIENTG,
Discusifn.
Para encontrar la relaciﬁn'aé/é} se requiere hacer un balance to-
tal y un balance parcial para el O_.
Balance total molar,

T, + B, = G

1 2 3

Balance parcial para el 02.

Relacifin molar para gastos.

Sust. 2.2 en 2.3

~F o L] d
B. ¥ + B, ¥ = B, + 5o g ¥, o« (a)
1 10 2 20 1 2 30
2 2 2
~ -
Y4 Y3
B 0 0
-2 2 2
'—5’1—'5 =] r=3 BIl.ll!.!I"'ll(b)
84 Y3 = ¥
02 02-
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3.0 CALCULOS,.
3.1 Relacién necesaria de aire a oxigenao,

De ec. 2.4b.

13

2 1,0 - 0.5
= Q.8 - 0.21

= 1,724

ol

4,0 RESULTADCS.
Se requiers 1.724 kg mol de aire por cada kg mol de oxfgeno para

formar la mezcla equimolecular de oxfgeno-nitrégeno.



CAPITULO IIX

FLUJO DE FLUIDOS
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FLUJO DE FLUIDOS,

Importancia dsl Manejo ds los Fluidos.

Los habitantes de la Aoma actual, siguen utilizendo hoy en dfa los -
restos de un acusducto contrufdo por ios entiguos romanos. jQué sb-
lidas eran las obras de construccifn des los romanosl. Desgradiada -
mente no se pueds decir lo mismo de los técnicos que dirigieron s -
tos trabajos. Es obvio que sn la antigliedad el hombre posefa esca -—
sos conocimisntos acerca de los principios ds Fisica. Los técnicos

Omanns manajayan la conducci6n de‘agua por altos acueductos ds ple-
dré, en vez de tande;la bajo tierra, So hacfa de ésta mansra, ya -
que log técnicos de sntonces posefan conocimiesntos muy rudimentarios
acerca ds las layes de los vesos comunicantes. Oudaban de que el ni
vel dsl agua ds dos depfsitos a un mismo nivel unidos entrs sf, por

‘largas fﬁéeriéé,.pudiéra ger igual. Si los tubos se tienden en tie-
rra, siguiéndc-al'degnivelzﬁél terreno en ciertos sectores, el agua

tiens que cdrrer hacia-erriba. Los romanos temfan precisaments 8s -
to, es decir, ﬁansaban qus 8l aﬁua no podfa correr hacia arriba. -
Por eso gensralmente daben & sus tuberfas de conduccién de agua, un

declive uniforme en todos los puntus'del trazado (para lo cull se ng
casitaba frecusntemante hacer que el ajua diese un rodeo, o levantar
altos acueductos). Una de las tuberias romanas: la “Agua Martia®, -

tiene una longitud de 100 km, a pegsar ds que la distancia sntre sus



dos extramos, en linea recta, es dos veces menor, Y todo ésto; s6lo

por no saber que los 1fquidos también empujan hacie arriba.

Aspecto original de los acueductos de la antigua l Roma.

Lo anterior, no hace sino reforzar la idea de la importencia que =
desds la antigliedad se ha dado a 1ls conduccidn de flufdos,

Al paso dsl tiempo se han ido perfeccionando los mStodos da almsceng
je y conduccién de flufdo hasta los materiales empleados en los tan-

ques y tubos da almacenamiente y conducciéne.

‘Depandiendo fundamentalmsnte de las nscesidades humanes que ha teni-

do sl hombre desde la entigliedsd hasta nugstras dfas.

En vista del actual crecimiento de la industria, el hombre ha tenido

que habilitarse para mansjar todo tipo de flufdos, desds los mds co-
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munes y sencillos hasta aquellos gue prsesantan un alto grado de co -
rrosifn; auxiliado con la invencidn da miquinas, tales como bombas,
ventiladores y compresores, los cualss también han ido cobrando im -
portancia al grado ds formar actualmsnte una parte importanteAen el

estudic de flujo de Fluidos.

Para el Ingenierso Quimico, una de las aplicaciones més importantes,v
es la qus se refiers a la Induatrié Quimica, aquf siempre se contard
camo parts del proceso, con la operacifn unitaria coniclida como flu-
- jo de flufdos, tanto en procesos continuos e intermitentess Y qus -
va desde los tanques ds almscenamisnto hasta los da producto terming
do; la parte madular serd entonces, la forma en que los flufdos van

a sér manejados, as{ como el squipo (bombas, compresores, ventilado-
res, etc) que van & hacer posible ests proceso. Lo ques debs manéjag
ae con &clerto en flujo de flufdos es: el gasto, la ceduccién de los
flufdos ds un punto a otro, su velocidad en tuberfas, 8l almgcena -

miento y otros factores que analizersmos més adelante.

El término fluido incluye a toda sustancis capaz de moverse en esta—
. a
do liguido o gaseoso y sin forma propia, ya gus se adoptan a la dsel

» recipients gus los contiene.

Pueste cue los flufdos tisnen masa, se necesitan fuerzas para poner-
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los en movimiento, y es necesario considsrar otras cisncias como la -

asrodinfmica o la hidrodinémica.

Los flufdos pueden ser ldeales o reales, los primeros tiensn una visg
cosldad despréciable y carecen ds friccién. En los flufdos reales -
se consideran fuerzes de rozamientu:o Friécién, y una determinada =
viscosidad, Estos factores van muyArelacionados con la velocidad =
con la que un flufdo se mueva,'considerando adamés las caractaristi-

cas del flufdo de gus se trats.

Como los flufdos estén constituidos por capas; cuando hay dificultad
para qus estas capas se deslicen unas sobre otras entonces se trata-

ré de flufdos viscosos.

Para cue un cusrpo se mantanga Flﬁyendu a una velocidad constante, =
g6 precisa de una fuasrza F, aplicade a un flufdo s en movimiento, ;
dentro de uon ducto de érea A. Ds tal modo qus la velocidad v 88 =
proporcional al espesor s del flufdo, pero si el érea A se incremen-
taré, habria una consescusnte disminuclidn en la velocidad v, un incrg
mento en la fuerza F tambidn produce un incremente proporcional en -
ia velocidad. Lo cual significa gue la veloéidad con que un flufdo

s8 musvs se puede sscribirs

F. 8

V" A A
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De donde se daeduce que la viscusidada/h pusde sxpresarse:

/{ Fs 8
Ae v
Y cuyas unidades son

//H - dina.seg = 1 poisa

2
cm

o biédn:

’/k = cm + seg

Lo cual sibnifica que la viscosidad frecuentemente se encuentra en -

unidades tales como:

poise, certipoise, g/cme.seg, lb/ft. seg o 1b/ft. h

1

Eguipos en el mansio da flujo de flufdos.

En 1o que se refiere al equipo ds tuberfa, es importante tener en =
cuanta factores teles como: tipo de fluido, uso que se le pretends -

dér. durabilidad dsl material, factor scondmico, etc.

Actualmente la seleccifn del squipe se hace tembién en base a esténds
res astablecidos por sociedades de Ingenieria, en bass & sus experien

clas; tales como la American Standars Asociation, ésta tiens ya, la -

tuberfa clasificada por nimero de cédula; incluye una relacién de pre
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sifn ds trabajo interno en lb/’:!.n2 y tensibn permisible en la fi -
bras para la aleacifin en particular, dada también an lb/ina. Y =
es asf como se tiensn nimeros ds cédula talss como 10, 20, 30, 40,
60, 80, 100, 120, 140 y 160. Ha diferentes clases de tuberfa, dg
. pendiendo del uso que se le quiera dar; asf{ tenemos tipos como:
a) De hierro forjado: -Para agua a alta presién,

b) Ds hierro colado: Pare agua calients.

c) De lathn y cobras Para resistsncia a la corrosién.

d) No met§lica: Para determinados procesos quimicos.

8) Acero inoxidabla: Para materdales que no desben contaminarss.

Sagln el proceso de que so trate, seré sl usc qus sa pretenda para
el empleo de un determinado tipo de tubsrifa. Y es por eso que la

ssleccifn dshs ser cuidadose, porque adn cuando econfmicamente pu~
diers ssr convenisnte, pudiera tembién presentar dssventajas por -
la poca resistencia a las altas presionss, temperaturas, corrosién

stc.

Otros datos importantss, son el conaaj’tmiento de los diémetros in = -
terno y externo, (tiles pare sl célcule de scuaciones de flujo, es
pesor ds tuberfa, nimero de cédula, peso por ple lineal, poso to -
tal (con el difmetrs interno). Para el cdlculo de recubrimisntos,
determinacién de los tamafits de las absrturas por donde debs pasar

la tuberfa etc. (con sl difimstro externo).
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sibn de trabajo internoc en 1b/in2 y tensién permisible en las fi -
bras para la aleacién en particular, dada también en lb/inz. Y es

asf comoc se tisnen nimeros ds cédula tales como 10, 20, 30, 40, 60,
80, 100, 120, 440 y 160. Hay diferentes clases ds tubaria,‘dapaﬁﬁ:
diendo del uso que ss le quiera dar; as{ tenemos tipos como:

a) De ﬁierro forjado: Para agua a alta presifn.

b) De hierro colados Para agua caliente.

c) De latén y cobre: Para resistencia a la corrosién,

d) No metélica: Para determinados procesos quimicos.

e) Acero inoxidaeble: para materisles cque no deben contaminarse.

Segin 8l proceso de gus se trate, ssrd el uso qus se praténda pera

el emplso ds un determinado tipo de tubsrfe. Y es por eso qus la -
seleccifn debe ser cuidadosa, porqua'aﬁn cuando econbmicamentes pu -
diera ser conveniente, pudiera también presentar dasventajas>por 1a
poca resistencia a las altas presionas, tampersturas, corrosifn -

atca

Otros datos importantes, son el conocimiento de los diémetros inter
v exferno, .

no,AGtiles para el célculo de scuacionss de flujo, espssor ds tubs-
e\

ria, nimero dz cldule, peso por ple lineal, psso totel (conhdidme -

tro internn). Para el céleulo de recubrimientos, determinacién de

los tamafios ds las absrturas por donde debes pasar la tubsrfa etc. -

(con el digmetro externo),
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También son necssarios otros datos, como la circunferencia de la ty
berfa externa e interna, sl &rea de la ssccifin transversal (para la

ecuacién ds flujo y para conocer la capacidad total de una tuberfa.

Las miltiples tuberfas que atraviesan en todas dirsccionss las na -
ves de fébricas, son prébticamente el emblema de una instalecifn -

qu.‘[mica .

La conduccifn de liquidos por tubsrias ha tenido un especial progre
so en Pstrogquimica; ya gqus ss pueden enviar diferentes lfguidos por
una misma tubgria, haciéndolos circular uno tras otro sin que se .-

mazclen por medic de un compresor.

La tubsrfa se monta, uniendo tramos por medic ds soldadura o s#— -
pleando smpalmes, cables, juntas etc. Para tubos de pequefic didme-
tro interior se utilizan frecusntamente enchufes y para tubos de ma
yor diémstro, anillos de brida. Estos Gltimos se encusntran fre —

cuentemente en instalaciones quimicas; ya que psrmiten cambiar r&p&

damente los tubos,

Para regular el flujo, ss preciso qus las tubsrfas estén provistas
en lugares determinados con 6rganos de control como vdlvulas le =
cierre,(llave), ds compuerta, de globo, rsguladora de presifn, sole’

noide (eutomStica), de alivio, la seguridad, de alarma, etc.
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Dentro dz los squipos que musven,flufdos se tienen: bombas, compre-—
sores y ventiladorss, que se clasifican principalmente por sus carac

teristicas de capacidad, presién, potencia, eficiencia y seguridad.
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CEBULA

CASTS TIPICOS DE BALANCES DE MATERIA EN FLUJO DE FLUIDOS,

GASO X Uno de los wis fre en fluje de Flufcos ee 8i

el e s tlarm ura tubrfa por Ia cusl cirevla alpin Fiufde, Tre-
custtanente g8 trabaja con ecsite luliricants pare 8l cuel s tiens
12 esnsided relctiva y el gaste. Asf come teabifin lss datos ds —
difzstra y cfzuls para cads fruwo do tuberia si =s oue. lubisce re-
ol ficscierws y reducciones. Por lo generel, wnmupsmmci
blewss g0 reqdars saber el flujo nfsico, la velocided lirssl y la

mesa e velocidad pare cede puntn de dicha tuberda.
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262

253

2.4

PLANTEAMIENTO

Oiscusibn.

La solucibn ds ests problema serfa con la ayuda del diagrama
para gue en cada punto se plantee un balance de masa, as{ como
también las escusclones necesarias parae calcular las velocida -
des lineales y la relacifn flujo / &rea gue equivale a la masa

velocidad,.

Balance de masa.

bomkm btk
Velocidad lineales.
ve b
s
Velocidades mésicas.
L s |P =g Raferencias
8 cédula

Estas serfan las eucaciones a emplear en cada punto del diegra

Mae

CASO Il.- Otro egjemple tipico es en el que se tieme un proceso eon-

tinuo en el cusl se tienen datos de diémetro y cédula de tuberfs



Le
———

&5

Wﬂm.mmmd&;-hmmhynh
sAlide, Fasho y velecided de fluje & la sntreda @ 1z salide. Eneg

gertaral

tmmlmwhbﬁﬂlumdﬂmdalmmg

1.0 VRADACCION.

3.3 v DIAGRAMA.

[«
4
L, =
Ty
A}

2.0 FLANTEAIENTO,

2.1 Biscusifin,
mmnrmam(m@mnammg
oridos "e” y "L" su garts de 1 scuscitn de balsncs ds materia
iss referide £l slsaznio de volisen. Ajustento s sste scue -

oibn, le infarwacifn con que s2 cusnta.
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2.1 Balance des materia referido al elemento de volumen.

Rapidez neta Rapidaz nsta | - Rapidez nsta
de salida da } - <dg entrada « ) + { ds acunula = = 0
masa | de masa cién

Como el éngulo cue forma el vector velocidad con la normal -

es = 0. El balence queda:

q:(iL/Ag'"' q;Qg Ao+ T&%’ = 0

2.2 Tiempo de llenado.
El balance de “"o" a "L" es an bass & que igs gastos sean cpng
tantes ya qua s8 trata de un proceso continuo. Par lo cqus in
tegrando la ecuacidn dsl balance des materia separando varia -

bles se tiena:

fﬁi;i :,Z[; <3o ’Jo - 24; (>A'/0L

oz Vo f Ao~ Ui @A) o &
§ due = G 4,- 0L QA e
SJM?(GQ.L_D*UZQLJL)fJe
[ = (ko™ 50 xsgj:;/g
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CAS0 III.-~ Cusndo se trata de una linea de vapor des alta presién —
de la cual se sabe sl didmetro y la cédula la presibn y la tsmpera-
tura en cada punto extremo, asi como la velocidad en alguno de -

ellos. Se trate ds calcular la velocidad media en 8l otro punto,

1.0 TRADUCCION.

1e1 DIAGRAMA,

Cédula
D
Po "
TQ TL
Vo vL = 7

2.0 PLANTEAMIENTO,

2.1 Discusién.
Se plantea un balance de materiales para un proceso a régimen
permanente, Pare calcuiar la velocidad media en el punte "L"
mediante la scuacién de continuidad y considerando la masa -

constants, asf como ¢l drea se obtiens la scuacién dsseada.
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2.2 Balance de materiales,

2.3 Velocidad Media en sl punto L.
De la ecuaclén de continuidads:

o o o L L L
vo vL v vn vL

= s 8 €2
vc VL L vﬂ

3.0 CALCULOS

Para los cfleulos se requisre de transformaciones y tablas para
la obtencién de los voldmenes. Frecusntemente se redquiers in -

terpolar.
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CAS0 IV.~ QCuando se tiens el caso en el gue se desea transportar -
determinado flufdo de un punto a otro. En este tipo de problemas -
por lo gensral se tienen datos de didmetro y cédula de tuberfa, flu
Jjo, distancia entre los dos puntos considerados, presifn en cada -
punto, (1ig.)} flufdo de qus se trata, temperatura de operacién. Y

s8 pidy casl siempre la velocidad media en cada punto.

1.0 TRADUCCION,

1.1 DIAGRAMA,

D =
' cddule i
5 o! L
Y i !
:7 ' L t @
: oL 1
Fluldo !
To G
-]
: ) : ?
Yo V=

2.0 PLANTEAMIENTO.
2.1 Discusién,
Se plantea un balance de materiales. Para calcular la veloci

dad media sn cualquiera ds los puntos se requierefdatos de gas
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to y érea. Para sl gasto es necesario saber la densidad del -

flufdo.

2.2 Balance ds materiales:

Como se trata de un proceso a régimen permansnte:

2.3 OCflculo de la densidad de flufdo.

0 de tablas con datos ds temperatura y presifn 6 madiants relg

ciones si se consideréba un gas perfecto.

m

Pv & nRT an;v-?m_

Pm

T- nRT

mP m
O nRT P = n

PM P
0. xe

2.4 Célculos del Gasto Volumétrico,
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2.5 C4lculo de la velocidad media,.

L s cédula

3.0 CALCULOS

_'_> Raeferencias

La resolucifn numfrice, es siguiendo el planteamiesnto y con

las correspondientes transformaciones y bdsqueda de datos nace

sarios.

4.0 RESULTADOS.

Es conveniante enlistar los resultados en una tabla para ubi =

car los resultados de volecidad media en cada punto.

Asi eomo

también los de densided y gasto. Y sacar conclusiones en base

a ésto.
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CASO V.~ Frecuentemente se tienen procesos intermitentes para los

cuales se plde la cantidad de flufido en el tangue de depfsito al fi

nal del dfa. En este tipo de problemas cominmaente se conoce la ca
o~ )

pacidad del tangque, los gastos en los difersntas tomas de salida y

entrada. Asi como la capacidad inicial.

" 1.0 TRADUCCION,

1.1 DIAGRAMA,

|
;;

<
n
]
|- |
o

2.0 PLANTEAMIENTO,
2.9 Discusifn.
Se plantea un balence de materia para proceso intermitente con

acumulacién,



2.2 Balance de materia.

Entrade = Salida <+ Acumulacibn. O bién:

Rapidez neta Rapidez neta Rapidez neta
de salida ds - de entrada de + de acumula - = 0
masa. masa cifn da masa
dv
= L + + L —————
e T TR T

2.3 Acumulacitn,

dv L, - (L. +
de

2.4 Volumen el final del dia.

dv
Ve = Yy * 4B

3.0 CALCWLOS,

Mediants las transformaciones convenisntes.

4.0 RESULTADO.
S8 interpreta sl resultado del volumen final despus de un dfa

de operacién,
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GASO VI,- Sin duda gue uno de los casos mds interesantes es el que .
nos presenta la necesided de conocer el volumen y el nivel de un -
tanque montado debajo del piso en el cual se hace inasacsible la —
teterminacién, Para dicha determinacifn, se cuenta con frecuencia
oan un aditamento por erriba de la superficie dsl tengus. Los da-
tos con los qus se cuenta son: Del tanque se sabe: el diémstro, -
la longitud, densidad relativa del lfquido, didmetro y cédule del
tubo, presiones que afectan a un punto sobre la superficie del 1f-
quidos Del sditamento se conoce: difmetro y cédula del tubo, den—

sidad relativa del lfiquido, altura que registra.

1.0 TRADUGCION,

1.1 DIAGRAMA.

ce'd.

T

IR

D ¥ : G?R

Cédd.

Ce
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2.0 PLANTéAMIENTD.

2.1 Discusién.
En este tipo ds problemas el célculo de la eltura h es por mg
dio de la analogfa que se pusde establecer entre el tanque y
el manfmetro mediante balances de fuerzas y el célculo del vo
lumen del tanque; para lo cgal se tiene en cuenta el tipo de

tanque; gensralmesnte es de tipo horizontal cilindrico.

2.2 Balance de fusrzas en el mandmetro.

— —Q>
Pot 2 G;ire = AP Liqe Man + P atm,
A
D
z AP
2.3 Presién en gl punta A, ;
— —

P & Patm,
A" P()Liq. van + AT Zeaire

2,4 CAlculo de la densidad del aire.



P atm

m —_
e o me— Vv >en litras
) v T ——

Nota.~ Si esta Q es miy pequeiia puede despreciarss.

2.5 Balance de fuerzas en el tanque:

; —p
P D .
atm || P, P atm_+ h(’uq'

th.

2.6 CAlculc de la altura dsl licuide.

PA - P atm

h =
Q Lige

2,7 GCélculo dsl volumen del tanque.

Se requiere hacer referencia a un diégrama transversal del

tanque,
“— ° >
Volumen & Area x Longitud del tanque.
(4
A‘ B
ot D X
A {Z//JGE
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2.8 GCAlculo del drea o seccifn.
AREA ACE = AREA ABCE -~ AREA ABC

2.9 Cédlculo dsl édrea ABCE.

(EdABA )

AREA ABCE 360

AREA DEL CIRCULO
20,10 Céleulo del érea ABC.

AREA ABC = ]AB[ [BAI gen o

2.11 Cdlculo del seno d8 o<

Sen o = e =

Bl

3.0 CALCULOS,.
Los cllculo ademfs de las debldas transformaciones y consids=
raciones; incluyen los criterlos trigonoméfricos explicados =
en la taebla 13 - a del PERAY y 6 ~ 68 para la sbtancidn ds vo

ldmenes,
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4,0 RESULTADOS,
Son la obtencién de la altura y el volumen del licuido dentro

del\tanque .
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PROBLEMA
En 8l proyscto de una estacién modular de compresién (Zona sur ds
la Repliblica) se tiene como parte del procesc una compresora de -~

airs de instrumentos, la cual tiena como Finalidad proporcionar el

" aire nacesaric para el funcionamiento de los instrumentos de tada

io

la estacién., La tuberfa es de fierro fundido de 2 pulgadas ds dié-
metro cédula 40, La presién cbtenida es de 50 psi a una temperaty
ra de 120°F. La compresora maneja un gasto de 75 Fta/min, Calcu~
lar el flujo o gasto mdsico y la masa velocidad con que séls el -
aire. Dar los resultados ds acuerdo al SIU (Sistéma Internacional

de Unidades).

1.0 TRADUCCICON.

1.1 DIAGRAMA,

D = 2”
\ ' cedula 40
i ] )
6L
PL= 50 p.SI
PL= 120°F
GL= 75 —Hj/min.
L= ¢
GL
=¢

SL
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203

2.4

2.5

61

PLANTEAMIENTO.

Discusibn.

Se planteaAun balance ds masaacon sl didmstro y la cédula se -
obtiens el &rea. Con el gasto y gl 4rea ss obtiene la veloci-
dad y el flujo. La masa velocidad es la relacidn del flujo y

el érea.

Balance d2 masa.

El proceso as considerado a régimen permanaents.

Obtencién del flujo a la salida,

Obtencién de la masa velocidad a la salida.
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2.6 Obtencidn del érea. .

Con D = 2" y Cédula 40 del CRANE B — 16

2,7 0Obtencidn de la densidad del flufdo,

ConP = S0psi yT = 120°F del CRANE

3.0 CALCULOS

3.1 Calculo del &rea.

D = 27 2
s = 00,0233 ft

Céadula 40
3.2 Célculo de la densidad,

T a 1200 3
P = 50 psi = 0,302 1bfft

3.3 CAlculo de ls velocidad.

Da ec. 2.3

A= 10
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Fta x 1 min m - m
75 min 60 se 0.3040 _ seg —
“w*- 0.0233 Ft° % | Lt = 16,3089 seg
seg
3.4 C&lculo del flujo.
D2 ec. 2.4 y con el dato de 3.2
1b Fta 1 min 1 kg Kg
BL = (0,302 ft3 x 75 in 3% 80 seg x 2‘025“:- 0, 1864 o

3.5 0Gfculo de la msa - velecidad.

De la rslacién 2.5

G L

L 0.1864 seg ki
s ° “D0.023 ft2 x  (0.00a8 1w T~ 9601 TZog
L 12 e

4,0 PRESULTADCS

v o= 16.3089 m/seg

G, = 0.1864 kg/seg



Significa que estas son las condiciones en gque el aire sala -

del comprssor.

FUENTE DIRECTA: Tesis Profesional ds:
EMILIO BRILLAS GARZA.
SERGIO GONZALEZ ORTIZ,
ROBERTO GARBUNO ZENGK.

RICARDO SAINT MARTIN CASTANON,

TEMA: "PROYECTO DE UNA ESTACION MODULAR DE COMPRESION®
(zona sur de la Repiblica)

1974,




PROBLEMA,

En el proyecto de una estecifn modular de campresifin, s tiems como
parts importante del proceso un compraesor de airs ds arranqua. Es-
te compresor fus sslsccionado en base al gasto de sire que necesi -
tan los cempresores del prooeso & ung prasidn de 250 psis A la en-
- trada del compresor, 8l fluidoc estd a 120°F y a la salida es de 2 =
pulgedas ds didmetro cédula 40, Las presionss son a la entrada de
280 psl y a la salj.da ds 80 pal, Los gastos qus se mansjan son de
75 f’talmin y 260 ftalmin a la entrada y & la ealida respsctivements.
" Caloulsr el flujo y la velocidad de airs a la sntrada y a la salida

del compresor; ds acuerdo con &l S.I.U.

1.0 TRADUCCION:

1.1 DIAGRAMA,

@

' ,
[0 . L
®i _

To = 4200F ~Y&. - ¢ = A000F . ¢

:
|
1
T
Do = 2" céd. 40 u &
de 40
Po = 250 Psi. b 2
S P_ = 50Psi
8, = 7 ft /mine § = 260 f’ta/min-
6 2V a?
o = ’ o = GL - ?. VL - 7
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2.2

2.3

66

PLANTEAMIENTO.

Discusibne.

Se plantea el balance de materiales, considsrando el proceso -
como contfnuo. Se obtiene el Area caon el didmetro y la cédula.
Se ohtiene el flujo y la velocidad en cada punto con los dat.ins

del frea y el gasto corraespondiente.

Balance de materiales.

Como es un procesc contfruoc,

% 1
Vo = s VL ® 8
[+] L
Obtencibn del flujo en o y L.
G
Go = <) o - GL = GL gL

Obtencién del 4rea sn cada punto.

Con D y cédula ———)p s en el CRANE B - 16
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2.6 Obtencién de la densidad en cada punto.

Con los datos de T y P se obtiene la densidad del CRANE A - 10

3.0 CALCULOS,

3.1 Céleculo ds la superficie en "o" y "L".

D = 2% >
Dz 2.5 s = 0.0233 ft
Cédula 40

3.2 G8lculo de la densidad en "o y "L%,

Ds 8ce 2.6
To = 120°F )
>D = 1.234 —1—ba—
Po = 280 psi ft
T = A100°F
L >L = 0,312 —15-5
P = 50 psi fE
L
3.3 Chculo del flujo en "o y "L%,
De ec. 2.4
1b Fta 4 min 1 kg kg
By = M2 X 7B X BDseg " 2.0 16 V2 geg

ft



1b kg
6676
L 3 X 260 = x =3 seg- * 2,025 16 = 0466764

3.4 Chculo ds la velocidad en "o" y “L¥,

O3 ec, 2.3
3 m
ft 1 min _—
£ 0,3
v o= B ogmx e =53.648";;£-x"‘—0%5"§’?g-’
o D.0233 Ft2 g Stene
sag
V. = 15,3089 <t
o seg
3
t 1 min m
250 o * & seq £t 0,3040 ser
= LA el 589
L 0.0233 ft2 = 1889789 o5 X Yy L
889
Vv, @ 56,5378 e
L seg
4.0 RESULTADOS. .
K
PUNTO VELOCIDAD = === FLUJD e
seg sag
1 16,3089 , 0.7617

2 56.5378 0.6676
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FUENTE DIRECTA: Tesls profesional des
EMILIO BRILLAS GARZO,
SERGIOD GONZALEZ ORTIZ,
ROBERTO GARBUNO ZINGK,

RICARDO SAINT MARTIN CASTANON.

TEMA: “RPROYECTO DE UNA ESTACION MODULAR DE COMPRESION®
{zona sur de la Repdblica)

1974
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PROBLEMA.
Una estacién madular ds comprasidén proyectada para la zona Sur ds la
Rspdblica; tiene por ob;j'eto, suminstrar la presifén adscuada dsl gas *
natural provenisnte de los cuerpos para snviarlo por gaguducto a los
centros de dsmanda. El ges es enviado a la estacién de compresién -
a 30 psia y 100°F, despufs de un proceso de separaclidn, sn el que -
son ssparado# los liquidos que dicho gas ‘émastra. Daspufis pasa a =
otra atépa de compresidn en la qus el gas fluye a otro tanqus amorti
guad.or donds alcanza las 600 psia de presién y ss enfrfa hasta 130°F,
11393 al separador ds salida y se envia el gascducto, La velocidad
media aicanzada daspués de la separacién es de 3225.6 ft/mins La =
composicifdn del gas es considerada como promedio pera la zona sur y

es matano 98% y otros gases Z%. Calcular la velocidad media del ma=

tano a la salida en m/seg.

1.0 TRADUGCION.

1.1 DIAGRAMA.

P = 600 psia
o L
= } — T = 130°F
D, = 4"
Poe = 30 psia L .
To = 400°F ) Céd, = 40
Do = 16 in v =7 (m/seg)
Céd. = 40 N 5 .
Vo = 3225,6 Pt/min, —h_—‘_®
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PLANTEAMIENTO,

Discusién,

S8 plantea el balance de materia. OCon la densidad y la ecua -
cién de continuidad se calcula la velocidad media a la salida.

Los datos indirectos necesarios se obtienen mediante el uso de

2.2

2.3

2.5

tablas y gréficas.

Balance de materia,

Ecuacifn des continuidad.
Qo vu su .()L VL SL

Férinula do la densidad.

CQu = ; amsa = CTE:>€=

Obtencibn de la velocidad media en "L"

Sustitu}endo 2.4 en 2,3 y dsspsjando v

L

1

\Y
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- 3.0

3.1

72

Obteéncién del drea pard "o® y “L",
En 81 CRANE.~ Apéndice B - 16

Para o Para L

m__——_—> s DL_——>S
Ced © Ced oLt

Obtencién del volumen especifice para "o" y ®L%.

En el CRANE .- ApSndice A - 11
Para o Para L
R R X
To ...____> Vo TL .__.._._> VL
Po PL
CALCULOS,

Célculo del &rea a la entrada y a la salida,

A la entrada:

Do = 16 in >
___'_'> 8, = 1.2272 ft
Ced 40

A la salida:

D = 4in o
L s = 0.6 o

Ced 40



3.2 Chlculo del volumen espacifico a la entradn y a la salida.

3.3

73

D8 ac, 2.7
A la entrada:
R = 56.4
T = W00F ) § = 8,3 =2
o _— o * in
1b
PD = 30 I
A la salida:
R = %04
-_— - 1b
T = 130°F > V_ = 0.35 2

1b
n

CAlculs de la velocidad media a la salida.

De ec, 2.5

't
min

2
8.3 -11_.-:-3 x 0.0884 ft

2 1b
3225,.6 x 1.2272 ft x 0.435 —1?' mi

nin
60 seg

v = 11,92 =— v = 2006,66 ft/min.

0,3048 m

1ft
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4.0 RESULTADO,

La velocidad media con que sale 8l metano 8 las condiciongs ~'-

de salida sefialadas de P y T es de 11.92 m/ssg.

Notae~ Dabido a que la manera mis sencilla de obtensr los da- .

tos indirectos era mediante el uso de tablas y gré&ficas, fue

conveniente transformar el resultado al SIU al final, .

FUENTE DIRECTA: Tasis profesicnal da:
EMILIO BRILLAS GARZA.
SERGIO GONZALEZ ORTIZ.
nueérﬁo GARBUND ZINGK.

RICARDD SAINT MARTIN CASTANON.

TEMA: "PROYECTO DE UNA ESTACION MODULAR DE COMPRESION".
(Zora sur de la Repiblica).

1974
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PROBLEMA

En la Zona Sur de la Rapﬁblicq, se tiene una estacidn de compresién,
la cual cuenta en una parte dsl proceso con un tanque de liquido de
enfriamiento: cilfndrico, horizontal de tapas cénicas ds 2000 mm de
didmetro y 3 200 mm de largo. La densidad relativa dsl lfquido den
tro del tanque es de 0.724. Este tanque estd colocado bajo el piso,
por lo gue no se cuenta con un medidor de nivel., Sim embargo se ha
condicioriado en la parts superior de la planta un nivel de 1fquido
qus muestra una altura de 15 cm. Este nivel estd colocado a un tu-
bo de 3/16 de pulgada cédula 40. La densidad relativa del lfiquido
es de 1.4186. El flujo de alre ss controla y la cafda dsl 1fquido
dentro del tangue es desprsciable, La presién del airs hace que el

tubo se mantenga vacfo y que el lfcguido no suba.

La temperatura media del lugar donds se sncusntra sstea estacién mo-

_dular 8s de 1009 y la presién de trabajo es ds 1 atm.

Se desea saber cufinto lfcquido habrd en el tangue y el volumen que -

ocupa en unidades de acuerdo-al SIU,



G e e B .- e —.--—--.—-1

T = SO0°F
P = tate
- ——— li
| |
| By = 316" : )
R .
i |
SO S v L] P s e
: 1;;1 ] f
" o i
S j ! Qm = 1..4185:
N ! f |
X - 0 | VU
) . . .
S ) h 1
, i !
= 0.724

¢
!
1

2.0 PLANTEAMIENTO,

Z-T‘Mm)sih.
mmmn&m-u@es@maﬁmm,s
plaresn belsnces de fusrzas para cagde envolvents. Tandendo
enmﬁhmehmsi&enkmaltamés!guﬁlulapr_l;
8ifn en A en el ndvel, Pars calculsr el volumen se nscesitan

datnsdeimymmmlm El éren so calculs eon



2.2

2.4

2,6
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los datos del diémetro, la altura del lfquido, forma y tipo de
tapa del tangue. Se tienan las referencias en el PERRY da, -

Edo 6 - 68,

Balaence da fuerzas en I.

+ P atm

Pa ™ ZQAira = &PX|iq. van

Obtencidn de la densidad del aira.

Obtencifn de PA.

08 8Cs 242

Balance de fuerzas en II.

Chtencién de h.

Da ece 2.5
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2.7 Obtencibn dsl volumen,
V = Area x Longitud del tanque.

2.8 Obtencién del 4rea o seccibdn,

Dal Perry 6 = 68 para tanques cilfndricos horizontales tapa -

cénica,

-a) Area ACE = 4rea ABCE - &rea ABC

2< ABD
360

b) érea ABCE = ( ) x Area del -,

cfrculo,

c) drea ABC = IAB”BD, s8n o<

d) sen ol = = = r;h

AB
o bien en 8l Perry tabla 1 = 3 a can & —~__>-A§S5— = &

3.0 CALCULGS,
3.1 Chlculo de la densidad dsl aire,

De ec. 2.3 Y para 100°F y 1 atm,

L

= 9
PMAire 2 g mol

T = 100°F = 389C = 3119K

V = 22,41
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P = ﬁ.—mol ‘= 1,1368 g X -lcf..l- X 2‘—-—— = 0.01136 L
Aire 22.4 1 x 311°K * 1 3 6 3 cm
5;3:;‘ m 10 cm

' 3,2 Cdlculo de PA.

De sc« 2.4 Y considarando despreciable la densidad gusda:

P = A P
A PGL—iq.. van ¥ Atm

g"
o ' N
P = 15cm x 14186 —L— 4+ 1atm x —25.20m
A 3 1 atm
cm .
L —p
P m 1054,479 =oeien
A 2
. om
3.3 Cdlculo de la altura del 1liquido h.
De ec, 2.6
- i
Y ~3
e 1033.2 cm
f 1054,479 cm = 1 atm x 1 atm = 29,39 cm
—P
0.724 .,._%,_

h = 0,293 m

3.4 CAlculo del drea o seccifine

De ac. 2.9
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De 2.9

by
-

)

CI.h = 0.2939 m

d) sen K = 1"2'i939"‘ e 0.,7061 § o= 49,90°

c) Grea ABC = 1 m x 0.7061 m x 0.7061 = 0.4985 e

Para b: :
L ABD = 180 = 90 =<
= 180 = 90 - 49,90 = 40,1
Vb) &rea ABCE = (g—’fa%co%':) X 73.1415 x (1 m)2 = 0.6998 e

2 2
a) érea ACE = 0.6998 m2 ~ 0,498 m = 0.,2013 m

0 bien del Perry tabla 1 - 3a

e 2(180 ~ ~-90) = 2(180 - 49,9 -~ 90) = 80s2
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Con & __> ér;a = 0.,2057
A

2
rea = H2x0.205'7 = (1m)” x0.2057 = 00,2057 e

3.8 Céculo del volumen.
D2 8Ce 2e7
2 3
V = 0,203 m x3.2m = 0,644 m

4.0 RESULTADOS,

Le sltura a la que se encuentra el 1fquido dentro del tanque -

esde h = 0.293 m y ocupa un volumen de 0.644 m3.



PROGLEMA
En gl antaproyscto pera 1a instalscién ds uma plaenta para la fabri-
wmmmmm,a-mcmm&mmmh-
dar 5o una cepacided de 20 1itros; sl cual entran 35,85 kg/dfa e

.
antimordo y 13.138 kg/dia de enifra, pare produsir 40 kg/dia de tri
sulfuro. §i al imiciv dal procsso, sl tangus ss sncontreba a la cusr

ta parte de su capacidad, (Sué cantidad de producto habré en el tan

gue &l fiml del dia?. L= densidad aparents del Sb y S as da 3.

1.0 TRADUCCION,

1.7 UIAGRANA.

Lo, = 35.85 kg (P)—

!?-‘f_s = 18,48

e = 4D kg
) 8y, 8,

Y 6 ab e M D N M e e o emn
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2.0 PLANTEAMIENTO.
2.1v Discusibn.
Como se trate de un proceso permanente, se debs tener en cusn-
. ta la ecumulacifn, Y como de lo que se trata es qg sabar 18 -
cantidad de mezele dentro del tanque al final del dfa; puede -
ﬁonsidararse como base ds cdlculo un dfa de operacifén. Por lo
. tanto mediente un balance ds materialss, con las transformacip
nes convenientes ss resuslvs sl problema.
2,2 Balance de materia.

Entrgada = Salida '+ Acumulacibn.

dv
LuSb + 105 = Lc + 'y

2,13 Acumulﬁci'ﬁnc

Do ec. 2.2

dv -
dé sh s

2.4 Volumen al final del dia.
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2¢5 Obtencidn del volumen,

(?=, -~ V & e

3.0 CALCULOS,
3.1 Cdlculo de la ecumulacidn,

De sc, 2.3

“5%7 = 35,86 + 14,138 - 40 = 9,998 kg

3.2 Célculo dsl volumer,

De ec, 2.5

V e ~=3Blg, oo
2%

; 3.3 Cdlcule del volumen al final dal dia.

-De ec. 2.4

LA #(20)1 + 3,33261 = 8,332 1
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4,0 PRESULTADO.
Significa que al final del dfa, habri en sl tangue mezclador -

8.3326 fde producto que afin no sale’ .

FUENTE DIRECTA: Tesis profesional de:
VENANCIO BAUSTISTA LUNA

1975,

TEMA: "ANTEPROYECTO PARA LA INSTALACION CE UNA PLANTA PARA LA FA
BRICACION DE TRISULFURD DE ANTIMONIO®.






CAPITULDO IV

MEZCLADO
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El mozelado es la operacidn unitaria que ticnz como chjetivo el -

comainardos o mids substanclas o ung nisma a difercnteos tomporatu -

ras da tal manora de abtener un producto con una d:stribuziﬁn al -

azar en una mezcla.

E1l mazeclado es quizf una da las operacionas unltarias da maycr im-
portancia dentro de los procesos da Ingenieria; ya cuzs en la mayo-
ria ds los casos se trata mis con mezclos de materiales que con =
sustancias puras. También es importante ccmo cpercocidén indspen =

dionte para preparar u homogenizar sustancias.

E1l mzzclado, a diferencia d2 la egitecitn (quo produce movimientos
ospecificos; circulares por 1o general) sa efcotéa entre matoria -

loo en una o mis foses.

E1l término mezclado, es el fundamento ds diferentes operaciones u=
nitarias como cristalizacibn, secado, absorcifn, extracc{én, etc.,y
variando ﬁnicémsnta en el grado de homogensidad del material dessa
doe

El estudio de los Balances da Materié en mezclas, fusde referirse

A ‘
v

as

£



S0

a) Mezclas Gaseosas. '
b) Mezclas Licquidas.

c) Mezclas S6lidas.

Mezclas Gaseosas.- Es frecusnte su anflisis cuando se trata da -~
dispersar un gas en otro. 0 bien cuando por medic de pequefias bur
bujas se trate de dispersar un gas sn un liquido. Este seria el -
caso ds una mezcla L - G, El comportamiento de estas mezcla; 58 -
pueds analizar usando la Ley de Dalton para mezclas ideales y la -

tey de la Conservacifn de la masa.

Mazclas Liguidas.~ Es muy frecuente cuando ds lo que se trata es

_ de obtener una solucifn con una composicidén detsrminada & partir -
de otras ds diferentes sustancias y bon distintas conceptraciones.,
También cuando se trata de variar la miscibilidad de les liguidos.
0 bien cuando ss desea una transferencia de calor entre dos liqui-
dos a difsrentess tsmperaturas. Se obtienen por le general produc-

tos bien mezclados en una fase liquida homogénea verdadera.

Mezclas S6lidas.— Probablemente es aquf donde se aprscie més cla;
raments la utilidad del mezcla@o sn virtud del tipo de necesidades
para las cusles se resliza, Ya qus se requiers para la prepara -
cién de alimentos, insecticidas, fertilizentes, vidrio, cosmSticos,

plésticos, catalizadores, pigmentos, cefémica, stc.
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El mezclado en 165 sélidds puedd facilitarse dando a los materiales
a mezclar un tratamiento previo con el objeto de reducir el tamafio

de los sblidos. Y necesariaments cuando el sflido deseado debe cu=
brir caracteristicas ds tamaﬁn‘y forma determinadas. En operacio -
nes como Cristalizacidn y Secado ss ngcesaric tamhidn conocer la -
.cnmpasiciﬁn ds las mezclas. Se chtisnsn prodﬁctus con dos o mis fa

ses flcilmente distinguibles.

En lo qus se refiere al EUIPO.- Por lo general el mezclado requie-—
re de algin tipo de tanogus o yecipisnte de forma cilindrica y con -
-un gje vertical, Con la parte superior ablerta o cerrada {segtn el
procese de que se trate) y dimenslonamiento edscuado. Los disefios
tipo tienan por lo regular redondesada la parte inferior dal tancue
con el objeto de evitar la formacidn de remolinos y regicnes en las

que las corrientes del flufdo no puedan penetrar.

ta parte de arriba del tanque soporta una flecha dirigida por un =

motor schre la cual se monta un impulsor.

Fracuentements ss incluyen eccesorios. Tales como 1fneas de salida,

serpentinas, chaquetas, pozos para termﬁmgtrns y otros dispeositivos.

-

Las variaciones del equipo\scn-éh funcién de la mezela que =8 maneja,

volumen de mezcla y caracteristicas del flufda.
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Cuando se trata de disolver un gas en un liquido se usa un dissg -
con aspas, penetrando el gas por abajo del ‘impulsor a& la altura de
su gje y arrcjando las aspés'lﬁs,bgrbujas gfandes de gas hacla afug
ra, rompiéndolas y formando mggh%é piquenas. Aumentando asi enor -

memente el drsa interfacial entre el gas y el 1lfquido,

En los s6lidos debe considsrarse la combinaci6n de una flecha de ba
ja velocidad, untamiento, frotamiento, estiramiento y compresitn. -
Como tembidn la aplicacién de la Energia Mescénica directamente a la
masa del material por medio da partes movibles. La miquina dabe -
ser muyy resistente y el consumo de potencia as muy alto pussto cus

se trata de un mezclado de pastas, hule, plésticos pesados, etc.

Para polvos secos puedsn emplearse mezcladores para masas pesadaé -
o para polvos que fluyen libremente, El mezclado aquf es por agitg
cidn a baja velocidad de la mase, con un impulsor, por revolvimienw

to 0 por untamiento debidoc a la fuerze centrffuga e impacto.i Estos

mezcladores son de construccién ligera y consumo de potencia modarg'

dos.

Como el andlisis del mezclado pusde referirse a mezclas gaseosas, -

1fquidas o s6lidas, el Balance de Materia se enfocard fundamental -

mente & operaciones unitarias en las que se prasente el mezclado co

mo parte fundamental en el procesc. Por lo que se analizardn aquf
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problemas de gasss con gases, liguldos con 1fquldos, sblidos con -
liquidos, gases con liquidos, mazclas ds multicomponantes en una
torre de destilacién, mezclas ds s@licdos en procesos de cristaliza

clén, sscado, etc,

‘--' Lo P
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PROBLEMA.=

VEZCLADO o

En 1978, en Méxice ss propuso el anteproyecte para la produccidn
de “CARRABENINA®, La téonica emplsads, para dicho procesc cusn—
ta con una primera etapa de lavado, madiante la cusl se limpia =
el slga de2 erena y basura pressntes en las algas; ya qus ésta, -
después de ser recolectadas se sscan en la playa. Al mismo tiem
po se alimina sl sxcesc ds sal y ee raduce asi la corrosifn en -
los equipos por la pressncia de cloruro. Para dicha stepa s -
emplean 2 080 kg de agus para lavadp ds materdia prima, en este =
caso de 515 kg de alga éua viene con un 20% de humodad. Para =
gliminar el exceso d= sal so emplean 2,06 kg ds sosa, la cual es
trafda dsl tanque de almacenamiento vy se encusntre al 40H. 51 =
se abtiensn 858 kg de alga y salen 1 7417 kg de asgua. ;Cnn b -
% de humedad seldrd el alga enAesta primefa fase de lavado?, =
cufl serd la cantidad total; en kg en la corriente.de salida? -

y culll ssrd la concentracién final da sosaf®.
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1.0 TRADUCCION.

—_>
m, = 518 kgalgé'f
x = 0,80
1
alge
X = 0.20
2"'20
®»—> —O—@
ma = 2,06 ngaEl-l maH o = 2060 kg
xz = 0040 2
NaOH X, = 1,000
X = 0,60 3Fbﬂ
2H20 Xa - 1em
1.~ Corriente de Carragsnina. : \4/ @
2.~ Corriente ds Sosa. m4 = B58 kg
3.~ Corrientz de agua. algea
4,- Corriente ds mezcla. X, =7
alga
m = 1747 kg
aH 0
2
x4 = ?
H20
m4 = 2,06 kg
NaOH
xa - ?
2.0 PLANTEAMIENTO, . NaOH

2.1 Discusién,
Para encontrar la concentrecién ds alga y sosa ss hace un
b&lancs total y un parclial para cada componanta.

2,2 Balance total de msteria.



2.3 Balance parcial para la Carragenina.

2.5 Concentracién de carragenina.

D2 ec. 2,3

m, X
.-; 1 1alga
[: m
1,
alga 4a1ga

2.6 Concentracién de sosa.

De sc. 2.4
n %
%, . e
NaOH 4NEDH

3.0 CALCULOS.

3.1 Cantidad de mezcla en la corrients de salida,.

De sc., 2,2

m, = 515 kg + 2.06 kg + 2060 kg

4
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3.2 Concentracidn de carragenings

De ec, 2.5

ot 515 kg x 0,80
X = 0-48
8
4alga 858 kg
3.3 Humedad del alga.
ot
1 = X m =048 = (,52
4
alga

3.4 Concentracifn ds sosa,

De ec. 2.6
;;' - 2.02 :g kx 9340 - 0.40
NaOH S0 R

4,0 RESULTADOS,
« La cantidad total de mszcla a la salida es ds 2577.06 kg
« La humsdad del alge a la salida es del 52%.

« La conentracién ds sosa es del 4.
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FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por:
GARCIA FRANCO LAURO FRANGISCO

1978,

TEMA: "ANTEPROYECTO PARA LA PRODUCCION DE GARRAGENINA EN WEXICOM

v

PROBLEWMA PROPUESTD.

Para una segunda fase del proceso (extraccién) de produccifn de ca
rragenina, se tiene una relacién de alga: egua usada ds 30:1 con
el abjeto de evitar el exceso de viscosidad en el extracto liquido.
Con estas cantidades de agua se obtiene un extracto con alradsdor
del 1% de carragenina. S5i se tiene en cusnta que entran 858 kg de
élga himeda con 12,35 kg de sosa al 4a0h y 42 332 kg de agua. Y se
sabe que salen 125 kg de carragenina mis 12 707.35 kg ds agua y 50

s« (Qué cantidad de bagazo - alga agotada sale del extractor?,
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PROBLEMA

Para la produccidn de égidn adfpico, se ha seleccicnado un m&todo
que tisne como materia prima el ciclohexano. Las reacciones que =~
sg efectian son las siguientss:

: .
C6H12 + 02 RSN 05H1UQD + HDO

2

Ciclohexanc : Ciclohaxanona

CgHygl0 + + 1.5.0_2 -——-—-——3} HOCC .(CH2)4 COoH
Ciclomexanona Ac, Adipico

Para una primera etapa del proceso se tiens que el ciclnhexano Yy -
_la ciclohexanona, actuando ésta como iniciador, presente en una -
concentracifn de O.T%, se cargan en un tanque dz mezclado con &ci-
do acétin6 y catalizador. La mszcla conteniendo alrededor de -
- B50 kg de ciclohexano, 20 kg darciclohexanona, 500 kg ae &cido acé
tico, 1 kg de cloruro de hidrfgeno y 0.7 kg de hexahidrato de co -
balto, se pasa & un veagtor forrado con tantalis. (ué cantidad -
de 4cido ss requerird para dicha mezcle y su concentracién, sehien
do qus entran 1 000 kg de ciclohexano y ciclohexanona y sale el dci
do al 36.45%. Dar también las cnncentracgcnes de salida de cada -

componente de la mezcla. 77 ¢



1.0 TRADUCCION,

Ciclchexana

%

100

. m2 = 7
m - 1 000 kg écido acético
X - D. 1 xrz = 7
ciclohexanona : étldo acético
x, = 0.9
ciclehaxano \2//\ @
/\ Ac. ecético
. Ciclohgxanona J Catalizador
™3 = Tkg e " ialoﬁo kgona
oL ciclohaxan
. m, = 850 kg
M3 = 0'? kg ciclohexano
C:cuH6 .
m, = 500 kg
m = 7 Az, acético
ciclohexanona "3 - 36, as%
X = 7 Ac. acético
ciclohexanona
o = <
3 Mazela
X, = 7
3CoH



2.0

2.3

2.4 .
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PLANTEA&1IENT 0,

Discusibne

La cantidad de oxidante (GHBCDDH) s3 cbtiens madiante un balan
ce de material total; su concentracifn, por mzdio de un balan-
ce parclal para el dcido. Y las concentraviones da cada uno -

de los componentes de la mezcla se calculan con balances par -

ciales para cada uno de esllos.

Masa total ds la mezcla.

m, = m, ) + m3 + ma‘*r. ) ' +
mazcla ciclohsxano ciclohexanona GH:; ~ COOH -
m + m
3 3
HC1 CGHG

Balance parcial pare el écido acética (CHSCDDH).

m, . ; o n . ;('
zAc zAc SAG. Acético 3Ac.‘.. Acético
\
Concentracién da 4cido ecético,
A 1} fm» :;(
- 3
~ 3A0 AC
X, =
2 m,, -
Ac 2



2.5

2.7

2.9

3.0

3.2
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Balance pargial para sl ciclchexano.

Concentracifn final para la ciclohexanona.

m:3 . xa = 100 xm
mezcla ciclohaxanona clclohaexanona

Goncentracién final para el &cido clorhidrico (HCl).

m ‘ % w 100 x mnm
3mszcla 3HE:1 aHCl

Concentracifn final para el hexahidrate ds cobalto (CoHs)"

b
. X = 100 xm
amezcla SCH 30H
ob a6

CALCULOS,.

Masa total de la mszcla a la salida,

D2 ec. 2.2

m, = 850 kg + 20 kg + 500 kg + 1 kg + 0.7 ky = 1371.7 kg
mezcla

Cantidad de 4cido acético aus entra.

Ds ec. 2.3

m2 = m3 - m1 = 1371.7 kg = 1000 kg = 371.7 kg
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3.3 Conesntracifn con la gus entra el &cido.

De 8C. 2:4
P
m3 . x3 .
~ - a.c 8.0, 500 kg x 36,45 - 49,05
2 m 371.7 kg 4

2

3.4 Concentracién dsl ciclohexano a la salida,

7

D2 ec. 2.8
!
L
.;(»3 - 100 x - Ciclchoxano - 10!:3;18;7,0ka = 61.55%
Ciclohaxano 3 . o7

Kazela

3.5 Concentracién de la ciclohexerona a la salida.

D2 ec. 2.8

m,
~
X,

= 100 x 3(:5.clohsxnnona o 400 x 20 kg-w 1.,450%

aciolohsxenuna m.3
Mazcla

3.8 Concentracifn del HCl a la solida.
Da e8. 2.7

3
- 100 x Ml 400 x 1 kg
* = A=y

w
chl a, 1371.7

3Mem1a

1371 kg

= 0,072%
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3.8

4‘0

4.1

4.3

104

Concentracién del haxahidrato de cobalto a la salida.

De ac., 2.8

~ 100 x ™3¢ H :

%y X M5 o 100 % 0.7 = 0.0510%
coHEo "'a Maezcla 137447

Checando el Balance de concentracién a la salida del mezcla -

dor:
Cliclohexano 61.56
Ciclohexanona 1.458.
Acldo Acético 36.45
Acido Clorhfdrico 0.0729
Haxahidrato ds Cobalto 0.0510
99,9919
RESULTADOS.

Cantidad requerida psra la mezcla: 1371.7 kg

Cantidad de &cido requerida para la mezcla:

37147 kg

Concentracién de los componentes de la mezcla:

%

a) Ciclohexano - 61.96

b) Ciclohexanona 1.458
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c) Ac, Clorhfidrico 0.0729
d) Hexahidrato de Cobalto 0.0510

PROBLEMA PROPUESTO

El dcido adfpico se puede producir a sscala comercial a partir de
ralguna de las siguientes materdias primas:

a) henceno h) fenol c) ciclohexano

Emplsando ciclohexano y mediante un proceso de una sola etapa que -
consiste en la oxidacién del ciclohexano con aire, en condiciones =
suaves tiends a parar la reaccidn en ciglohexanul y ciclohexanona.—
-Si las condiciones son més drésticas, ccurre la combustién complete
del hidrocarburo. Por lo que para este proceso es nscesario selegir
culdadosamente condicliones intermedias y mantensrlas mediante un -
control edecuado., Este proceso fue desarrollado por D.J. LODER en
diciembre de 1540, para Du Pont y Co, Por el método antoriormente
dascrito ss debe obtener un producto de mezcla que contenga -
635.85 kg., de los cuales el 30.98% sea ds ciclohexano, el 0,72 -
de ciclohexanona, el 0.03645% de HCL, sl 0.0255% de hexahidrato ds
cubélto y el 18.225% das &cido acético. Si'éa sabe que al mezcla -
dor entran 185.85 kg de écisﬁg eéti;ar la cantidad de clclohexano

y ciclohexanona que juntas entran en una sola corriente al mezcla-
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dor, sus respectivas concentraciones de entrada, asf como también -

las cantidades de cada componente de la mezcla a la salidae

FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por:
SANTIBANEZ ANDONEGUI JORGE GMO,

1975,

TEMAS “"REVISION TECNOLOGIA DE LOS PROCESOS OE OBTENCION DE ACIDOD

ADIPICO".
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PROBLEMA.

En una planta productora ds leche para lactentes ss requiere saber
la composicién ds grasa.y lactosa que se tendrd sn la corrients de
salida si se mazclan para un lote ds 724 kg: 2.84 kg de grasa al -

0.3% y 45,22 kg de lactoda al 4.77%,

1.0 TRADUCCION,

m = 45,22 kg

X = 0,0477 kg

Kﬁ/ m, = 724 kg

2.0 PLANTEAMIENTO,
2.1 Discusién.
Pera saber la compoaicifn de grass y lactoda, se hace un balan

co parcial de materia tanto para la grasa como para la lactosa.



2.2

i08

Balance parcial de materia para la grasa.

Concentracifn da grasa.

De ec., 2.2

m, 2 X
-~
X - 1 1G
3G m
3

Concentracifn de lactosa.

De at. 2.3
m -
X
- 272
3L m3
CALCULOS.

Concentracidn de grasa en la corriente de salida.

Oe ec. 2.4

o . <S2800.008) | g 60001196

X3 = 724



3.2 Concentracifin de lactosa en la corrients de salida.

De ec, 2.5

(45.22)(0.0477)
724

-t .
Xa 0,002879 ~

4.0 FRESULTADOS.
Se tendrd en la corriente de salida 0.001%h de grasa y el -

'0.2979% ds lactosa pera un lote de 724 kg.

FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por:
SANCHEZ CARDENAS IAMA,

1975,

TEMA: "ANTEPROYECTO DE UNA PLANTA PRODUCTORA DE LECI—E-F’AF!A LAC

TANTES®,
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PROBLEMA PROPUESTO,

Para obtener lechs daescremada se requisre de un lote de 948 kg con
un 0.3% ds grasa y 3.42% de protefnes. Si se tienen 3.5 kg da gra
se y 35 kg ds protefnas cudl debe ser su composicién pare obtsner

la deseada?.,
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PROBLEMA.

En uno da los braﬁesos para la obtencifn ds Acido edipico se mmig
re ds ciclohsxanc; a8l 61.96% y ciciuha);annna al 1,45%, por lo qus se
tiens sn un tangue 1 000 kg ds ci-oluh@e;cano 8l 51.32%, ciclohaxancna
al 1.23% y 8oido acético al 47,45%. Calculer la cantidad ds ciclo-
hexano y cleclohexanona que s8 debsn cargar al i-.anque de mezolado si
sus concentracionss inicimles son 83% y 154 mspectivakisnts, Y cal

gular ls cantidad de producto finel obtenido durente Ssts otapa.

10 TRADUCCION

m2 e 7
A N
4| _\8 —

@ N i @xz s 0,15
m,| = 7 A
x;l - 0,83 m. = 1000 kg
. [ ] -

X, = 0.5132

XTQ

Xp = 0.0123

”. %, = 0,018



2.0

2'1
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PLANTEAMIENTO,

Discusibin,

Para saber la cantidad de ciclohexano, ciclohexanona Yy produce-
to final se hace un balance total de materia, uno parcial para
el ciclohsxano y otro para la ciclohaxanona, sa obtieng un sig

tema de tres ecuamciones con tres incognitas y se despeja la -

daseada,

Balance ds materia total,

Balance parcial para el ciclohexano.

(]

m, X + m_x + m,. X = m, X
1 10 2 2D T‘ TD 3 80
~ Balance parcial para la ciclohexanona.
0
ol + %+ 51 .
m m = m
A7, 272, T, 3’3,
Producto final obtenido.
De ec, 2.3 y 2.4 se despeja m1 y m2
~ ~
m, X, = m.. RT
[s] (=]
m =z
1 ~
X4



Sustituysndo m 1 y m2 8N €Ce 22

1) X ‘)‘(’ m 5% m.
"3 %3 %5 "y %3 T
[) %) A
. -
X X
10 - 2A
-~ P ~
My %5 r*%. M™% My
2 _ =) + A -
- o~ -~ o~
X1 X1 X2 X
o o A
% %
g 30 aA
m, (1= =——— = m. (1=
3 . , T
Xy *a
o A
o b
* Xy
(1 - =2 - A
X %
1 2,
E s =
y 3, 3,
- —t . =
*y *a
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3.2
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Gasto mdsico de ciclohexano que se carga al tanque.

De ec. 2.3

% %
M3 %3 M %7
a s
=
m1 .;;
1
[a]

Gasto mfsico de ciclohexano que se carga &l tangque,

D8 ace 2.2

CALCWLOS, -
Corriente ma de pruaducto final
De &c. 2.5
(1- 0.6132 0.0123
0w 1000 meeaeea02E3 0,15
3 ’ '(.1 0.6196 0.0145 )

0,83 ~  0.15

my = 191013 kg

Corriente m 1 da ciclohaxano.

Ds ec. 2.6

- {1910.13)(0.6195) - (1000)(0.5132)

m =
1 0,83
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m, = 807.61 kg

3.3 Corrients m2 de ciclochexanona.

Da ec. 2.2

m.2 = 1910.13 = B07.61 - 1000

m, = 102.52 kg

4,0 RESULTADGS.
S8 deben cargar al tanque 807.61 kg de eiclohexano y 102.52 kg

de ciclohexanona y se obtendréin 1910,13 kg de producto final -

con las concentraciones deseadase.

FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por:
SANTIBAREZ ANDONEGUI JORGE G.

1975,

PO
1l

" TEMA:  "REVISION TECNOLOBICA:DE LOS PROCESCOS DE OBTENCION DE ACIDO

ADIPICO®,
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PROBLEMA PROPUESTO,.

Se requisren obtener 2000 kg de ciclohaxano al '75%, ciclohexanona =
al 2.5% y Bcido acdtico al 22,5%, 8e euenta con ura cierta canti -
dad de ciclohexano al 52, ciclohexanona &l 2 y dcido aoético al —
46% en un tanque mezclador. Celoular la cantidad de dcido acStico
y ciclohexanona que debe cargarse al tanque si sus concentracionas

son B5% y 184 respsctivaments,



11?7

PROBLENMA

En una parte dsl proceso para la obtencidn da dcido adfpico se tig
nan vapores de ciclohoxano, los cuales se van a oxidar con oxigeno
del alre, si se roguiere para ésta Dtapahbxigeno al 60% y se cuen-
ta con oxfgeno puro y aire, cudl serd la ralociln mol de aire a ~
oxfgeno necesaria para ocbtener la concentracifn daseada y poderlo

tratar con los vopores ds ciclohexanano?,.

1,0 TRADUCCION,

o

-
%

G, = ? Yg =
2 302
y., = 0,21
20 , yb -
2 N2
= 0,79 .
)’2N 5 :;\‘ .
2

G
5

\

£
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PLANTEAMIENTO,
Discusibn.
Para encontrar la relacifin G 1/62 se requiers hacer un balan-

ce total de materia y unc parclal para el 02 y aliminar Ga.

Balance molar total de materia,.

~ ~ _ o~
G1 + 82 - G3

Balance parcial molar para el oxIgeno.

B, Y (S G, ¥
1"10 * 5o yzo = G yao
2 2 2
Relacién molar para gastos.
Sustituyendo sc. 2.2 sn 2.3
’E ~ e ~ ~
1 V1 + B 2, © (&, + 8) "30
2 2 2

1 2 1 2
02 02 D2 02
o~ - ~ el P
G, {y, =79, ) =086, (¥ -7 )
1 19 3U 2 30 20



" FUENTE DIRECTA:
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- o~
~ Y -y
G &) 20
4 > )
=
Lot o ~
&y y10 - yso
2 2

3.0 CALCULOS.

3.1 Relacifn da oxfgeno a aire.

Do ec. 2.4

1 0,60 - 0,21
Gy = 1 - 0.0 - U057

4,0 RESULTADOS.

S8 requieren 0,975 kg mol de alrs por cada kg mol de odgeno

puro para obtener la concentracifn deseadas

Tesis profesional realizada por:
SANTIBAREZ ANDONEGUI JORGE G.

1975,
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TEMA: "REVISION TECNOLOBICA DE LOS PROCESOS DE DBTENCION DZ ACIDO

APIPICO™,

PROBLEMA PROPUESTO.

Se gqulers sabar la concentracidn y los kilogramos mol (Gasto molar)
de 02 que se obtendrén si ss mezclan 0.58 kg mol de 02 pura y 78 kg
mol de aire que serén necesarios para sl proceso de oxidacidén de -

ciclohaxano.



CAPITULO V

EVAPORACION Y CRISTALIZACION,
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EVAPORACION,

La Operacién Unitaria Evaporacion tiene por abjeto obtener una solu -
cifin concentrada, vaporizando parte del disolvente, el gue generalmen—
te es agua; para lo cuil se reguiere de un evaporador, que es una pieza
de equipo en donde un lfquido es calentado, dicho 1£qui;0 estd consti-
tufdo de un solutc y un disolvente, El medio de calentamiento utiliza

do es vapor de agua que se aplica a las condicionzs de temperatura y -

presifn que el proceso lo requieras .

I.- E1 caso mds frecuente en ésta operacién unitaria para hacer un ba-—
lance de materia es el de "SEPARACION", en el cufl hay una corrien

te de entrada y dos corrientes de salida,

Su repsentacibn diagramitica en EVAPCRACION es:

>

- ey

1 - CORRIENTE DE ALIMENTACION

A\ 2.- CORRIENTE DE VAPOR DE AGUA

3.-CORRIENTE DE SOLUCION CONCENTRADA

(=TT 777

l -
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El balance de Materia se efectlia por envolventes.

Balance de Materia total en la envolvente I

II.—~ Cuando se tiene una sola unidad y se desea una mayor eficiencia —
en la concentracifin de la solucifn en el proceso, generalmente se
usa un sistema de recirculacién, en el cudl se retroalimenta la -

solucifn a la unidad de que proviene,

Su representacién diagramfitica en EVAPORACION es:



124

[}-]
5 2 5 F
1 T e U D WD W — - ———-—— WD G SR — -
_ -
e .
1 Y _
_ {
“ |
g - llllllllllll " e Gy S T —A
! | | &
| §
R 32l
| < N
| g h < g |
1 ] " i
| — | e e ]
i _ ” B
| Y AU . v
§ ' ~ §
i - *
! ]
! - _
i _ ! f & _
_ o O !
" becgand ~ ™ |
_ - A
| H _
| i
| A.V ,
. i
IS IR A

a8

g%



125

La recirculaci6n se observa en la corriente 7,

Este ejemplo nos ilustra dos casos bdsicos para que se lleve a ca

bo el balance de materia por envolventes,

Envolvente I: SEPRACION,

Balance total.

Balance parciale

Lo x = 0

1° % 6" Y6 * L5t %5
Envolvente II:; SEPRACION
Balance total.
L2 = Ga-}- LA
Balance parcial,
L2. X, = Ga. Y + L4. X,

Envolvente IIT: WMEZCLADO

Balance total,
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SEPARACION

Envolvente IV:

+

Balence parcial.

L4. x4 - L7. x, + Ls. xs

Il.~ En procesos industriales sl caso mds frecusnte en evaporaci6n es

tamvaﬂmmmmﬂﬁnsyamansaﬁenenpamlelnllam—

dos efectes las

cugles s2 usan para eaumsntar sl rendimjente en la

oparacién,

afec

Surepmeaentaciﬂndiagrméti:a[amelcasn«hmmintmls

- B
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Para hacer el balance de materia total y parcial se procede a tra

tarlos como unidades separadas mediante envolventes,.

Balance de Materia en

Balance parcial en la

Balance de materia en

Balance parcial en la

L1g x,‘ =

Balance de materia en

Balance parcial en la

la envolvente T.

envolvente I,

la envolvente II.

+ L2

envolvente II,

la envolvente ITI.

envolente III,

la envolvente IV,

envolvente IV,

+ LE' X

[
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LG' x3 = Gg. y9 + Ha. x4

Balance de materia en la envclvente V.

L = G + L

Balance parcial en la envolvente V.

Eq' x4 = 810. y10 + L5. x5

Balance de materia en la envolvente VI,

Balance parcial en la envolvente VI.

Lo X = B,,»

5 5 1 + L. x

Y 6" 6
Este tipo de balances se efectla en la misma forma para "n% efec

tos.

En los siguientes ejemplos se ilustrarén 8stos casos tfpicos de
EVAPORACION en procesos reales los cuales se atacardn empleando

el método de resclucién antes especificado,



PROBLEMA.,

En un proceso ds manufactura de jugos de frute (uva y naranja), se rg

de 4500 kg/dfa de zumo, con una concentracifn dal 2%h.

concentrar hasta el 60,

1 quisre del empleo de un sveporador, el cual recibe una alimentscién -
I
|
|

Gi se dosea -

Calcular la cantidad de agaa oveporada.

1.0  TRADUCCION, @———@ 8= 7
= - 41
% | | v
|
| ! |
| i
] | |
>— l !
I |
L = 4500 Ka. ! |
0.21 : I
I |
i |
| |
| i
| |
I |
ICE IO
AN \ L= 7
3 3" 1
N @ xg'® 0.60
2.0 PLANTEAMIENTO.
2.1 0Oiscusién,
Para encentrar LS se hace un balance parcial de materia y 821 s8
obtiene mediante un balance total en la envolvente 1.
2.2 Balance total
O
L, = G, + L SR U
1 2 3 (R VR ( Loy v
Y A o
2.3 Balance pare L3
X
1
w L ——
LS 1 Xy
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2«4 Balancs para G,

D8 ece 241

3.0 CALCULOS.

3.1 Balance pdra s6lidos.

D3 8c, 2.2
‘)
L. = as00 —22L . 4155

3 0.60

3.2 Balance para el agua evaporada.

D2 ec. 2.3

82 = 4500 - 1575 = 28525

4.0 RESULTADOS.
Sa eveporan 2 925 kg por dia da egua y s8 obtiena 1 575 kg por =

. dfa de solucibén encontrada. *

FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por:
7 ’

Luis Esteban Arroyo Moreno.

1952,

TEMA:  "PROYECTO DE UN EVAPORADOR CON CALENTAMIENTO POR AMONIAGO™.
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PROBLEMA PROPUESTO.
S8 ha disefiado un svaporador tal que recibiendo una alimentacién de
11 500 kg/dfa de zumo de toronja, se obtengan 30 000 kg/dfa de agua
evaporada necssaria para complemantar 8l proceso y se cbtenga una -
solucifin concentrada al §0%. ¢Con qué concentracifin inicial se da-
berd alimentar el zumo de toronja y qué cantided ds solucidn concon

trada al §0% se obtiens?.



i

g
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PROBLEMA,

Para separar las sales contenida; en una salmuera, una parte del procg
s0 consiste en someter la ;oluciﬁn a una presvaporacifn, pare lo cufl
se regquiere un doble efecto; en el primero se tiene una alimentacifin -
de 61 633,15 kg/h, siendo la concentracifn inicial de la salmuera para .

el NaCl de 7.45% en paso y para el N52504 de 3.72% en peso.

La concentracifin del producto para el NaCl es de 18.4% y para el - -~

Na 80, de 9.2%. 5i la densidad absoluta en la aﬁmntacian es de 1.2.

Calcular:

a) El producto concantrada en ambos ef‘ectos. siendo la concentracibn -
para el primer efecto de 10.6% para el NaCl y 5.3% para el NEZSDA.

b) La cantidad de kg eva'pumdus en cada uno de los efectos, .

c) E1 gasto volumStrico de alimentacifn.

- 6= ? 627
1.0 TRADUCCION, LI 5 A\
— S>—0
S — S —
H
w I I :
Leeismas 2 = : "
i ! & 1 > ' 1
i { 1 1
 ngr=ooms | : i :
§ l N
| Nagog 0.0372 | : i :
| | | !
bt | } b1 1
| A R [ [P |
- —>—6
L= ? 2 Ly= ? 4
x‘:lteu =0.106 8, Ct = 0.184 N

x M0, 20,  0.053 Ne 30, 0092
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2.0 PLANTEAMIENTO,
2.1 Discusién.

Para calcular . . L4 y su concentracifn se hace un balance total y

otro parcial para cada una de las envolventes.
L se obtiene por transformacién a trevés de la densidad.

a4

2.2 Balance de materia en la envolvente I,

2.3 Balance parcial para el NaCl en la envolvente I.

1
ZNaCL NaC1 Y hact

2.6 Gasto misico en 2,

De ec. 2.3

1
NaCl

2NaC1
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2.7 Gasto misico en 4,

De ec. 2.5

2.9 Gasto mésico en 5,

Da ece 2.4

3.0 CALCULOS,

3.1 Producto concentrado a la salida del primer evaporador.

De ec, 2.6
oA -
[} ~

kg NaCl
[61 633,15 Eg__t_Q_E;_] [0.0'745 “‘—""‘]

kg tot. kg tot.
L = h d = 43 312,63 ———
2 . o kg NaGl h
g,015
kg tot.
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3.2 Producto concentrado a la salida del segundo evaporador,

De ec. 2,7
[61 533.15] ' [0.0745J
L, = = 24 954,727 -<Ltob.
0.184 N * h

3.3 Producto evaporado en 3,

By = 6163315 - 43317.638 = 10 315,60 —LEoke

34 Producto evaporado en 5.

G5 = 43 317.638 - 24 954,727 = 18 362.911 -EQEEEEL‘

3.5 Gasto volumdtrico de alimentacién,

[ kg]o 1 h ]
61633.15__ h 60 min, 1

L, = = 856 ===
=4 1.2 kg ming
* 1

De ec. 2,10

4,0 RESULTADOS,

a] El producto concentrado para el primer efecto es de 43 317.638

k t. ka tot,
EQ,EE__ y para el segundo de 24 954,727 -éi:il'ﬂ

kg tot.
h

b) Se evaporan 18 355.512 en el primer efecto y 18 362.

911 -EEEEQEL— en el segundo efecto.
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1
mine

c) El gasto volumStrico de alimentacién es de 856

FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por:
Jaime Lomelin Guillen,

1958,

TEMA: “ESTUDIO DE LA EVAPORACION Y CRISTALIZACION DE SALMUERAS CON -

CLORURD Y SULFATO DE SO0DIO",

PHOBLEMA‘#RGPUESTD.
En un proceso de svaporacién a doble efecto, se requiere concentrar la {
cantidad de NaCl contenida en una salmuera; si entran en la alimenta -
cién del primer efecto 61 633,15 kg/h con una concentracibn para el =
NaCl de 7.45% en pesoc y para el Na2804 de 3.72% en peso y se evaporan
18 315.512 kg/h. En el segundo efecto el producto concentrado es para
el NaCl del 18.4% y para el Na250 A de 9.2, Calcular:
a) La concentracifin para el NaCl y Nast4 a la salida del primer efec-
to. \
b) El gasto mfsico concentrado en ambos efectos.

c) Los kg evaporados en el segundo efecto.



NaCi=?

=?
Na2 SO‘ =
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PROBLEMA,

En un proceso pare la concentracién de clorurc de éodin hasta critales,
se tiene un evaporador con recirculaciﬁn,_en el cuél se cbtiens una re~
cuperacifn para sl NaCl ds 74% y de Nazsqa de BF% una vez que g8 recir-
culado parte del residuo,
El sgue svaporada es de 10 943 kg/h, &1 residuo ds 18 149 kg/h. 8i se
alimentan al proceso 27 4587 kg/h. Calcular:
a) E1 gasto mésico real de recuperecién,

t .
b) La cantidad de residuo que recircula.
c) La alimentacién total que entra al evaporadar.

d) La concentracién de alimentacitn,

1.0 TRADUCCION,

————t - ——

———— e

r]g ‘

— — Ls=?
| | §
— ; - {s>— -»
I L’! Tl WV
|
X,Na ¢l = 074

xsuazso4 =0.89



PLANTEAMIENTO,
Discusién.

Para calcular los gastos mdsicos que se piden se requiere hacer un

balance total por envolvente.

Y la concentracifn se calcula haciendo un balance parcial tanto -

para el NaCl como para el Na SD4 en la envolvente I.

2

Balance de materia en la envolvente I.

Balance de materia en la envolvente II,.
Balance de materia en la envolvente TOT,

Balance de materia en la envolvente IV,

Balance parcial de NaCl en la envolvente I,

o -

L, . x =/QZ.'/",/'"+L-X
! 1NaCl " %NaCl s 5NaCl
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2.7 Balance parcial de Na2804 en la envolvente I,

o
L, .x = G_+% + L . x
0
NaZS . NaZSD4
2.8 Gasto misico en L5.
by = L - G
2.9 Gasto mdsico en L4.
L4 = L.3 - L5
2. 10 Gasto mlsico en LB'
L6 = L1 + L.4
2.11 Concentraciéin de NaCl.
De sc. 2.6
L.e X
x _ S 5NaCl
NaCl L1
2¢12 Concentracién de Na_S0 .
L.e X%
5 5
. Nazsqa
X = L
Na_S0 1
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CALCULOS .

Gasto m4sico real de recuperacién,

De ec. 2.8

Lg = 27467 - 10943 = 16524 kg/h
Gasto mésico de recirculacién.
De ec, 2.9

L, = 18119 - 1654 = 1595 kg/h
Alimentacién total,
De ec. 2.10

L.6 = 27467 + 1595 = 29 062 kg/h

Concentraci6n de NaCl en la alimentacifn,

x1 - 16 5237 2670.74 = 0.,44518
NaCl

Concentracifn de Na2804 en la alimentacibn,.

N . 16528 x 089 .o
e 80 27 467
4595
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4.0 RESULTADOS.
a) El gasto misico real de recuperacién es de 16 524 kg/he
b) La cantidad de résiduo que recircula son 1 595 kg/h,.
c) La alimentaci6n totel que entra al evaporador son 29 062 kg/h.
d) La concentracién de alimentacién para el NaCl es de 44,52% y -

para el Na,50, es de 53,50%.

FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por:
Jaime Lomelin Guillen,

1958,

TEMA: VESTUDIO DE LA EVAPCRACION Y CRISTALIZACION DE SALMUERAS CON -

CLORURO Y SULFATO DE sODIO",

PROBLEMA PROPUESTO.

Se tiene un sistema de recirculacifn en un evaporador, en el cul se
va a concentrar clorurc de sodio hasta cristales, si en la alimenta -
cibn ta%al se tiene una concentracién para el NaCl de 44.5% y para -
el NaZSD4 de 53.,54%; se evaporan fD 943 kg/h y se obtiene una concen—
tracifin de 16 524 kg/h vy recirculan 1 595 kg/h. Calcular:

a) E1 gasto mésico de alimentacién,

b] Fl gasto misico de alimentacién total al evaporador.

¢} E1 gasto mésico del residuo que sale del evaparadors
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d) lLa concentracién de NaCl y de NaZSD n del producto concentrado.
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PROBLEMA, -

Se desea concentrar una solucifn de gliserina del 15% al 80h.

Las condiciones que se tienen son las siguientes:

La alimentacifn ms de 13 880 kg/h. Se utilizard un.svaporadur de tri
ple efecto. El primer efecto evapora sl 50% del agua total evaporada,
el segundo evapora el 30% y el tercero el 20%. Calcular:

a) La cantidad de solucifn fimal a la salida del tercer efecta,

b) €1 agua evaporada en cada efecto,

1.0 TRADUCCION.

|

e R

: | ; u

' Jl ! by I ]
Letz8soKg | | A il B ! , ¢ L
x,—O.lS ‘ ' I l ' l '
| 1 I ! 1o

[ ! H ; 1
I ' ! | ’

[ [ i |
N Y Y

Lz N Lep Ls7

5
x30.80



2,2

2.4

2.5
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PLANTEAMIENTO,
Este problema se resuelve haciendo un balance para sflidos, para
vapor total considerando GT come la suma de 62 + 63 + G4 y =

el vaper real se multiplica por su % respectivo para saber la -

cantidad real en cada uno,

Balance para sflidos a la salida en I.

Balance totsl en I,

L1 - 62 + G:3 + G4 + L.‘7

Balance para el agua evaporada en I.

D2 ec. 2.2

Cantidad real de agua evaporada en 2,
G2 = 0.5 GT

Cantidad real de agua eygpgréda en 3,



3.2

3.3

3.4
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Cantidad real de agua evaporada en 4.

CALCULOS,

Balance para la solucifn final & la salida del tercer efecto,

0,15
L, = 13880 —gi=- = 2449.4 kg

Balance del total del agua evaporada Gf!

De ec. 2,3

GT = 13880 -~ 2449.4 = 11 430,6

Cantidad real de agua evaporada a la salida del primer efecto A.

De ec. 2.4

62 = 0,5 x 11430.6 = 5 715,3

Cantidad ‘real de agua evaporada a la salida del segundo efecto B.

De ec. 2.5

G:3 = 0.3 x 11430.6 = 3 429,18

Cantidad real de agua evaporada a la salida del tercer efecto C,

De ec. 2.6

G, = 0.2 x 114306 = 2 286,12
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4,0 RESULTADOS, .
Solucifn final a la salida del tercer efecto; 2 449.,4 kg/h,

Agua evaporada en:eli:

Primer efecto 5 715.3 kg/h.
Segundo efecto 3 429,18 kg/h,

Tercer efecto 2 286,12 kg/h-

FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por:
Buillermo Camperc Alatorre.

1950,

TEMA: “ESTUDIO COMPARATIVO SOBRE LOS SISTEMAS DE EVAPORACION",

PROBLEMA PROPUESTO,

Se-desea encontrar una solucifn de gliserina del 25%. Aliment&ndose
15 000 kg/he a un eveporador de triple efecto, E1 primer sfecto evapg
ra 60% del agua total evaporada, el segundo evapora 25% y el tercero -
evapora el 10%. Calcular:

a) E1 agua evaporada en cada efecta,

b) La concentracifn final a la salida del tercer efecto, si salen =~

2 000 kg/h de solucifin.
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PROBLEMA,

En una planta acabadora de telas de algod6n se emplea sosa clustica en
el mercerizado de la tela. La concentracién requerida de la solucifn
de sosa para esta aplicacién es de 22 a 25%. En la planta del proceso
que nos ocupa se cuenta con un lote de solucifn al 1.64% y se tiene -
instaladﬁ un sistema de evaporacién de 3 afectos. Al tratar la solu -
cifn anterior en este equipo se encontraron los siguientes datos: la —
concentracifin a la salida del primer efecto es de 2.4%, a la salida -
del segundo efecto es de 4.5% 2 la del tercer efecto es de una concen-
tracién tal que el agua evaporada en este efecto es de B 400 kg/h. Si
la alimentacién inicial es ds 28 600 kg/h, Osterminar si sl equipo -

instalado nos da la concentracifin final requerida.

1.0 TRADUCCION.

P R et
| ! 11
: { 1 P b
O—O—T11 A [ s i ¢ |l
L,=28600 | | I o Iy
x=0.016Kg | : } | ll i II
' 1 i : | ! {
Ly R o '
! TN i
|1 I I
e el M bt et il sl

- Li? s Ls? 2 Ls?

x;0.024 xs=0.0.45 x=?



2.1

2.2

2.5

PLANTEAMIENTO,

La resolucién de este problema es mediante un balance parcial para

slidas en cada uno de los efectos.

Balance

Balance

Balance

Balance

Balance

en

en

en

en

en

II para L_.

5
L5 = L1

IT para G_e.
62 = L1
I1I para L6.
L.6 = L

11 G .
II1 para 3

148
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2.6 Balance en IV para x7.

3.0 CALCULGS

3.1 Balance para s6lidos en la envolvente IT,

28 600
L5 = O Oon (0.‘0154) = 19 543,33

3.2 Balance para el agua evaporada en II.

G2 = 2600 - 19 543.3 = 9 056.57

3.3 Balance para s6lidos en III.

0.024
L6 = 19 543.33 0.005 = 10 423.11

3.4 Balance para el agua evaporada en III.

G;‘:3 = 19 543,33 - 10 423,11 = 9 120.22

3,5 Balance para s6lidos en IV.

L7 = 10 423,11 - B 400 = 2 023.14%

3.6 Balance para la corentracién de sosa en IV.

10 423,11

= »! = .231
? 2 023,11 (0.045) 0



4,0 PRESULTADTIS.
Ya que la concentracién final del proceso es 23,1% y las especifi
caciones requeridas estipulan gque el equipo requiere entre 22 y -
25%, podemos caoncluir que tal concentracién estd dentro dz las es

pecificacionss,

FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por:
ENRTAQUE ORUNSTEIN TENENBAUM.

1951,

TEMA: "PROYECTO DE UNA INSTALACION DE RECUFERACION Y CONCENTRACION DE
S0SA CAUSTICA DEL KWERCERIZADO EN UNA PLANTA DE TELAS DE ALGO -

DUNII °

PROELENA PADPUESTO,

En una planta acabadora de telas de algodfn se emplea sosa cdustica en
el mercerizado de la tela. La concentracién requerida de la solucién
de sosa para esta aplicacién tiene un rango de 22 al 25%h. En la plan—
ta de proceso que nos ocupa, se cuenta con un loté de solucibn al 1.5%
y se tiene instalado un sistema de evaporaciﬁq de tres efectos, Al -

tratar la solucifn anterior en este equipo se encuentran los siguien -
LA ‘ i
tes datos: o
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La concentracién a la salida del primer sfecto ss 2.6%.

La concentracifén a la salida del segundo efecto es 4.7%.

La del tercer efecto ss tal qus el agua evaporada en este efscto es ds
8 500 kg/h.

51 la alimentecién inicial es de 2 8000 ky. Daterminar si el equipo =

instalado nos da la concentracién final requerida.

&
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PROBLEMA,

En el proceso de fabricacifn de hilos de algodfn una de las partes mds
importantes es la de mercerizado, la cudl consiste en el estirado de la
tela. Para que é&sto tenga lugar es necesario bafiar el hilo con una sa
lucifn de sosa con el 26.7% de concentracifine Para obtener ésta solu-—
cifn se cuenta con un sistema de evaporacién de cuatro efectos. Llas -

condiciones existentes durante una hora de proceso son las siguientes:

EFECTD ~ ALIMENTACION CONC. ALIMENT, AGUA EVAPORADA
B 3 719 kg/h
c 12 231 kg/h 3 747 kg/h
D 8 484 kg/h 3 793 kg/h
E 4 691 kg/h 20.7 3 726 kg/h

En baée a los datos anteriores calcular:

a) Cantidad de solucifn final.

b} Condiciones a la entrada del proceso.

c) Concentracién a la salida de los tres primeros efectos,

d) La cantidad de sosa presente en el proceso,

1.0 TRADUCCION.
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G‘= 3719 Kg/h Gi_' 3747 Kg/h G'= 3793 Kg/h

673726 Ke/n

2.0 PLANTEAMIENTOp

2.1 Discusifine

| U M R P JER .
- | = g : : i‘ i {_
Ok > ! [ | l A
A - N B AR I
=7 , i 1 1 i
' | o |
I 1 i |
I | 1 ! |
' | IR |
b gl 110 Eod
: frSiy o T - S S N I = Y-
I 2 3 4 5
Loy oYY -
L1223 1ka/ Ly 84s4Ke/n Lz 4591Ke/n Lg?
u.iuf ? x"-ie»f? Pl ;i-mc:-? rsu-ofo.zw

Para encontrer la cantidad de solucifn final concentrada, las con

dicionzs a la entrada del proceso y la concentracifn a la salida

da los tres primeros efsctos s2 requiera hacsr un balance total -

y otro parciel para la sosa por emvolvente,.

2.2 Balance total:ds materia en la erwvolvente I,

t, + G, + G, « 6, # 6, + L

2,3 Balance de materia en la envolvente II,

L1'G5+L2



2¢5

2.6

Balance

Balance

Balance

Balance

Balance

Balance

154

parcial para la sosa en la envolvente II.

o)

L, -x =‘/§6;x”' + L-x
L 1NaDH 6NaOH 2 2NaUH

de materia en la envolvente IIX.

2 7 3
parcial para la sosa en la envolvente III,
0
Lx ="97yx)r + L.-x
3
2 2NaUH 7NaOH 3NaOH
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Gasto misico en 5,

D2 ec. 2.9

Concentracibn de sosa en I.

De ec. 2.4

Concentracifn de sosa en 2.

De ec., 2.6

Concentracifn de sosa en 3.

De ec, 2.8

Concentracifin de sosa en 4,

De ec. 2.10



3.0

CALCULOS,
Cantidad da solucifin concentrada en S,

De ecs 2,11

L5 = 4691 - 3726 & 965 kg/h

Concentracifn de NaOH a la salida del evaporador D.
Da acs 2.15

(o55) [n,zmj ,

x ]
aNaDH 4 691

0.0425

Concentracifin ds NaOH a la salida del evaporador G.

Ds e8cs 2,0

. . {4 691) [0.0425] - 0.0235
<. 8 4ea

Concentracifn de MalH a la salida del evaporador B.
Da s8t. 2.13

\"' f“ .

(6 n6d] [0.00735]

X o= = 00,0163
2 2 27
NaOH 12 !
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Gasto misico de alimentacién,

De ec. 2,2

L1 = 3719 +3747 +3793 +3 726 + 955 = 15 950 kg/h

Conecentracién de NaOH en la alimentacién.

De ece 2012

N - GZ 231] [0.0153] = 0,015

1Na0H 15 950

Cantidad de sosa en el proceso,

De ece. 2.6

LNaDH = 15 950 x 0.0125 = 199,37 kg/h

RESULTADOS,

a) La cantidad de solucién final es 965 kg/h.

b) Condiciones a la entrada del proceso son 15 950 kg/h.con una -
concentracifin de sosa de 1.25%.

c) la concentracifn a la salida de los evaporadores B, C y D son
1.63%, 2,35% y 4.25% respectivamente.

d} La cantidad de sosa presente en el proceso es 199,37 kg/h.
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FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por:
LUIS EVERAERT DUBERNARD.

1950,
TEMA:  "ESTUDIO DE LA CONCENTRACION DE LEJIAS DE MERCERIZADO".

PROBLEMA PROPUESTO.

En un proceso de evaporacifin a cuddruple efecto se requiere concentrar
una solucifn de sosa hasta un 4.25%, si la elimentacién es de 15 950 -
kg/h y las concentraciones del primero, segundo y tercer efectas son -
1425%h, 163% y 2.35% respectivamente. Calcular:

a) Las alimentaciones en cada efectos.

b) E1 agua evaporada a la salida de cada efecto,

c) El gasto volumftrico de solucifn concentrada, si la densidad absoly

ta en el dltimo efecto es de 1.2.
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PHODLUMA

£ un proceso de concentracion de salmuera so procesaron en un siste-
o de 7 efectos, 312 000 kg/dfa de solucifn con una concentracidn del
Glou

Las cantidades de solucifin a la salida de cada uno de los efectos, se

enuncia en la siguiente tabla:

Efecto No. Solucién en Kg/dia.
1 298 327
2 281 927
3 261 027
4q 240 417
5 217 175
6 188 600
? 156 000

£1 vapor eliminado por cada uno de los efectos, se utilizard para di=
ferentes etapas posteriores al proceso.
Galcular la cantidad de vapor eliminado en cada efecto as{ como la - .

concentracién de la solucifn a la salida de cada uno de ell@s.
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1.0 TRADULCION,

L

L26097 L

14
e

?

217175
5

g ?

Lz281027
xi

0
xg?

298327 L=28i927

L5
X, P
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PLANTEAMIENTO.

Para la resolucién de este problema, es necesario hacer balan-

ces parciales de s6lidos y de agua evaporada para cada envolven

te. Y un balance total si se quieren checar resultados.

Balance

Balance

Balance

_Balance.

Balance

Balance

en la envolvente I de 2:

en la envolvente I de 9:
X, = L1 X
9 - 1
L9

en la envolvente II de 10:

10 L 9

en la envolvente III de 4:

en la envolvente III de 11:
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2.9 Balance en la envolvente V de 6:

2.10 Balance en la envoluegte V de 13:

12

13 L13 12

2.11 Balance en la envolvente VI de 7:

E
2.12 Balance en la envolvente' VI de 14:
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13

14 13

r-

14

2,13 Balance en la envolvente VII de 8:

2.714 Balance en la envolvente VII de 15:

14

15 L,‘5 14

2.15 Balance total,

Ly =B, + B3+ Gy + Gy +B;+ 6, +6g+ O 2t gt el

3.0 CALCULGCS

3.1 Balance en la envolvents I para el agua evaporada,

62 = 312000 - 298 327 = 13 673

&

3.2 Balancs en la envolvente I para la concentracién de salmusras

312 030

X3 = Zoasey- (0408) = 0,063
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Balance

Balance

Balance

Balance

Balanea

Balance

en la

an la

en la

en la

11

en la

en la

12
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envolvente II para sl agua evaporada.

= 298 327 - 281927 = 16 400

envolvente II pare la concentracién ds salmuera.

298 327

oh1 527 (0.083) = 0,056

envolvente III para el egua svaporadas

= 281927 - 261027 = 20 500

grvolvente IIT para la concontracién ds salmusras

Ie

251 027

g (0.088) = 0.072

envolvonte IV para el egua ovaporacdae
= 261 027 - 240 417 = 20 610

envolvents IV para la concentracién de salmueras

261 027
240 417

A,
N -

(0.072) = 0,078
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Balance en la envolvente V para gl agua svaporada,

G6 = 240 417 -~ 217 175 = 23 242

Balance en la envolvente V para la concentracién de la salmusra.

- 240 417
13 217 175

(0.078) = 0.086

Balance sn la envolvente VI para el agua evaporada.

67 = 217 175 - 188 800 = 28 375

Balance en la envolvente VI para la concentracifén da la selmuera.

217 175

% = “35 500 (0.085) = 0.10

X

Balance en la envolvente VII para sl agua sveporada.
G8 = 188 800 - 156 000 = 32 800

Balance en la snvolvente VII para la cencentracién ds la salmusra,

© 188 800
Xy = “meomp (0e10) = 0.12
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3.15 Balance total,

L1=l136’73+1546’0-&-20900-:-206104-23242+283’75+32800=

4,0 RESULTADTS,

kg/dfa Concentracién
!32 = 13 673 Xg = 0.053
G‘3 15 400 xm = 0,035
64 = 20 900 x“ 0,052
G5 = 20 610 x12 = 0,078
G6 = 23 242 e P 0.086
?7 = 28 375 xm 0.100
G8 = 32 800 x.15 = 0,120

FUENTE DIRECTA: Tesis profesicnal realizada por:
ABEL JAINE MNAVARRO,.

1955.

TEMA: "ESTUDIO DE UN EVAPORADOR DE MULTIPLE EFECTO PARA CONCEN -

TRAR UNA SALMERA", " &
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PROBLEMA PROPUESTO.

Un cierto proceso de concentracién ds salmusra, requiera ds un sig—
tema de 5 efectos, al cual se alimsnten 300 000 kg/dfa dz una solu~
cién da cloruro da sodio al j0h. Les cantidades d3 solucifn a la -

salida ds cada efecto se eruncia en la siguients tabla:

Efecto No, Solucifn sn Kg/dla

250 000
280 000
260 000
240 000
210 000

o b W o

El vepor eliminado por los efectos, so necesita para etegpas poste~

ricres al proceso,.

Calcular la cantidad ds vepor eliminacdo en cada efscto y la concen

tracién dsl cloruro ds sodio a la salida ds cada uno ds sllos.
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CRISTALTZACION,

La operaecifn unitaria ér'istaliiacidn tiens por objeto la purifica -
cién de sustancias en la industrie qufmica. El fenfmeno de cristae-—
lizeeibn consiste en el trénsito de un cuerpo dél estado 1fquido o
gaseoso al sflido, afsctendo formas geomStricas, es decir, formando
cristales, para lo cual se requiers de un tanque de cristalizacién
provisto ds agltacibn, ss aproxima al de un tanque ordinario con 6

sin serpentines de enfriamiento y agiteadores.

Cualquier sélido en c.i:ntactu-cun su solucifn se disolverd si la so-
lucién no esté saturada, o aumentard de tamafio a expensas de la mig
ma ei1 la solucién es sobresaturada; en cualouier caso, el equilibric
aestf reprasentado por la solubilidad del s6lido en el disolvente, -
En general la solubilidad dspende primii::almente de la temperature

y ligerements dsl tamafio deol material y la presifin.

El caso mis frecuente en &sta operacifn uniterle para hacer un ba -
lence de materia es el das "SEPARACION®, en el cufl hay una corrien-

te de entrada y dos o tres corrientss de salids.

Su representacifn disgramftica en CRISTALIZACION es:
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| corrisnte de solscion injciol

2 de agua evap 34'
3 ¢ cguas d T X-.
4 crictalss -

El balance dB mataria se sfectia dz la siguisnts foroems

Belance de materim total,
Ly = =6 + 5 + 1y

Balance parcisl para el soluta, -

L2. x2 = Sa. x4 + Ls. xs
s 8 8
falanca paycial pare sl disclvette.

- # B .Y + S.e X + .
La"zD 3* Y3 4* %8 l'5"50

mm&ﬁmmm—mﬁ mtﬂﬁzﬁacﬁh-

8
leide ¢a la cusrva do solubilidad,

El rendiniento de un progsso o3 cristalizacién pueds, por tanto, -

calcularse de los dstos de solubilided. i 1 concantrecifn y temos
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ratura final son conocidas; si tiene lugar una evaporacifn aprecia-

ble durante el proceso deberd ser conocida o sstimada.

Los datos de solubilidad se dén generalmente como partes en peso -
del material anhidro por cisn partes en peso de disolvente total, ya

sea que la cosecha contenga 0 no agua de cristalizacidn.
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PROBLEMA,

madras son da 19 524 kg. GCalcular:

se alimentan 24 954 kg/h con una concentracién de 15.4% para el

a} E1 gasto mdsico qus ss producs de sulfatoc de sodio degshidro.

b} La concentracién de Na2304 y NaCl en las aguas madres.

1.0 TRADUCCION,

@& 631150 Ko/

L=24954 Kg/h

L=19524 Kg/h

Para desulfatar una salmusre ss tiens un cristelizador en el cufl -

NaCl y 9.2% para sl Nazsﬂd. Si ss evaporan 1 150 kg/h y las aguas

>—< _/

Xl.mcﬁ 0.154

Xq,50,70:092

¥noya0,77

=2 ¢ -
' lENagso,-xonzo ¢ '§N,c, =P

D
&
Sa?

}ansof?

®
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2.0 PLANTEAMIENTO.
2.1 Discusibn,
a) Para calcular la cantidad de cristales producidos y su con
centracifn se hace un balance total de materia y un balen-
ce parcial para el Na250 .
b) Para calcular la concentracién de Na2504 en las aguas ma -
dres, relacionamos los pesos moleculares entre la cantid;d

de sulfato de sodio alimentado y la cantidad de sulfato de

sodio decahildro en las aguas madres.

‘2.2 Balance ds materia total.

2.3 Balance parcial para sl Nazsoa.

o

L.a 3t s L_e % + G + Lo X
1 2* %2 /a”";a’ a* %a
Raqua NEZSD4 NaZSQg Nar £0

2.4 Balance parcial para sl NaCl,
(o]

L, X = . X + M + L,ex
! 1Ntacl L2 2Nal31 3NaCl' 4 4NaCl

2.5 Concantracifn de NaZSDA" gh 2.
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PM
NEZSD '

2 Pl
NaS0 NaZSD a" 10H20

2.6 Concentracién da N32504 en 4,

Ds ec. 2.3

2.7 Concentracién de NaCl en 4.

De gc. 2.4
L.a X - L,.e X
: 1Na_zp1 ZNac1
i x = L
4NaCl 4

2.8 Concentracién del NaCl en 2.

1NaGl NaCl

3.0 CaALCuos,
3.1 Gasto mésico de mesoa. i0 HZD'

! De ec. 2.2
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L2 = 24954 -~ 1180 -~ 19524 = 4 280 kg/h.

3.2 Concentracién de N52804 en leos cristales de Na2804. 10 HZO'

PM = 142
NaZSO A

PH
Na2804. 10 H20 = 322

Da 8C. 2.5
o) = %2% 0.44
N32504 -

3.3 Concentracién de Na2804 en las é.guas madras.

Da CCo 2.6
{24 954 x 0.002) - [a 280 x 0.24)
X - = 0-02113
2 50 19 524
250,

3.4 Concentracién ds NaCl en las eguas madres.

§ . Azsaxe. wa] - [ao80x0.8] 0. 10037

2 X 9524
NaCl T
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4.0 RESULTADOS,.

a) E1 gasto misico ds cristales producidos es de 4 280 kg/h
y su concentracifn para el Na, S0, es del 44% y para el -
NaCl de 7.86%.

b) La concentracidn en las aguas madres ss da 2.17% para el -

Na,S0, v para el NaCl de 10,03%.

FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizads por:
JAINE LOMELIN GUILLEN,

1958,

TEMA: "ESTUDIO OE LA EVAPORACION Y CRISTALIZACION DE SALMUERAS -

CON CLORURD Y SULFATO CE SODIO™.

PROBLEMA PROPUESTO,

En un proceso de cr'istali_.zacidn se quiere desulfatar una salmuere,

en el cu&l laes aguas madres son 19 524 kg/h con una concentracidén

para &1 NeCl da 10.03% y para el Na,§0, de 2.11%. 6i Fl.a cantidad

de cristalss obtenidos es ds 4 280 kg/h. Calcular: .

a) E1 gasto en masa y la concentracién de N32504 y NaCl que se dae-—
ben alimentar. .

b) E1 rendimiento que se obtiens para el Na'2804 en el cristaliza -

dor.
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PROSLEMA.

Ssﬁmumsnludhmsistenteanelzsﬁdamzs%yﬁids -
agun., S8 enfria hasta 20°C. Si so elimsntan 1 430 kg do solu -
cidnyaenbtienm?SDkgdam*istalesdaNaZSDG. %DHZDB 0udn -

tos kilogramas sa svapman?,

1.0 TRADUCCION,

=7
€N
n,=?
>—O

=,
1~ corricnte de climestacion
3.- aguo eveporcds
4-eguas madres Js\
S.- cristales producidos . \/

Dua 80, 1000 =T30Kg
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2.0 PLANTEAMIENTO,

2.2

2.3

2.4

Para calcular los kileogramos que se evaporan se hacs un balan
ce total de materie y un balance parcial, se resuelve éste -
sistema de ecuacionss y se despsja la incégnita dessada, Pa-
ra sabsr la concentracién de Na2804 en las aguas madrss se =
utiliza el diagrama que nos rslaciona comsntmcidn Vs tempg-—

ratura.

v

Balance des materia total,

[:3

m_e X = Mmoe X + Mge X
2
NaS0 4 41\!580 5 SNaZSB

Géntidad de agua sveporada en la corrisnte 3.

Despejendo m, de la ec. 2.2 y sustituyendo &ste valor en la -~

ecuacibn 2.3 s8 tisns:

2 *p = my = my = mg)e x, Mg X5
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4
Na, 50,

Conzentreciln dal Na2804 en la corriente 4,
En la grifica de concentracidn Vs tcmperatura, se localiza la
temporatura a la cuil sa snfria la solucién y sa abtiena la =

concentracifn corraspondisnte.

Cantidad de egua en la corriente 2,

maH . = (mz)(sz o)
2 , 2

Cantidad d= Na2804 gn la corriente 2,

m, - )by )
2" g 27"

Cantidad de N32504 en la corriente 4.

m = (C

Jm, )

NaZSD 23 H20

Fraccién de Na 80, en ‘14 cdrriente 4.
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4
{J
. r\52804
o —————
q m
Na 50 2
2 4 N5280 I

2.10 Fracclén da N32504 en la corriente 5.

3.0

3.1

[&]
n

P
N32804
*g Y
3. le 0
f\a2804 f\aeoﬂac 10 H20
CALCULGS.

Cantidad ds egua en la alimcntecién,

Da ec. 2.6

m, = {1430 kg)(0.78) = 1 072.5 kg
%0

2

Cantidad ds N32804 sn la alimentacidn.

De ec. 2.7
m, =

(1 430 kg)(0.25) = 357.5 kg
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3.3 Cpncentraéiﬂn de Nale.'.l4 en las eguas madres.
De 8Ce 2.5
De la grdfica ds concentracifin Vs temperatura se localiza que

a 20°C se tisne una concentracifén ds:

-l0® ©0° (0° =20° 30° 40° 50° 60° 70° 80° 90° 100°

TEMPERATURA
19 g NaSO.
Cy = "o H:o4
g
Ne,50,

3.4 Peso dal Na Sl'.!4 sn las aguas madres.

2
19g NSO, T W o9
m, - (m-)(‘fﬂ?? 500 g’HZO } = . 203.775 kg l\aa
N5280a 2

3.5 Fraccién de Nazsoa an las aguas madres.

De sc. 2.9
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203,775
Xa *  357.5 = 0.57

3.6 Fraccién de Na2804 en la corrients 5,

3.7

4.0

De ec, 2,10
119
5Nﬂ 50 209

Agua evaporada,

Da ec. 2.4

(730)(0,3979 - 0.57] - (1430)(0,25 - 0.57)
3 0.57

m, = 582.4 kg

RESUL.TADOS,

Ss evaporan durante el proceso de cristalizacifén 562.4 kg,

FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por:

SALDMON BENDESKY L.

1946.
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TEMA: "PURIFICACION Y CRISTALIZACION DE SULFATO DE SODIOC CRUDO",

PROBLEMA PROPUESTO.

Una solucifn consistents en el 30% de Na2804 y 70% de agua se enfria
hasta 25°C obteniéndose cristales da NEZSD . ? H20. Durante el en-—
friamiento el 15% del agua totel dsl sistema se svapara.

¢Cufintos kilogramos de cristal se obtiaenen si se tdensn 1 428.75 kg

de mezcla inicial?,
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PROSLEMA.
sgumsnMAkgdamammu&amecmﬂng.SS%mmnay -
m.m%dat‘gmzmpw. astén @ 93°C. 51 la sclucién ss enfris -
maecgmmmoamiuuutma 00 L.de solu -
ni&lnhkmosy19m1.®mﬂl2-

1.0 TRADUCTION,

1 =93% '2 =28°C

L‘ =844 Kg
Rucio, 202935 & oic *3100 1.
%secy 107044 L cacy, = 1300 L,

2.0 PLANTEAMIENTO, -
2.4 Discusibn. .
Para saber la cantidad de KGlDa que precipita, se hees un be=

lanca total de materia, un balancs paxcial de materia pare el
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2.4

2.5
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Kcll)‘,3 y se calculan las fracciones peso de los componentas uti

lizando el diagrama ds equilibrio. y datos del problema.

Balgnca de materia total.

Cristalss obtenidos en la corriente 4.

Dsspsjando 54 de ac. 2.2 y sustituyendo éste valor en sc. 2.3

se tiens:
Lo x = (L 8,)s x + 5. %
177 1 4 3 4 "4
K(.‘.lO3 KC].D‘3 KGIIJ:3
x, - X
KC10 KC10
3 3
S, = L ( )
4 1 Ry - x4
KCIO‘3 KClDa

Peso ds la solucién final en la corriente 3.

D2 ec. 2.2
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2.6 Concantracifn de KCIO3 en la corrisnte 3.
Del diagrema de equilibrio ss fija el punto A corrsspondients
a la solucifn inicial, el proceso indica un movimiento desde
A hasta B, ds ahf ss traza una lfnea recta hagta la ‘curvu de

equilibrie en donde a &sa temperatura se lse la concentrecién

correspondiante,

2.7 Fraccién psso dsl Kl.':ll:):3 en la corrients 3.

2.8 Paso ds KClDa an la corrients 3.

L = O v
SKCI.G:3 aKC].Da- KCID3

2.9 Peso da KC10, en 1a alimentacién.

L1 = Lo x1
KC10 KC10

3.0 CALCW.0S,

3.1 Psso de KOl(J:3 en la alimentecibng
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D2 ec, 2.9

L, = (944 kg)}{0.944} = 279 kg
ke1o,

3.2 Concentracién de KClD3 en la corrienta 3,

Se sigue el pQso 2.6 y sz chserva en la gréfica qus sl en =
‘ycctr(‘if'ﬂ"/\'ée
friorse la svlucién de 93°C a 25°C(una concentracifn para el

Kl:‘.l(]3 de:

200 00 '
00 490 60 800 1000 1200 1400 1600  GRAMOS CaCly

100~
A /
80— :

60

1]
20 40 do g0 1bo GRAMOS DE KCIO,

CURVAS DE SOLUBILIDAD DEL SISTEMA GaCi,- KCIO,

C - 21g/1

3.3 Peso de l<l31('.)‘3 en la c:g_rz'iente 3.

D3 ece 2.8
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4.0

27 ¢
St

L = 1 . 3 100 1. s £3.,1% kg

Fraceldn pess da KClD3 en la corriente 3,

Da B0, 247

N 6541
{ =
BKCI(J:3 278

= 00,2333

Cristoles cbtenidos en la corrients 4.

De ece 2.4

s = om (0.2255 - 0,2233)

4 (1,000 = 0.2303) = 7658 kg

Peso de la solucidn firal en la corriente 3.

b2 ec, 2.6

Ly = 944 - 76.58 = 867.42 kg

FESIALTADCOS,.

Se precipiten 76,58 kg en sl proceso de cristalizecifin y se =

tiene una solucién final de B8567.42 kge



1688

FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por:
ANGEL ZENTENDO ROCHA,

1955. /

TEMA: PCALCULO DE UNA PLANTA DE FEFRIGERACION PARA CRISTALIZAR -~

CLORATO DE POTASIOS,.

PROBLEMA PROPLESTO.

Une solucién contiene 29.55% ds KC10, v 70.44% da CaCl, en paso.-.
S8i 1a spluecifn ss enﬁia ds 100°C a 40°C, cufinto KGlD‘,3 precipita
y cufl serf la alimantacidn si se ebtienen 900 kg ds solucién fi-

nal,






CAPITULO VI

ABSORCION
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ABSORGION,
La operacidn unitaria Absorcidén, tiene por ocbjeta la[separacién de uno
o mis componentes de una mezcla gaseosa por medio de un lfiquido en el

qua son solublesq

El mesanismo del paso de un componente de una fase a otra comprende -
las relaciones de equilibrio, ya que mediante su conocimisnto se puede
calcular el 1lfmite del proceso en condicicnes determinadas y la veloci
dad de operacifn nos indicari el tiempo en que ésta se efectda, deter-
minando ambos datos se llegard el conocimiento completo de la operacifn

y se podrd disefiar el equipo.

El equipo utilizado son torres de platos, las cuales son cilindrn; vaé
ticales en los cuales el 1iquido y el gas se ponen en contacto por eta
pas usando platos y las torres empacada las cuales se usan para contag
to continuo a contracorriente del liquiég y gas, con columnas verticaf
les las cuales han sido llenadas con empaque; el lfquido se distribuye
en el empague y desciende a travé@s ds él, exponiendo una gran superfi;

cie de contacto &l gase

I.= E1l casoc mds frecuente en ésta operacidsunitaria para hacer un ba -
lance de materia es el de "GONTACTO A CONTRACORRIENTE", en el cufl

hay dos corrientes de entrada y dos corriente de salida.

e,
a e
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Su representacifn diagramitica es absorcifén es:

D T
T.'g V Ya

B—o— o

1e~ Corriente de gases de alimég
tacidn,

2.~ Corriente de 1{fquido pobre.

3.~ Corriente de lfquido rico.

[
T 4.- Corriente deggses ds salida.
>
N/
‘ & I,
| N Xs
|
i
Balance de materia total
G1+L2=.L3+G4oﬁuo¢--.|c.¢.-- (1)
Balance parcial de mateita
1y)a + L2 xe = LS ka + 64 yaa...-'-.- (2)

Las moles tntalesT.2 y'ta, '51 y'aa no son constantes, ya que cam -

bian al pasar por la torre al transferirse material de una fase a -

otea,
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En la operacifin de absorcién generalmente se hacen los balances de
materia en funcién del componente gque no cambia (inerte) al pasar

por sl equipo.

G1 son los kgmnl de gas libre de soluto que entran a la torre por

s
hora. Esta corriente es constante durante el paso por la torre y

por lo tanto: G1 = de
s ]

Por lo que:

o

Bs = (315( 1-y1A)

G, (1-%A) ... 3 (a)
Donde A: soluto que se absorﬁe.

Balance parcial para el soluto A )

Suste &n sce (2).

=53 P Ls Y =z S & -
(1-y,) (e ) o+ (T=5%,7) "2’A) + (1= %1 "3‘?&) *
A A A
[ef
“_El\-ﬂ.‘:mC;[)--anlanoolu-naoolanueuc(a')
(1=y,-) Ya
q A
A
Arreglando y suprimiendo el subindice:
%[ 2 - ] Ta | 2 33 ]. @
o~ el ~ = — b “ry .
1=y, 1-%, 1 ?{2 1-%
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N ()

oo o0 as (7)

Kq mol de A

Kg =al da gas libre ds A.

I1.~- En elgunos precesos industriales de absoreidn se requiere mds de

una ynidad con el cbjato de oumentar gl rediziente do la opsra - -

cibn,

Su repressntecidn diagremitica para el caso ds un dobls efecto es:

T

-
{
i
]
|
1
!
|
!
|
!
|
|
1

2
I
]
|
|
|

i
|
|
!
{
|
{
!
|
f
|

O
N
b e e e e e e e o o o o e e e e e o e mm e

It

—"‘-I‘ W e oy e e Sy — - - — ———v—
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Para hace el balance de materia total y parcial se procede a tra ~
tarlas como unidades separadas mediante envolventes,

Balance de materia total en la envolvente I.

Balance de materia total en la envolvente II

L1+GS+L2+GG

Balance de materia parcial en funcién de relaciones mol

'\L‘s')\(’ + Bs Y. + Ls‘).(’ +ESX6

Balance dé materia en la envolvente III

L2+G‘1=L3+G5

'3
Balance de materia parcial en funcién-de relaciones mol

n



PROBLEMA

En la planta de absorcifin de Ciudad Pemex Tab. se desea obtener -

propano de una mezcla de hidrocarburos cuya composiciéin en volumen”

para el metanc es de 93.16%, etanc 4.97%, propano 1.58% y butenc -

0.2%.

ler 85 220.

Ss utiliza como agente absorbente aceite cuys peso molecu-

5i se alimentan a la torre de ebsorcién 1000 kg mol/h de gas y se

obtiene propano con una fraccién mol de 0,01 en la corriente de sa

lida. Calcular:

a) La cantidad de solucién 1lfguida a la salida.

b) La cantidad de propano absorbido, si se utilizan 320 000 kg/h -

i 122320000
S o
| %= 1000

{

147

¥z 0.9318

c2=0.0497
¥e3=0.0158
: |04=°.0°29

Y

{

I

4

Pmg= 220

1= 1000 Kg mol/h

de aceite como abscrbente para ocupar el 90% del propano conte—

nido en la mezcla gaseosa.

1.0 TRADUCGION.-

Kg/h

B—

I .

t;=.

IS
@
3
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2.2

2.3

2.4

2.5

196

PLANTEAMIENTO,~

DISCUSION,—

a) Para saber la cantidad de solucifin lfcquida a la salida, —
s8 reguiere hace? un balance de propanoc en funcifn de las
relaqiones mol,

b) Para saber la cantidad de propanc absorbido deba tomarse

en cuenta su concentracifin en la corriente de salida.

Relaciones mol,

¥, = 1_‘;1 Xy = 1~’x=’3

Balance de propano

Cantidad de propano absorbido.

L, - ), M(Prey)

3 3 v

u
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3.0 CALCULGS

3.1 Relaciones mol para propano.

De ec, 2.2
0,0158 : kg mol °3
Y o DT = 0.01608- Lm0 2
'ICS 1 - 0.0158 01805 Kg mol demds componentes.
) kg mol c3
'V . . = L]
403 + (0 1)(0 q1605) 0.001605 Kg mol demfs componentes.
Xc. = 0 eceite puro

23

Kg mol ¢
Ye 0,01 3

33 © 1-001 ° 0.0101 Kg mol eselte ..o "o

3.2 Cantidad de solucién lfguida & la salida’

De ec. 2.4

~ kg mol ,0.01605 - 0.001605 a Kg_mol
Xg = 0.2
s = 14000 . (0.0101 5 ) 143 ™

3.3 OCantidad e propano absorbido

De ec. 2.5
T‘a"s = (1430.2 kg mol) (44 Kg ) (0.01)

" Kg mol

L3c3 = 629.28 Kg/h
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4,0 RESULTADOS

a) Se obtienen 1430.2 Kg mol/h de solucién liquida a la sa
lidae.

b) Se absorben 639.28 Kg/h das propano.

FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por:
RAFAEL. SUAREZ ALCALA.

1959

TEMA: "ESTUDIO OEL PROYECTO DE INYECCION DEL FROPAND PRODUCIDO
EN LA PLANTA DE ABSORCION DE CIUDAD PENEX, TAB., A LOS

POZOS DE LA REGION,

PROSLEMA PROPUESTO

En la planta de absorcién de Ciudad Pemex Tab., se desea obte -
ner etano de una ﬁezcla de hidrocarburos cuya composicidn en vo
lumen para el meta o es da 93.16%, etano 4.57%, propeno 1.58% y
butano 0,2%%; se utiliza como absorbente aeceite cuyo peso mole-
cular es 220, el cudl absorberd el 9% del stano contenido en -

la mezclae gaseosa. E1 proceso se efectda a 80°C y a 7 atm de -

-
dv N
AN ‘

M 3
presién; si se alimentan a 1a torre 50 000 m /h de gas. Calcu-

lar:






-200

T = 1000 m/h

0.9316

wgd
0
]

<
0
|

= 0.8497

=<1
—
0
W
]

0.0158 .

0,0029

(4]
0
]

2.0 PLANTEAMIENTO

2.1 Discusifng

P = 330 psia
2 o2
= =
1
% Recmc = ?
2

a) Para saber el % méximo de recuperacién se plantea la ecua-

<. . s .
cifn de balance total de materia en funeién de sus relacio

nes mol, una vez Qbﬁéﬁidas fodas las relaciones mol del -

" etano, se plentea la ecuascifn:de recuperaci6n que es el cg



2.2

2-3

2.6
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ciente del etano obtenido entre el etano alimentada.
?] Para saber la cantidad de aceite requerido se plantea la

ecuacifn de kalance para sl etano. -

Balance de materia total:

g T =% + T
M 4

Concentracién final del gas saliente

* De ec. 2.3
o ~ s ~ s
Y - = -
Yo v Y4 - & (;(‘3 X5)
% de recuperacién
Y Y
. ) 1 - '
% Recuperacifn = —
1

Corriente de gas |

Ts = —=
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3.2

3.3
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Ts = Bs —fj~v-"?; .
: Xy =%
CALCULOS

Concentracidn final del gas saliente

D2 ec. 2.4
~ 0.0297 0.025
Ya = T - oo T 0T oms -0 = 0.001
~ : Kg mol etano
= 0.001 . =
Y4 Kg mol demds componentes

% de Recuperacién

D=2 ec. 2.5

0.05225 - 0.001
0.05229

% Recup, = 400 = 98.087%%h

Corriente da gas entrante libre de etano

Da ec. 2.6
3 [ 4
. m
¥ {1 atm}(0.0497) (1000 v ) . o Komol

{0.082)(303) h

Cantidéd de aceite empleado,

De ec. 2.3

DA S
k)

~ Kg mol 5
s = 2 _%. (0.03229 - D.DU‘I) = a4 Kg mol
0,02564 -0 h
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~ 4 Kg mol 220 Kg
S = X
h Kg mol

K
880 -;E aceite

4,0 RESULTADOS

a) Se tiene un 98.087% de recuperacidn de etano, -

K
b) Se reguieren 880 "g de aceite como agente.absorbents.

FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada pors:
RAFAEL. SUAREZ ALCALA

1959

Tenia: “ESTUDIO DEL PROYECTO DE INYECCION DEL PROPANG PRODUCIDO EN

LA PLANTA DE ABSORCION DE CIUDAD PEMEX, TAB., A LOS POZOS

DE LA REGION".
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PROELEMA PROPUESTO,

6i sz alimanton 1000 m3/h a una colurna de ehsorciln y se trabaja -
a 330 psia y 2 atm; y la ralcciln ds gas alimentado a absorbante es
da 4 a 1. La composici6n en voluman.dsl gas es: 93.15% da motano,~

4.57% da etano, 1.56% da propono y 0.25% de butano. Golculars

a) Los kg mol de mateno ebsorbidos por kg mol ds absorbante si la —
cbsorcifn es da un 60p y la concentraclén da motano en la corrien
te de gas da salida es ds 00,0035,

b) La cantidad da acaitse usado como egente absorbants si su DBSD mo

lecular es 220.

PROBLEMA,
En un sistcma da ebsorcién de bifxddo d3 carbono en la Planta ds =
emeniaco en la Refinsrfa d2 Salsmanca Gto. El gas a troter ticns -

los siguientes gaostos:

X
f

1689 kg mol/h
co0 - 60 "

co, - 465 "

2 )
. L]
Cﬁa ?
- n s
N, 576
A - 7 - "
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2
Esta corriente se encuentra a 135°C, a una presién de 19.3 kg/cm ,
tiene un gasto de 2835 kg mol/h y entra por la parte inferior de -
la torre absorbedora de 002.

A la salida de dicha torre, el gas tiens los siguientes gastos:

H. - 1689 kg mol/h

2
co0 - 60 "
o, - 38 "
co, :
- 7 11
CH,
N, - 576 "
.2
Ar - 7 "
HO- 74 "

Circulando a contracorriente se tiene una solucién al 3 de kZCD3

(carbonate de potasio) a 90°C, entrando a la torre.por la parte sy
perior con un gasto de 227 124 i/h.

Por el fondo de la torre sale una solucién de KHGD3 (bicarbonato -
de potasio) a‘una temperaturé de 107.2°C. La reaccifn que se efec

tda durante el proceso es la siguisente:

3 2

K200 + HO + 002 ““"‘—}"ZKHCO.?,'

Calcular:

a) El gasto de licor producido en kg mol/h,



Lpeere4 o/h

o - 31
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b) La cantidad de CO_ gue absorbes la torre en kg mol/h.

2

c) La concentracién de GO, en el licor de salida.

1,0 TRADUCCION
S = 200 Kgmol/h

¢
/\4> @ TaYatz— 1609 Kgmol /h
Ga¥sco — 60
[ Xad

. - G4Ysc0,— 38 "
9 [ d
@——<2> : Cavacg— T m

— v~
K Kpc03= 0.30 341.4“2 -~ 578 "
Gg4Y¥gaC — 7 "
~ Y
GqY4H20 - 74 "
B\= 2835 Kg _mol/h
=
~ /S
Gz — 1689 Kg mol/h ) ~
~oes u /\ O) L3 = 2
'EIZ.I’CO - 60 " 3 @ b) GoYat0o— Gg¥aco0p= ?
6\ ¥ co,— 465 N ~
P " c) X coF?
GyYjcHg— 7
TWina — 576 "
E&;Ac - 7 "

s
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200 PLANTEAMIENTO
2.1 Discusifng
a) Para calcular el gastoc de licor producido se hace un balan
ce total de materia.
b} Para calcular la cantidad de 002 que absorbs la torre se -
" hacs un balance parcial para sl COZ.
c) Cemo ss tiene un gasto en 1/h da solucién de KZCCB al 306
en pesa, se nacesita obtener de la literatura (Perry) la -
densidad a las condiciones de operacién y los pesos molecy

lares,

2.2 Balanca molar total: CASO III; contacto a contracorrients.

E-!-T_ =‘E-;‘ +~
) L

2.3 Gasto molar del liquido alimentado.

e
L2. 2L

2 (PM)

r-d
]

2

2.4 Peso molecular promedio del liquido,. : . i

(Fm)i = X, - pu + X - P
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2.5 Fracciones mol de la solucifn.

(b2 1a tabla 7.2 libro: Balances de Matoria de STIVALET — VA-

LIENTE).
K,C0,
P
. ) K G0,
Koo, s %
0
23 K00y ,"HO
PM PM
_ ) 0
K00, H,
W%
0
H,
PMHZO
b4 =
H.0 % %
2 HO | TK GO,
P P
H,0 K 00,

2,6 Balance parcial molar para el CDE'

0

At/';: BV, BT, TR
0
co, oo, co, co,

3.7 Cantidad de 802 gqus absorbe la torre.

T.. . ”;(’ = ’E';' N -‘; X = E ?
3* %3 DRd I 1%4
C02 CB‘2 GU2
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2.8 Concentracifn de CO_ en el licor de salida.

2
E.’y -'6.;
1
~ L co 4 4CCJ
K= 2 2
3 T
3

3.0 CALCULGS.
3.1 Fracciones mel,

Dado que la solucifin es al 30% en peso de K2003 tenemos:

PM
: KZCDS = 138

PM
D2 ec. 2.5

30 kg ,
~ 138 ka/kg mol . :
N . = =<l = 0.
*« _co 30 kg + 70 kg 0.052293

. 2 128 kg/kg mol * T8 kg/kg mol

70 Kg
Mo " 7;Bkkg/kg = 30 kg = 0.9470
{ cq N
18 kg/Kg mol 138 kg/kg mol

X

3.2 Peso molecular promedic de la solucidne
De ecs 2'4

138 k 8K 594,35 e
PMs = 0,05293 X mﬁi + 0.,9470 x kg mol 22 kg mol
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3.3 Gasto molar del licor aliméntadn.
Perry 5a Eda ' ;.

90eC K
o = 1.26 — = 1,26 —2-
3 1
so0l cm
K_2COS (30%)
3 £Ce 263
~ (227 124 -}-) (1.26 kg kg mol
L. = h 1 = 11 752.6 g
2 h
{28.35 Kg )
kg mol
3,4 GBasto de licor proecducido ["3'
03 ece 2.2
o kg mol
L3 = 11,752.6 + 2835 - 2011 = 12 §76.6 -=--=h—-='-=

3.5 Cantidad cde 0{32 que ahocsrbe la torre.

De ec, 2.7
T. X = 465 - 38 = 4qo7 —<Lmol.
3" 8, h

" 358 Concentracién de 002 en el licor de salida.

De ec. 2.8 v !



K2
I

GO

4.0 RESULTADOS

a) Se obtienen 12 576.6 kg mol/h de licor en la torrs.

211

kg mol kg mol
h 3 h _
12,576.6 kg mol

h

0.03395

b) Se absorben 427 kgmol/h de bifixido de carbono, 8sto signi-

fica una eficiencia de 91.8%%,

¢} Se abtiene una concentracién de 0.03395 de co, en el 1i -

cor de salida.

FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por:

Sergio Benzinger Harnfindez del Pozo.

1963,

|

TEMA: "SISTEMAS DE ABSORCION DE BIOXIDO DE CARBONO EN LA PLANTA -

DE AMONIACO EN LA REFINERIA DE SALAMANCA GTO.".
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PROBLEMA PROPUESTO.

En la planta de amonfaco en la Refineria de Salamanca, Gto., en un
sistema de absorcién para N2, se tienen los siguientes gastos mo -

lares:

H - 1669 kg mal/h

2
co - 60 "
- n
002 465
- n
CH4 7
- 576 "
N2
Ar - 7 "
0 - 3 1}
H2 1

: 2
Esta corriente se encuentra a 135°C, a una presifn de 19.3 kg/cm ,
tiene un gasto de 2835 kg mol/h y entra por la parte inferior de -
la torrc absorbesdora de N2, A la salida de dicha torre se tienen

los siguientes gastos:

H, - 1689 kg mol/h
COo - 60 "
co., - 465 "

- 2 n
CH4

N2 \w.:’: 149 . "
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Circulando a contracorriente se tiene una solucién al 30% de KZCOB

{carbonato dé potasio) a 90°C, entrando a la torre por la parte sy
perior con un gasto de 227 124 1/h. Por el fondo de la torre sale
una solucién de KHCO, (bicarbonato de potasic) a una temperatura ~
de 107.2°C. La reaccifn que se efectda durante el proceso es la —

siguiente:

K0y + H0 + €O, ———}»2KH003

Calcular:
a) Larcantidad de N2 que ahsorbe la torre en kg mol/h,

b) La concentracién de N, en el licor de salida.

PROBLEMA
Se desean detérminar las condiciones de-operacifin de una columna -
de absorcidn, en la cudl se absorberd 002 de una corriente gaseosa

gue se sncusntra a 20°C y 1 atm de presifin. Como absorbente se -

tiene una solucién de monoetanaolamina (M.E.A) al 12, 1%

Se alimentan 9 408,5 m3/h de gas y de abosrbente 21 870 kg/h cuyo

peso molecular es 61.1,

.61 la concentracién del 802 en el gas se reduce desds 13.7 a 1.,16%

en volumen, determine:

a) La concentracién de la corriente lfquida de salida.

b) La relacién de 1la pendiente real de operacién a la pendiente mi
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nima de operacién.

Los datos de equilibric del sistema a 20°C y 1 atm song

kg mol de CO kg mol de CO
R V-
kg mol de MEA kg mol de gas

0.112 0,025

0. 160 . D.075

0.198 0.125

0.227 0. 175

1,0 TRADUCCION

S>—De
o~
@ . )/2\ - i Yieo, © 0.04i8
N )
L2z 21870 Kg Ls
h Gs real
ncariea =0.121 Ls
o | L Gs min
Kpoog =0
C—
N
G,= 9408.5 my ~
= ® /4\ x, = ?
e <& 4
Yigp, = 0.137
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2,0 PLANTEAMIENTO.
2.1 Discusibn,

a) Para saber la concentracién de la corriente de salida se de
berd hacer un balance de materia para el 002 en funcibn de
relaciones mol.

h) Para obtener la pendiente minima‘se deberédn graficar los da
tos conocidos sohre el diagrama de equilibric y de ahf gré-
ficamente se determinard la concentracidn de la corriente —

de salida operando al minimo,.

‘2.2 Balance de materia total molar.

GSY1+LSX2=G8Y3+LS

bez

2.3 Linea de operacién.

De ec. 2.2
Gs (\"'1 + ¥)) = Ls ('>‘<'-4 - %)
Ls Y'l B Y3 AR
Gs - R; - X AY

2.4 Gasto molar de gas alimentado.

~ VP
G_1 = RT

2.5 OGasto molar de gas alimentado libre de 002,



2.6 Gasto molar de M.E.A. alimentada,

~ Ly

P (,E.A)

2.7 Relacifn mol de 002 en la corriente de alimentacifne

Y‘l = ~

2.8 Relaci6n mol de 002 en la corriente de salida.

3
3
. co,
=
3 ~J
- “co 1-%
2 3
co,

2.9 Rslacifén mol de 002 en la corriente de entrada.

%
2
. 002
2 ~
002 1 - XZCD
2

2,10 Relacién mol de gas absorbido en la corriente de salida.

De ece 2.2
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E ~ ~I - ~J
')‘(’—SY1+L5X2 GSY3
4 Ls
2.11 Pendiente de operacién.
. Ts
Bs
2«12 Pendiente minloa:.
De la gidfica X Vs Y
Y -~ . LINEA DE EQUILIBRIO
Ls
o feal -
Gs
|
\ |
i
]
y is '
'8 == min |
3’5 l
]
K4 %
Y .
Ts -
% )mia =X %

2+13 Relacifn de pendientes,

( T.'S ) - ’tS)
s real ‘ Gs’ min.



218

3.0 CALCULGS

3.1 Gasto molar de gas alimentado.

+

De ec, 2.4

3

% . (94am.s .%_. ) { 1 atm) kg mol

391.6

(D.082 .~ atm)  (293°K)
kg mol°K

3.2 Easto molar de gas alimentado libre de CDZ'
03 ec. 2.5

Ts = (391.6)(1 - 0.137) = 337.95 kg mol/h

3.3 Gasto molar de M.E.A. alimentada.

D2 ec. 2.6
kg
~ 21870 _h kg mol
Ls = 61,1 T = 357.?4
kg mol

3.4 Relacifn mol de 002 en la corriente de alimentacién.

De ece 2.7

;
~ 0,137

¥ T teDe137 -
co, N

= 0.1587

3.5 ARelacién mol de 002 en la corriente de salida.
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De ec. 2.8
~ 0.0118
Ya = oo = 0.,01194
802

3.6 Relacién mol de CD2 en la corriente de entradas

De ec. 2.9

X = =D
X2 17-0

3.7 Relacién mol de gas absorbido en la corriente de salidas.

De ec. 2.10

% _ [(837.95) (0.1587) + (357.94) (0) - (337.95)(0,01194)
a = 357,94 :
co,

X = 0,1385
X, 1

4]
C 2

3.8 Pendiente de eperacitn,

De ec., 2.11

357.94

337,95 1.0591

3.9 Pendiente minima,

7> Con los datos de equilibrio se grafica como en 26475, -
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4
%
0.20]
T LINEA DE EQUILIBRIO
0.1587,
0.10]
T .
—_— i
. I (]
0.08| I
0.01194 / I
' - - LV, -
005  0I0 1385 020 .22 0.25 %
Ts . 0,1587 - 0,01194
( s )min " .22 - 0.0 0.667

3.10 Rolaci6n de pendientes.

Dz ec. 2,13

1.0591

0.667 1.5878

4,0 RESULTADOS

/.

a) La concentracién de la corriente liquida salierte es de -

N ‘
u

0.1365.

b) La relacién de la pendiente real de cperacién a la pendien
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te minima de operacifin es de 1.58 es decir se usa una relacién

de 1.58 veces de M.E.A. minima,

FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por:
LUIS F. ARIAS NAVA,

1960,

TEMA: “DETERMINACION DE LAS CONDICIONES DE OPERACION DE UNA COLUM

NA DE ABSORCION ANHIDRIDO CARBONICO -~ MONCETANOLAMINAY.
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PROBLEMA PROPUESTO.

En una columna de absorcién se tiene el sistema ahfdrido carbSnico
- monoetanolamina para sl cull se requisrs determinar condi.c:loﬁes
da operecibn, Por la parts inf‘ar.lpr de la columna entra una co -
rrients gasensa que contieng sl COZ' se gncuentra a 20°C y 1 atm -
de presifn y ess da 8 000 ma/h con una concentraci6n de. 15% en volu
men y dicho gas sale con una concentracifn de 2% sn volumen. Con
un gasto ds alimentacién de monostanolemina da 30 000 kg/h; sa -
quiere saber:

a) Condiciones ds inundacién.

b) §i no hay irundacién, cufl ssria la concantracién ds lav corrien
tes lica_Jida de salida en condicionss reales ds opsracifn y en con
diciones da panéliénte minima,

c) Dar el valar tanto\de la pendients real ds operaciér-a como da la

pendiente minima,

Los datos de squilibric dsl sistema a 20°C y 1 atm son

kg mol de CO, kg mol de CO,

kg mol de ME A kg mol ds gas
0.112 0.025
0.160 0.078
0.198 0. 125

0.227 0,75
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PROBLEMA,.

Se tine un sistgma de ahsorcién en dos columnas smpacadas, en las -
cualss ss absorbs H28 de una mezcla gaseosa a contracorriente con -
agua como liquido absorbanta.r Por el fondo dz la columna B entran

7280 mald:ta da gﬁs concantrado con una concentrecién ds 45% en voly
men de HS; par ésta misma columna sals la corﬁante de gas absortd
do con una concentrecién ds 60% en peso en una cantidad da 1D ton./

diﬂs

En la cispide de la columna A salen 400 kg mol/dfa de gas cilufdo -

y por 8l fondo de &sta misma torre salen 16 kg mol/dfa con una cone

centracién para el H,S de %%, Calcular:

a) La cantidad ds agua requerids.

b) La cantidad ds gas dilufdo que sals por la clispide dsla colum -
na By su cancentr;aciﬁn,

c)LacantidaddskgmuldaHZSpm-kgmltbgesdslacm'ienta-

6.

1.0 TRADUCCION,



224

L d I3
6= 40D #g et /oD

" 2,0 PLANTEAMIENTO .

2s1 iscusifine

ce ds gateria totol para la emvolvents. XX,

la fracci6n mol do ﬂzs en dicha corrientas

W R T
y5=? l
—— —_——t
| r l, :
| + ! 1
| ! t i
i |
[ | 8 | l
| ’ | |
i i 1 ol
| 1 i G = 200
| ! i AT
i 1 +—<a )
{ | i 1@'
- E -~ 1
l
N
2 3
_ e wase -4@
5 = 0L

a) Para calcular el sgua regquerida se dabs efectusr un balan-

b) Para ealculsr la eenticad ds gas dilz_ziduma sals por la =
corriente § y su corcentracifin ss deben efectusr un balan-
ce de materia total vy uno parcial en la envolvente IXI.

c) Pax;-a saber la relacifn ol en la corrienta 6 se hace un -

balence parcial oz materia en la envolvente II, despejando
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2.3

2.5

2.6

2.8

225

Balance de materia total molar en la envolvente II,

T, + 8. = L. + 6

Balance de materia parcial molar en la envolvente II.

Lyex gt GaYgem Laxgih Bo Yy

Balance de materia total molar en la envolvente III,

L2 + G4 = L3 + G5

L2| x2 <+ Gao y‘l = L_. Xa + Gs ys
Cantidad de gas dilufdo que sale de la columna B.

De ec. 2.4

G5 = L2 + G4 - L3

T. =
3 PM
H28 HZS
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2.9 Concentracién de HZS en la corriente 5.

D2 ec. 2.5

2.10 Agua requerida en la corriente de alimentacifn.

D2 ec. 2.2
T, + 1T, +6 -8

1 2 6 5

2,11 Fraccibn mol de gas en la corriente 6.

Da eca 2.3

~ L1- X1 + GS' y5 - Lz- Xz l:
v, = T !
’ 6
2:12 Relacifin mol de gas en la corriente 6.
‘7 f '32;7-
6 1-9%
6
|
3.0 CALCULOS
3.1 Gasto total molar de HZS ahsorbido.
Ds ec. 2.7 ‘.
3k )
T (10 oo Gfa) (0.6) . kg mol
Ly - ‘ - : = 187.5 —-ﬁi——

kg mol
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3.2 Gasto molar de HZS alimentado,

3.3

3.4

3.6

De ec. 2.8
~ 7280 kg mol
64 = T < 3 Tim

Gas dilufdo que sale de la columna B.

De ec. 2.6

'(‘3’5 = 16 4+ 325 - 187.5 = 153.6

Concentracién de HZS en la corriente 5.

De ec. 2.9

» . (®)0.1a) v (325)(0.45) - (197.5)(0.6)

Kg mol
dfa

5 153.6

= 012343

Gasto mésico de agua requerida en la corrisnte de alientg

cién.

De ece 2,10

~ kg mol 18 kg

L1 = 16 + 400 -~ 153.6 = 262.4 T kg mol
L

L1 = 4723,2 T

Fraccién mol de gas en la corriente 6.

De sc. 2411

';',6 o _(262.4)(0) + (153.6)(0.2343) - (15)(0.4)=0.08437

400
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3,7 Relacidn mol de &cido en la corriente 6.

De ec. 2.12

~ 0.08437

Ys = To.08a37 - 909214

4.0 RESULTADCS

a) Se requieren 4723.2 kg/dfa de agua en la corriente de ali—-
mentacifn como absorbente,

b) Por la clspide de la columna B salen 153.6 kg mol/dfa y -
su concentraciﬁn para el HQS es de 23.43%.

c) En 1a corrients 6 salen 0.09214 kg mol dB-H28 por cada kg

mol de gas.

FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por:
JUAN BOSCO BOUE PENA.

1957,

TEMA: “GALCULO Y DISENO DEL EQUIPO OE ABSORCION DE Hes Y ACONDI -

CIONAMIENTO DE AIRE PARA LA PLANTA HIDRO-ELECTRICA DE “EL
,.

OVIACHIG", SONCRA",

D
L I
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PRDBLEMA PROPUESTO.
S8 produce HZB absorbido en agua en sl equipo de aebsorcién en la -
planta Hidro-eléctrica de "E1 Oviachic, Sonora para lo cull se ng
cesitan dos columnas empacada llevéndoss a cobo la absorcifin del -
gas a cqntracorriente con el agua que ss usa comdb substancia cbsor
bente en una cantidad de 4723.2 kg/dia la.cuél sale por el fondo de
la primora columna ye conceéntrada en un 14% y por la cfispids ds di
cha columna sale &cido con una concentracién de 9.2% que son -
400 kg mol/dia. Por 8l fondo de la columna B entra el gas concen—
trado con una cuncentrc:cién para el HES de 45% y sale ds dicha to-
rre por la cispide en una concentracién de 23.43% y por el fondo —
salan 10 ton/dfa con una concentracién del 60 en psso, 51 se'tig
nan 153.6 kg mol/dia de gas salisndo da la columna B, Calcular:
a} La cantidad de gas reguerida.
b) La concentracién y la relacifn mol de H,S en 1s corrients ds sa
lida de la columna B.

c) La cantidad de kg mol/dfa que salen por el fondo de la columna Ae

PROBLEMA.
En la planta Hidro-eléctrica de "E1 Oviachic®, Sonora, en el equipo
de absorcidn, se produce HZS ebsorbido en sgua. La absorcién ss -

lleva a cabo a contracorriente con el gas en dos columnas empecadas.
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El agua fresca entra en la columna A, la solucién rica sale por el
fondo y entre a la colupa B. E1 gas concentrado contiene 40% en
volmmndeHESyalrestudainm'te. £1 gas concantrado entra en

8l fondo d2 la columna B pasa hasta arriba y entra sn el fondo da

. As El gas dilufdn sale por la clispids te A con una concentraciéin

dao.ﬂ%mvolmdaﬂzs. ‘Ell:minzidudaﬂzSdslosgasesmn—
verdentes da la columna B as del 6% en volumen, si la corriente de
gas ebsorbido sale con una concentrecién ds 50% en peso, Calcular:
a) (Culnta agua dshe usarse pard producir 8 ton,/dfa de &cido?

b) (Qu§ poreentaje de WS so absarbe en cada calumna?
c)gmﬁleselwhmmdgmmmmmaamﬁ.du;mesc

tandar?.

G _—
Y N ey Nl T
Ol v ¥ -0.08 }
r-=E = ~on il
o ! ! ; ;
N } : ; i H
i A { I B | 1
: } i i i
. ] L
i 1 i { |
t l 1 |
i 1 ! ~
1 1 i 1 1 =7
: : | L O— Do
Y 1,8:0.40
P vt ) Sy pe |
t;:? La=8
L B O TN TR
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2.3
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PLANTEAMIENTO

Discusibne,

a) Para saber el agua que debe utilizarse para producir 8 tone
de 4cido por dia, se deben eFectuérAdus balances de mate -
ria uno total para cada envolvente y otro parcial en fun -
cién de relaciones mol,

b) Para calcular el porcentaje de H28 absorbido en cada colum
na se despeja la relecifn mol de 4cido en cada balance par
cial de materia.

c) Para saber el volumen de gas concentrado, primero se calcy

la el agua requerida, la cudl no varfa en toda la operacifn

(Ls).
Balance total molar en la snvolvente II.

i'E=!-G =T_ +E
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2,5 Balance parcial molar de H28.

"~ A ~ o~ ~ o~ ~ o~
Ls)(2+sY4=LsX3+sY5

2.6 Concentracién de H28 en la corriente 3.

X,
3
5]
H2
~ Fil
1\3 = ;(, ;.(—
H_8 3 3
2 H_S HO
2, 2
P P

2.7 Relacifin mol de H25 en la corriente 3,

l;
3H28
XSHS = 1%
- H.5

2

2.8 Cantidad de H.S absorbido en la corriente 3,

2
Lo X,
3 3, 5
~ 2
b =)
H,S st
2.9 Agua requerida,
d
= Ls = -5
L1H . 5 |_3 (1. XHZS,)
2 VE o
Ts = Is
PRI -
H.0
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2.10 Gas cancentradoc a condiciones estandar,

L
3
~ HS
94_3;2
4
H28

2.11 Gasto volumdtiico concentrado.

2,12 Relacibn mol de HZS en la corriente 2.

D2 cCcs 2,3
(?3‘4_1_3) Vg + TsX, = Ts X, « (r‘3'4-L3)Y5
~ oy~ T ¥ w T
,; i (§4~L3) Yo + Ts X, (‘5'4 La) Ys
2 Ts

2,15 Fraccién absorbida en la segunda columna.



3.0

3.1

3.2

3.4

231,

CALCULGS

Concentracidn de HZS en la corricite de salida,

Da ec., 2.6
50
~ 32 0.35 kg mol HES
)(3 50 50 ¢ kg mol solucifn
32 48~

Relacién mol de H_S en la corriente de salida.

2
De ec. 2.7
% 025 0.5525 kg mol H_S
3 1 - 0.38 ° ’Wkg — HZD

Cantidad de HZS absorbido en la corriente de salida.

De ec. 2.8

H_S
v - !8 000“0.5! = 125 s kg mol 2

3 32 dia

Agua requerida.

De ec. 2,9



k.
L = Ls = (8B 000)(1 - 0.5) = 4 000 _'Q_
1H 0 dia
2
T .4.000 . kg mol
Ls = B = 22222 —o——

3.5 BGas concentrado a condiciones estandar,

D2 ec, 2.10
- 125 312.5 kg mol
4 —  0.40 ° dia

3.6 Volumen de gas ccncentrada,

Dz ec. 2,11

P _ Kg mol . m _ m
§ = (312.5 T } (2.4 mol) = 7000 —=

3.7 Relacidn mol de FES en la corriente 2,

o~ D.08
= .5 - 125){- . - (312.5 - 125
X, (312.5 123)(1 = o.oa) + (o222 22)(9) (312.5 - )...
222,22
. (0.00127 )
1 - 0.0012
H.S
~ - kg mol 2
X, = 0.07233 ———

2
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3.8 Cantidad de H_S absorbido en la primera columna.

De ec. 2,13
_— kg mol H_S
7_2 - {222.22 -=-—d§g-—m)(0,0/¢33 — ) = 164073
I
<g mol HES
dfa

3.9 Fracci6n absorbida en la primara columna.

D2 ec. 2.14

~ o0
% e BB 4085
2H s 125
2

3.10 Fraccifn ebsorbida en la 2a columna.

D= ec. 2.15

% = 1 - 0.1285 = 0.8775

4,0 RESULTADOS

a) Se deben usar 4 000 kg de agua para, producir 8 ton, de &ci-

do por dia.

R ,
b] Se absorbe el 12,85% de dcido en la primera columna y el =
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87.15% en la segunda.
c) El volumen de gas concentrado a condiciones estandar es de

3
7 000 m /dia.

FUENTE DIRECTA: - Tesis profesional realizada por:
JUAN BOSCO BOUE PENA.

1957,

TEMA: "CALCULO Y DESINO DEL EQUIPO DE ABSORCION DE HZS Y. ACONDICIQ
NAMIENTO DE AIRE PARA LA PLANTA HIDRO-ELECTRICA DE “EL OVIA

CHIC", SONGRA".

PRISLERA PRGPUESTO.

Sa tiene un sistema d§ absorcién cuyo equipo ostf corstitufdo da -
.dos columnas smpacadal?en las cuéles ss- absorbe HZS de una mszcia‘gg
ss0sa en contracorrisnte con sgua como substaneia ebsorbente. La -
m2zcla goccosa entra por el fondo da la columna B al 40% én peso pa
ra sl HZS y 7 00D ms/dia; sale por-la cispids de B y enfra por la =
parte inferior de la torre A y finalmente sale por la cfispids de ég

ta columna en una centidad de 500 kg mol/dfa.

Por la parte superior de la columna A entran 6 000 kg/dfa de agua -
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como ebsorbente en la alimantacién le cudl sale por la parte infs —

rior con una concentracién para sl HZS del 15% en volumen y en uma

cantidad de 250 kg mol/dfa. Calcular:

a) Cuéntas tonaladas ss procssan por dfa, si ss quisre tener una -
concantracifn final dal 500 en volumen.

b) La relacifn mol de la corrisnte de salida en la parte superior
de la columna B.

¢) La relacién mol de la corriente de salida sn la parts superior

{ ds 1a columna A.

d) (Gué % s tiane en la parte supsrior ds cada columna en su co-

rriente de salida?.






CAPITULO VII

DESTILACION
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DESTILACION,

La Operacién Unitaria Destilacién tiene bnr objeto separar un liqui
do de otrﬁ por medio de la vaporizaci6n del mfs volétil y la conden
sacifin del mismo. Hay diversos tipos de Destilaci6én, los més usa ~
dos en la industria son: Rectificacifn, Destilacifn Insténténea y

Destilacifin por arrastre con vapor.

La Rectificacién es la operacién unitaria que tiene por objeto sepa
rar los componentes de una mezcla liguida mediante las vaporizacio-
nes y condensaciones parciales sucesivas que se efectdan al poner -
en contacto; a contracorriente, el vapor producido por la mezcla y

una parte del vapor ya condensado,

El equipo qus se usa son columnas o torres de rectificacién, las -
cudles tienen en su interior una serie de platos y sobre ellos se -~
encuentra el 1lfquido; Sste descisnde de un pleto a otro por tubos -

de derrame,

E1l Fenémené que ocurre dentro de la columna es el siguiente: el va~
por producido por el calentamiento del 1£quidoAasciende a lo largo

de la éolumna y es condensado totalmente a la salida de ella; una -
porcién es extraida como producto y el resto regresa a la columna —

como reflujo.
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La destilacion Instanténea se usa principalmente para separacifn do
mazclas multicomponantes es la refinacién del Petrdleo, madiante la
vaporizacitn de una fraccién del 1fquido, por calentamiento a alta
prasifén generalmente, manteniendo el vepor y el 1lfquido sl tiempo -
necesario para que el vapor alcance el eguilibrio con 8l 1lfquido y

saparando ambos finalmante.

La destilacifin por arrastre con vepor se usa fracusntemsnts cuando
gl material no pueds ser destilado por calentamiente indirscto adn
a baja presi6n a causa de la alta temperatura de ebullicién o para
separar pequerias cantidades de impurezas vol&tilas de una gran can-

tidad da material,

El Fénﬁmeno gue ocurre an el dastiladores el siguiente: E1 vapor

de agua es introducido en el destilador, gue pueds estar calentado
indirectamente o no, sn el momento en que se ancuentra en contacto
con el 1lf{quidb nue se va a destilar, por el burbuiso, se inicia una
transferancia de calor y masa que volatiliza parte del 1lfguido a -

destilar,.

Por lo tanto las habilidades a desarrollar en un balance de mate -
riales en torres de destilacién son fundamentalmants sl célculo de
la composicidn y el gasto para cada uns de las corrientes nue in -

tervienen en un equipo de denty lacifing

I.- F1 caso mis frocuente an Gobta unoraci6n unjtaria pare hacer un
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balance de materia es sl de “SEPARACION®, en £l cudl hay una —

corriente da entrade y dos corrientes de salida.

Su presantacidn diegramitica en DESTILACION es:

2SN L
o O—® 5

A - carriente de alimenta
* eién,

D - corrients de destilado,
R -~ corrients da residun,

—o—0:,

Balence total ds:Materia.

T - ~
A = Ly v L
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Balance Parcial de Materia.

Producto Destilado: Regla de la Palanca.

% X
xAi Rl
L= T = -
D
A XD_ XR.
i i
Residuo
~= —’t
LH ntA D

II.- En esta operacién Unitaria, DESTILACION, en el equilibrio los
camponentes de una mezcla voldtil tienen concentraciones dife
rentes en la fase gaseosa y en la fase lfquida, siempre que -
una mezcla lfquida sigue 4ste principio, pusde ser separada -

por un proceso ds destilacién,

DATOS DE EQUILIBRIO EN MEZCLAS BINARIAS.

Se considera que el comportamiento de la mezcla es ideal, por

lo que se aplica la Ley de Raault,

ii=% . N Ty

Por la Ley de Dalton:

Bi = p. « Y1 vt ie vt een.(B)
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Yyi = 1 e e s o s e asseaess e s ofC)

De-ecs. (A} y (B) se obtiene
[

: ~,
~, El K1
yi = -

= .--.-.......-.(D)

De ecs. (B) y (D) resultaparauna mezcla binaria:

~ 4] o
X = T - 8B
A 9 VO .l-.l.nco-.(E)
Py — Py
Yy ‘i"-‘—“‘-.;rql..co.lbitll(F)

B A
Refiréndose los subindices A y B a los dos componentes.

Los datos de equilibric se calculan de modo siguiente:

Se elige una temperatura comprendida entfe los puntos de ebulli -
cibn de los compnnente; puros a la presifn a la que se ha de efec-
tuar la destilacién. Los datos dé presifn de vapor se encuentran
en la literatura. Sustituyendo éstos valores en la ecuacibn (E},-
se obtiene la composicién del 1iguido que hervird a ésa temperatu—
ra y presifn; sustituyendo las magnitudes que figuran en la ecua -
citn (D) por sus valores, se tiene la composicién del vapors. Pro-
cedienqn andlogamente para diversas temperaturas comprendidas en -
el intervalo méncionado, se tendrd una sefie de puntos con los que

se podrd trazer la curva dE“qquiliBriu.
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DIAGRAMA DE EQUILIBRIO, CONCENTRACION EN EL VAPOR
CONTRA CONCENTRACION EN EL LIQUIDO,

.

Ye, concentracion de A
en el vapor

i
Xe, concentracién de A en el 1fquido,.

DIAGRAMA DE FASES EN EQUILIBRIO TEM
PERATURA CONTRA COMPOSICION.

0% A % ' Y 100% A
00% B 0% B
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DATOS DE EQUILIBRIO EN KULTICOVPONENTES.

Cuando en las mezclas no se pueda cansidsrar que se comporten ideal
mente ya que la presidn de trobajo es baja, se utilizan fugacidades
en lugar ds las presionas de vapor y presifn total y las ecuacionas

se2 conviertaen en:

fo .
?’i- _F'—-';d-.ou-ocnnncouno(s)
L4

f-‘P = fugacidad dsl 1fquido.

f = fugacidad correspondiente a la presién total.

En la pr‘éc"cicé no se utilizen las fugacidadss para los cflculos ds

squilibric—sino-qus ss-utilizan las constantes de squilibrio, pera
1o cufl la ecuacién (G) nos queda:

-~

yi=kii§iiiae==aee=ee=ees(H)

Para cbtener lgs valores de K} s2 hen preparmado multitud de nomo -
gremas y grﬁf-‘ica;a y s8 han decarrollado ecuncionas con el mismo -
fin, Como Cstos célculos son gonopalmante para mezelas de multi -
componentes en la industria del potrfleo, los nomogremas, las cong
tantes y cosficlentas de las ecuacionss se epliean principalmante a
hidrocarburos y & sustencias qus se encuentran mszcladas con hidrg

carburos, como el dcido sulfhidrico, el anhfdrico carbfnico y el -

nitrégeno.
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Para destilacidn de multicomponentes no se pueden emplear métodos -
gréficos, aungue siguen siendo vélidas las ecuacicnes de balance de
material para componentes i. La linea de operacifn se debe trans -
formar para incluir ya sea las constantes de equilibrio (K) o bien

las presiones de vépor del componente i, con lo cudl la ecuacifin -

(E) se transforma en las siguientes:

ot 'MA-gi lcc.-u-.o..-o(I)
o= FG o+ T

D R
~ Yoo B

§i= L, E:+'tno.--.---ob(d)
Pl&—)- D R
p
Con cualquiera de las ecuacionss anterices, se puede obtener la -
fracci6n molar del componente 1 en la fraccién del 1fquido, a una
temperatura y & una presifn dadas, E1 total de las fracciones mo-

lares del lfquido debe cumplir con lo siguiente:

% gi=1.000iDIDDSHOIOQQDUGII.U(K)
i=1

i ¥i = i ki Xi. = 000 % 0,006 .. .. (L)
i=1 i=1

Cuando se determina la temperatura de burbuja, como R = zi, se

tiene 1a restriccibn siguiente:
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i;iﬂ nnﬁai—&ﬁ=1.ﬂmtﬂam---0(“)

En el caso dz doterminar 1a temporatura de rocfo, o sea cuando -

7:. - 'iisedebeumlirwn]asig\dmteigmlmdmtaﬁﬁm:

n M= n%- n e.,zzs-swmiu.nbs.....(m)
b 3y om ;
iw1 1= ia1

IIle~ En ol caso ds Osstilacitn por arrastre con vapor, para hecer un
balance de materia el cass ofis frecusnte es el siguisnte: dos cp

ridentes do entraua y una corriento de salida,

Su representacién diagrémitica en DESTILACION es:

2a= GCorriente de vapor
Ju~ producto dastilada,

BALANCE TOTAL DE MATERIA

m1+ﬁ2-m3
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Balance parcial del liguido impuro.

GCantidad de compuesto destilado:

{De ec, 14334 Libro: Balances de Materia de STIVALET-VALIENTE).

t e o Xa- p'ac PMB
m = §
3 2 2
L) P
&2 MZ

Eficiencia del arrastre:

(De ec. 14.33 Libro: Balances de Materia de STIVALET-VALIENTE),

-]

P -
2

m
]
L)
Umj

3
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PROBLEMA -  DESTILACION.

Eﬁ una planta productora de acetona al final dei proceso la aceto-
na obtenida se encuentra diluida en agua con una concentracién del
30he Como sl producto final requiére una concentracién del 9%, la
'soluciénlgs tratada en una torre de destilaci6n para purificarla.

Los datos que se tienen en la torre son los sigﬁientes: la concen-
tracién del desfilado es 9% de acetona y % de agua, la concentra
cifn del residuo es 99.99% de agua y 0.0% de acstona, Si la can—
tidad recuerida de destilado es de 2050 kg/h. Calcular; cuil debe
ré ser la alimentacifn requerida, asf como también la cantidad de

acetona qua no se recupera y se plerde en el residuo.

140 TRADUCCION

[rom e i = __-__.'._.-_...-_1

|

— o - - - o e ——

%, =0.30

Wy g =0-70
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2.0 PLANTEAMIENTO

241 Discusifn
Pararencantrar el gasto de alimentacifin y la cantidaF de ace-
tona no recuperada se requiere hacer un balance total y balan

ces parciales para acetona y/o agua.

2.2 Balance total.

2.4 Balance para L,'J

Substituyendo '3 de 2.1 en 2.2 y despejando L1 tenemosii

L2($:2 » B, )

245 Balance para LS'

De 2.1 despe jando L3 tenemos:
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CALCULOS.

Cdleculo de la corrients de alimentacidn,

. 2050 (0.99 - 0,0001)
1 0,20 ~ 0,000

6766.57 kg

Balance para la solucifin residuals

Ds 2.5

L:3 = B£766.,57 - 2050 = 4710 kg

Cantidad real de acetona sn sl residuo,

De 2.6 ~.

L3 = 4710 x 0.,0001 = 0.4710

RESULTADOS
La alimentacién gue requisrs la torre es de 6766.57 kg/h y la

cantidad de acetona gue no sa destils es 0.4710 kg/h.

FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por:
AICARDD J. BARRERO.

1951,

TEMA:  "MODTIFICAGCIONES DE TRADAJO A UM FOUTPD INDUSTRIAL DE -

FSTILACTON CONTTNUA DE ACETOMAY,
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PROBLEMA PROPUESTO.

En una planta poductora de acetona se destilan 6767 kg/h de una sc-

lucién que contiene 30% de acgtona y 70% de agua obteniéndose 2050

"kg/h de destilado y 4710 kg/h de residuo con un contenido de aceto-

na de 0.01%. Calcular la pureza de la acetona en el destilado.

PROBLEMA.

En la refinerfa de Poza Rica, una vez que el crudo ha sido fraccio-
nado, el S0 del residuo es tratado nuevamente en una torre de des-
tilacifn continua con el objeto de recuperar =1 gasSleoc gue nolse -
obtuvo en la primera destilacifn formando parte del residuc. Con -
el objeto de hacer mis eficiente esta destilacidn segunda, la torre
trabaja a reflujo constante. En este proceso, ademds ds obtener el
gasfleo se obtienmen aceites parafincses y pa;aFina amorfa, asf como
también un residuo de las (H. C) hidfocarburos mis pesados, 5i se

procesan 239675 kg/h y se obtienen 86282 kg/h de gasfleo total, -
51005 kg/h de aceite parafinoso, 101548 kg/ﬁ de parafina amorfa y -

24705 kg/h de residﬁo. Calcular la cantidad real de gasfleo obteni

da por dia, asi como el reflujo alimentado por hora.
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1.0 TRADUCCION

-

L,= 86282 Kg/h

&

L, = 239675 Kg/h

- o o e o s - —

©
&
;

i--‘ o

[ o e

TR

I
La=?
/\ Gasoloo
3 &~ @

Lg= 91005 Kg/h
Aceite Parafinoso

L,= 101548 Kg/h
Parafina Amorfa

Lg=24706 Kg/h

S

2.0 PLANTEAMIENTO

2.1 Discusifin

Para calculer la cantidad real de gaséieo obtenida por dia, -

-ast como el reflujo alimzntado por hora se hace un balance‘%g

° tal en la torre y un balance parcial en la T,
2.2 Balance total (envolvente I).
&« L+ .L. + +
L, a T 36, by by
1}

2.3 Balance para el gas®lec saliente.

De ece 2,1

Residuo

A4



2.4

2.5

3.0

32

Balance en la T (anvolvente II),

Balance para el gas®leo recirculado.

De ec, 2.3

CALCULCS
Cantidad d2 gasfleo cbienida por dia.
De ec. 2.3

L, = 239675 ~ 91005 - 101348 - 24706 = 22416 kg/h - 537934 kg/dfa

Cantidad de reflujo alimentado por hora.

De ec, 2.5

L3 = 86282 - 22416 = 63866 . kg/h
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4,0 RESULTADOS

La cantidad real de gasOleo cbtenida por dia es: 5379684 kg y el

reflisjo alimentado por hora es: 63866 kg{

FUENTE DINECTA: Tesis profesicna realizada por:

ARTURO RAYIUNGO ARMADA ALEJANDRE.

TEMA: "CALCULO Y DISENO DE UNA TORFE OE DESTILACION PARA LA -~

OSTENCION CE 7,000 BARRILES GE ACEITE PARAFINGSOY,
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PROBLEMA PROPUESTO.

En la refinerfa de Poza Rica, una vez que el crudo ha sido fraccig
nado, el 30% de residuo es tratado nuevamente en una torre de des—
tilaci6n continua con el objeto de recuperar el gasdleo que no se
ocbtuvo en la primera destilacidn formando parte del residuoc. GCon
el objeto de hacer més eficiente esta destilacidn segunda, la to -
rre trabaja a reflujo constante. En este proceso, ademis de cbte-
ner el gas6leo se obtienen aceites parafinosos y parafina amorfa,
agd como también un residuo de 1os hidrocarburos mas pesados. Si
se procesan 200 000 kg/h y se obtienen 700 00D kg/h deAgasﬁleo to-
tél, 80 000 kg/h. de eceite parafinose, 900 000 kg/h de parafina -
amorfa y 20 0C0 kg de residuo. Calcular la cantidad de gasflec -
cbtenida por dfa y por hora, as{ como el reflujo alimentado por -

dia y por hora.

PROBLEMA,

En la refineria de Salamanca el primer paso en la refinerfa del ps
tréleo crudo s la destilacién con el objeto de obtener las dife -
rentes fracciones de las que consta el crudo, En dichg refineria,
se abtuvieron los siguientes datos: cantidad de crudo a la eﬁtrada

92 000 kg/h, salida de los domos: gasolina: 20 210 kg/h, kerosina

8 500 kg/h y gaséleo: 7 000 kg/h. Y como residuc en la base se -~

tienen 55 100 kg/h. Calcular si la torre presenta pérdidas, y si
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esto ocurre, calcular el porcentaje de ellas con respecto al crudo

alimentado y los porcentajes de los materiales obtenidos con rela-

cifn al crudo alimentado.

1.0 TRADUCCION.

Ls= 20 210 Kg

Ly = 92 000 Kg
Crudo

te = TO00 Kg
Gasoleo

3D
A4
@ Ls = 8500 Kg
Kerosina

Lg = 55100 Kg
Residuo

&—6
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2.0 PLANTEAMIENTO,

t

2.1 Discusién,
La. resolucién de este problema, e.s mediante un balance total —
en la torre. Por medio de una diferencia entre la alimeﬁta -
cién y las salidas, se obtienen las pérdidas, Y posteriormente

se saca a cada corriente salisnte su respectivo porcien.tu.
2.2 Bdlance total para las pérdidas,
Pérdidas=l. - L, - L. - L - L
2.3 Por_ciento de las pérdidas.

Pérdidas

% Pérdidas = — 0 x 100
1
2.4 Por ciento de gasolina.
LB
% Gasolina = x 100
L
1
2,5 Por ciento de kerosina.
% Kerosina = ====e= x 400
L
1
2.6 Por ciento de gas6leo.
L
% Gasfleo = x 100

-
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2.7 Por ciento de residuo.

"% Residuo =

3.0 CALCULOS,
3.1 Pérdidas presentadas en la torre:

Ds ec. 2.2

Pérdidas = 52000 - 20210 - 8500 - 7000 -

= 1190 kg/h.

3.2 % de las pérdidas:

Da ec. 243
o Pérdidas = -3-2% x 100 = 1.25%
3.3 % de gasolinas
De ec. 2.4
% Gasalina -—22-1&- x 100 = 21.96%

92000



3.5

3.6

4.0

% de kerosina.

261

De ec. 2.5 .
% de Kerosina = g:gga x 100 = 9.24%
% de Bas6len.
De ec. 2.6
7000

% de GasBileo # ==—=— x 100 = 97.6%

% de Residuo,

De ec. 2,7

52000

55100

% de residug = === x 100 = 59.5%

RESULTADOS.

52000

Pérdidas resultantes: - 1190 kg/h

% pérdidas
% gasolina
% kerosina
% gas6leo
% residuc

1.29
21,96
9.24
7.61

59.9
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FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por:

ARMANDO DUPINET MATA.

TEMA: V“REDUCCION DEL CONTENIDO DE AZUFRE EN LA GASOLINA DESINTE-

GRADA POR REDESTILACION CON PETROLEO CRUDO".
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PROBLEMA PROPUESTO.

En la refineria des Salamanca el pr'imar paso en la refinacién del -
petrdlac crudo, es la destilacifn con el objeto de obtensr las di-
ferentas fraccionas de las que cansta el crudo. En dicha refins =
ria se obtuvieron los siguientes datos: cantidad de crudo a la en-
trada 50 000 kg/h, salida de los domos: gasolina 15 000 kg/h, kerg
sina 5 000 kg/h y gas6lso 4 000 kg/he Y como residuo en la bass -
se tienan 45 000 kg/h. Calcular si la torre presenta pérdidas_y -
sl esto ocurre; Calcular el porcentaje de sllas con raspecto sl -
crudo alimentado y los porcentejes ds los materiales obtenidos con

relacifn al crudo alimentado.

PROBLEMA .

Sa necesita procesar 150 kg mol/h de una mezcla de bsnceno=hexano

con una composicién inicial de 72% de benceno y 28% de hexano que

llega a la temperatura de sbullieién 77.1°C para de shf obtener -
beancsno de una pureza minima ds %% y hexano de una pureza mfnima

de 90%. Todos los procentajes son en peso.

Calculer sl gasto en masa y sl gasto en mol qus se obtendré en las
corrientes dal domo y da la base cuando opsre la columna de desti-

lacifén,
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1.0 TRADUCCIGH,

L,= 150 Kg mol/h

&

2s0 PLANTEAMIENTO.

2441 Discusidn.

v B

Para calcular los dastos de las corrientes del domo y del re-

-
LN

siduo se plentea la ectacién del balance total de materig y se

aplica la Regla ds la palancas
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2.2 Balance total de materia molar.

T_ =Al: +T‘_

i
i X,
i & s
1 A = PMb
! b x b3
Ay v P
PMb  Pih
i
X
% P
B, = X = *
Db + Dh
PMb  PMh
¥
|
i
be
xﬁb - PMb
- -
P4 P
pMb  PMh

2.5 OGasto misico en el domo.

Ly = Ly - (PM)D




266

2.6 Gasto m&sico en la basa,
a A° (PM)R
2.7 Pesoe molecular promedio sn el domo.

a—— _— oy
(PM)D - xDb . P+ (1 - xDb). M

2.8 Psso molecular prcmadid en la bass.

(PM)R = xRb o PM o+ (1 - xnb). M

3.0 CALCULOS.
3.1 Concsntraciéin molar dsl bencano an la alimentacién, en sl do-

®w0 y en la basa.

De 8Ca 2-4
722/78 .

';" - —-——-&-—— a 0,7392
A 722/78 + 28/@

- 10/78

"ob * To/% + oojes - 0O-1091
~ 95/78

s ° 95/78 + 5/e6 0.9544
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3.2 Gasto molar en el domo,

De ec. 2.3.

T - [ 180 kg mol ] . [ 0.7392 - 0.9544 ] =~ 38,18 kg mol
D h 0.1091 - 0.95344 h

3.3 Gasto molar en la base,

De ec, 2.2

'E'R = 150 - 38.18 = 111,82 kg mol/h

3.4 Peso molecular promedio en el domo,

De ec, 2,7

(Pu)y = [0'109" ]- [ '78] « [ 0.8909] [ss] = 85,1272 E%%n?l

3.5 Corriente en el domo.,

De ec., 2.5

L = [38.18 -'39-—'"9—1][85.1272—'59-—] = 3250,15 —I-
D h kg mol h

3.6 Pesc molecular promedio en la base.

De ec., 2.8

(@jﬁ = [ 0.9544] [78] + [0.0455 ] [86] = 78,3608 — L

kg mol
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3.7 Corriente en la bass.

Ly = [ 111.82] [78.36 ] = 8762.75 -Eg-

4,0 RESULTADOS.

Gasto mésico (kg/h) Gasto molar (kg mol/h)
DONG 3250, 15 38,18

BASE 8762.75 111.82

FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por:
MANUEL RODRIGUEZ COBOS,.

1954.

TEMAS »DIeslD Y COMPARACION ENTRE UNA COLUMNA DE DESTILACION Y -
UNA CE ADSORCION PARA LA SEPARACION DE LA WEZCLA BINARIA

BENCENO Y HEXANO".
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PROBLEMA PROPUZSTO.

En el proceso de la destilacifn de una mezcla benceno-hexano, se —

obtienen en el domo 3250.15 kg/h con una concentracién de 90% para

el hexano. Las concentraciones en el residuo y en la alimentacién

para el hexano.son 5% y 28% respectivamente. Calcular:

a) El1 niasto misico y molar que se alimentard en Ja torre de desti-
lacién,

b) E1 gasto volumétrico que se obtendrd en el residuo.

c) Las concentraciones molares tanto de benceno como de hexano en -

la alimentacién, domo y residuo,

PROBLEMA.
Una mezcla metanol-agua contiene 4G% de metanol en peso; se desea =
rectificar ésta mezcla hasta que el destilado cuntsnga un 95% en pe
50 da metanol y un residuo dz C%h.  La alimentecidn en la columna es
de 473 kg/h., La densidad del agua es 0,998 y la del metanol 0.9345.
Calcular:
a) E1 gasto en litros por minuto en las corrientes de §alida.
b) E1 gasto malar en la alimentacidn.
c) Determinar la curva ideal de equilibrio de la mezcla metanol-a -
gua, si =e supone que se comporta idealmente.
La presidn de vaﬁor a 60°C (que es. la temperatura de ebullicién

del metanol) para el metanol es de 630 mmHg v para el agua es de
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150 mmHg; - A 93°C para el agua es 588.6 mmHg y para el metanol

1454 mmHg.

1.0 TRADUCCION.

Le?
. >—0D
- %
) =0.99
L=473Kg/h €. =0.998 Yo
H,0
. e =0.9345 ¢
F= 0,40 4 CHg OH
m
%.=0.60
*a
Ly=?
S—0
. ¥, =0.03
S
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2,0 PLANTEAMIENTO.,

2a1

Discusifn,

&) Para calcular el gasto de las corrientes de salida se puede

b)

c)

eplicar la regla de la palanca(Ecuacién 14. 10 Libro: "Balan
ces de Matéria" de Stivalet-Valiente) y la ecuacidn de Ba —
lance total,

Para calcular el gasto molar en la corriente de alimenta -
cifn, se divide el gasto mésico entre el peso molecular prg
medio de la alimentacién.

Para determinar la curva real de equilibrio de la mezcla -
etancl-agua se cbtiene la volatilidad relativa media de la
mezcla, para sustituirla en la ecuacién que nos relaciona -
la fraceién mol en la fase liquida y se obtiene la fraccidn

mol en la fase vapor,

2.2 Balance total,

X
Tm
PM
~ m
x1 = ;T"“""‘“T"-
m 1 %
m + a
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)
3\(’ =
2 ®
m £2 k2
n_+ .8
Pil P
m a
2l
=3
m
PM
;C‘ _ m
3 - 3
m 3 ¥3
m o a
i P
m a

2,5 Densidad en la corriente 2. (Domo)
6 = & = G'?zm)(em) + 6'?2& e.)

2,6 Gasto mdsico en la corriente 2.

L = L

o = T (O



2.7 Peso molecular total en la corriente 2,

275

(Pri), = (:'2’2 (P )+ (>‘<’2 PH_)

2.8 Gasto molar en la corriente 2.

L =1T,. = =7
2 1 x2 _ x3
m m

-
—
=l
i
-

Peso molecular promedio en la corriente 1,

(Fm), = & Jru) + &, )(ew)

BGasto mésico en la base,

De esce 2.2
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2013 Densidad en la corriente 3.

0, = 6, = (em)(’vism) + (ea)(?iaa)

2.1 Volatilidad relativa en la mezcla al punto de ebullicifn del

metanol.

T o

Vo

2.15 Volatilidad relativa en la mezcla sl punto de ebullicién del

agui.

Do

L=

=]

'q '

2.16 Volatilidad relativa media.

C tg e ?E

I
21
N+

2.17 Fraccitn mol del metanol en la fase vapor.

. [ m
Y 5 Tr(ad--1%
m m




3.0

3.1

CALCULOS,

Célculo de la fracciéin mol del matanol en

en las corrientes ds salida,

D2 esc. 2.3

x2
]

a

o
3
N
X}
0

o
3

32

m = 10.01‘7.

32 18

g
o
@
@
5]
-y
x
o

o
o

o
-
3

X
]
Q
®
[ ]
8

Peso molecular promsdio en la alimantaciéin,

Da ec. 2.10

(fa"r-.a),i = (0.2727)(32) + (0.7273)(18) = 21.82

Gasto molar en la alimentacién.

Ds ec, 2.9

o

=l

473

P A L P
21.82 kg
kg mol

Gasto molar en el domo.

Ds ec. 2.8

= 21,67 53;“—'21

la alimentacién y



3.5

3.7

3.8

3.9
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~e - s — QD k
Y. 21,67 (0.2727 0.,017) - 5. ghmol

2 (0.8823 - 0.017)

Peso molecular promedio en el domos

De ece 2.7

(Fi), = (0.9823)(32) + (0.0177)(18) = 3175 == =

Gasto mésico en el domo.

D 8Cs 246

_ kg mol kg L kg

L, = (5.7a - }(31.75 ep— ) = 182.26 =
Densidad enrel domo
Da ec, 2.5
kg
& = 6 = (0.5823)(0.9345) + {0.0177)(0.9938) = 0,9356 0y
Gasto volumétrico en el domo.
De ec. 2.4
182.26 . _
b =L = O.gass. = 948

Gasto mésico en la base.

De ec. 2.2
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LB = 473 -~ 182.26

290,73 —%9-

3.10 Densidad en la base.

3.1

B2 ec. 2.93

&= 6= (0.017)(0.9345) + (0.983)(0.598) = 0.5569 kg/1

Gasto volumétrico en la base.

D2 ec. 2.12

25373 _ . 1
kg = & = O.5oc9 ~ 27164

Volatilidad relativa en la mezela al punto de ebullicidn del
m2tannl,

De ec, 2.4

Volatilidad relativa en la mezcla al punto de ebullicifn del
agua.
De ec. 2.15

1454
o= 556.6 = 2,47



Volatilidad relativa medid.
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4.2 + 2.47

a_=
m

Fraceifn mol del metanol en la fase vapor,

De ec, 2.17

Como los valores de 'xl‘;h! estén comprendido entre X

Y";_;,
m

2

i = 0.2727
m

= 00,9823, se darén valores de Xm entre 0.1y 1.0,

Ver tabla en donde se sustituye para la siguiente ecuacibn:-

¥m aqm  ¥m

’ 14+ (dm - 1) Xm
Zm 3,33 #¥m ), 1 & 2,33 sn Ym
0.1 0,333 1.233 0.270
0.2 0.656 10066 - 0.452
0.3 0.539 1,699 0.589
0.4 1,33 1,932 0.690
0.5 1,66 2,165 0,769
0.6 1.99 2,398 0,875
0.7 2,33 2.621 0.830
0.8 2,66 2,864 0.930
0.9 2.99 3,097 0.965
1,0 3.33 3,33 1,000
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0.9

0.81

0.7
0.6
0.54
0.4}
0.3¢
0.2¢

0.1}

0.l 0.2 03 04’ 05 08 0.7 , 08 0.9 1.0 'xm )

‘4.0 RESULTADOS,

a) E1l gasto volumétrico en las corrientes de salida para el -

domo es de 194.8 1/h y para la base es de 291.64 i/h.

ki moi
b) E1 gasto molar en la alimentacidn es de 21.67 "‘g‘;‘—'.
c) La curva ideal de la mezcla metanol-agua se graficd en la

hoja anterior con los datos tabulados de Y Vs K



280

PROBLEMA PROPUESTO.
Se desea rectificar una mezcla metanol-agua, la cudl se quiere con-

tenga en la corriente de destilado una concentracién para €l meta -

nol del 9% en peso para cuando se destilen 5.74 kg mol/h; la con

centracifn del metanol en la alimentacifn es del 40% en peso.y en

la corriente del residuo la concentracidn para el agua es del 97%

en pesd. La densidad del agua es 0,998 y la del metanol de 0.9345.

Calculars

a) E1 gasto volumStrico en litros por minuto: en la corriente de -
alimentacién,

b) E1 gasto volumétrico en la corriente del residuo.

c) De la gré&fica anterior de la curva de equilibrib ideal para la -
mezcla metanol-agua, scudl serd la concentracifn del metanol en
la fase vapor cuando se tiene una concentracifn del metanol en la

fase liquida del 43%,

PROBLEMA.

Se tien una mezcla eter-metanol, cuyas presiones de vapor se dan en
la tabla inferior. Suponiendo que las mezclas de ster y metanol si
guen la Ley de Raoult, Calcular y graficar el diagrama de fases pa
ra temperaturas y composiciones de éste par de sustancias a una prg

sifn total de 586 mmHg.



281

TEMPERATURA oG  |r————ibESION DE VAPOR _  mmbg |

ETER METANOL |
27.6 586 138
28.4 600 145
30.0 : 635 158
32,7 200 180
36.0 755 203
40.0 20 255
45,0 1078 ass
50,0 1278 410
55,0 1475 505
57.8 1635 566

l 1.0 PLANTEAMIENTO.

1.1 Discusién,
Como se tisnan las presionss ds vapor de los componen
tes puros, se puedsn aplicar les scuacionss desarro —
1ladas para cada temperatura y asf completar los squi
valentes @n fraccién mol,

1.2 Clculo ds la composicién del 1fcuido.

Se aplica la scuacifin £, que para &ste caso gquedas

V)

~ B_—=__ metanol
Xater .- .
peter pmet .

1.3 Calculo de la composicidn del vapar:

Aplicendo scuacién D:




~

yeter

2.0 CALCULOS.

“dter "

282

~

P
eter

P

Considerando que para cada temperatura se tiene que repetir el

cdlculo, simplemente se haré para la temperatura de 30°C y se

tabulardn los demds resultados,

2.1 Composicién del liquido:

De ec. 142

~ - 158 428

Xeter B - aw - 0897
2.2 Composicién del vapor:
De ec, 1.3
~ (635)(0.897)
= 0,9
yeter . 5856 7.
x, Y,

TEMPEBATURA. °C eter, eter,
27.6 1.000 1.000
28.4 0.969 0,992
30.0 0,897 0.972
© 32.7 0.780 0,932
36.0 0,639 0,893
40,0 0.498 0.760
45,0 0.346 0.637
50.0 0.167 0.364
55.0 0.083 0.210
57.8 0,000 0.000
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DIAGRAMA DE FASES

100
90 1
"80 1
70 -
60 1
50 -
40 1
30

20

o

Ve FRACCION MOL DE ETER EN EL VAPOR

02 03 04 05 06 07 08 09
FRACCION MoL DE ETER (X,¥)

0.8 4

0.6 1

0.4

0.2 1

0 02 04 06 08 L0

Te FRACCION MOL DE ETER EN EL L1QUIDO
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FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por:
JORGE N. MARTINEZ G,

1945,

TEMA: YESTUDIO EXPERIMENTAL Y PROYECTO SOBRE UNA COLUMNA EMPACA.

(RECTIFICACION DE UNA MEZCLA ETER-METANOL).

PROBLEMA PROPUESTO.

Utilizands la gréfica ds squilibrie (Ye Vs 's) desarrollado pa
ra el problema anterior. Calcular las composiciones y la tempsraty
ra cuando se tisne una vaporizecifn da O%, 0.25%, 50%, 75% y 100% -
mole Hacer una gréfica de fraceifn vaporizada contra tempsratura -
e indicar cufles son las tamperatures ds rocfo y buﬁ:uja de la mez—-

ela.
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PROBLEMA.

Una gorriente de hidrocarburos se somete a destilacién instant§
nea con el fin de recupsrar el 50% mol del hexano normal ds la
alimentacifn de la corrients da vapor cuya comppsicifn es la -
siguiente: pentano normal 0%, isohexano 22%, hexano normal -
35%, isopsntano 28%, hsptano normal 5%, todos los porcentajes -
son molares.

Si se alimantan 1 000 kg mol/h de hidrocarburos y ss trebaja a

una presifn de 1 atm. Calcular:

a) Las tempsretur;as de burbuja vy rocfo do la mezcla.

b) La temperétura de opsrecién del tancue separador.

) Las composicifnes del vapor y del 1iquido.

d) El gasto del vepor producido en malh. .a las condiclones del
sapanadgr.

&) E1 gasto ds 1fquido gque sale del tanqus, en 1/min, consideran—

4 do gue el 1fouide tiens una densidad de 0,685 5‘%;



1.0 TRADUCCION.

™, = 1000 Kg mol
h

O—

Cg - 0.10
Cg — 0.22
. Ce— 0.35
Cy - 0.28
Cy - 0.05

I.— CORRIENTE DE
2-CORRIENTE DE
3.-CORRIENTE DZ

2.0 PLANTEAMIENTO.

2.1 Discusifine
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ALIMENTACICN

DESTILACO

RESIDUO

Gp= ?
Fip= ?
>—0
NS
P= 2 atm
1}
T=?
AAAAAAAAAA
C'R‘_?
Xig=?
H—0O
NS

a) Para saber la temperatura da burbuja, se supone una tempe-

ratura tal que la suma de todas las fracciones mol ¥i = Ki

; ;1 sea 1,000 1 0.006. Los valo?es‘de K se obtienen de la

grafica adjunta.

W

a



Tzz0 230 . H
TEMPECH 7L (ad . C - . .

Esta grdfica se obtuvo de la TESIS: "Columna de Estudio: Torre -
Cepropanizadora pertensciente a la planta de Alguilacifin de la Re;
finsria "18 de harzo" en Atzcapotzalco". por:

OCTIVACIO URTAZA TREVIND.

(1959).
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Para saber la temperatura de rocio, se supone una temperatura tal,
gue la suma de todas las fracciones mol X o= %}- sea 1,000 +

0.006.

b) Para saber la temperatura de operacifn, se debe tomar en cuenta
el 50% de recuperacién del hexann normal hacienda un balance paz
cial para el haxano normal y se suponen valores de ES/M’I tales
que cumplan con: z ')\(’iR = 1,000 3 ZViD = 1,000,

c) Para saber 135 composiciones del vapor y del liquido se toman =
los valores obtenidc;s de la tabla; en la gque se obtuvo: temperg
tura de operacifin.

W

d) Para saber el gasto volumdtrico ds vapor se d':'.:'sn:tomar en cuen--
ta las condiciones de temperatura de eperacifn y presién de tra
bajo y se transforma & volumétrico con la relacifin densidad.

g) Para saber el gasto de 1fquido se cbiiéne primero el peso mole-
cular promzdio y mediante el balance total de materia se obtie-
ne EFI’

2.2 Balance parcial de materia para el n. hexano. ‘

Se toma en cuenta el 504 ds recuperaci6n del nC_.

6

0.5 (E',I. <.2-1n ) = B..
478 6
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g
0.5 21nC - ySnC y 'M"l
[3] 6

2.3 Temperatura de burbuja y rocfo,

Se utilizan las ecuaciones (H) v (N)

Vi =

i ™M=

Ki. X} = 1,000 + 0,006

ecy

.n.M:

671

- = 1,000 + 0,006
1 Ki -

13 [\/]:
a2

' [
upve

2.4 Temperatura dz operacifn.

o~

G
Suponer un par de valores de 3, tales que cumplan con:

-

inﬂ = 1,000 ;. Z’;”rio = 1,000

]
o~ 3 ~
2 . —— o D.
yanc 'M‘,I 3 21nc
[} 6

2.5 Composiciones de vapor y lfquido.
Las composiéiones de vapor y liquido son aquellas gue sumadas

dan 1.000 + 0.005 al encontrar la temperatura de operacidn.



2.5 Gasto de vapor.

nd o~ d
. (G3 M1) M
= 3
C - 1 kg mol 2730% P_atm
3 2.4 m, " Tk " Aatm
2.7 Gasto de liquido.
G
- 3 1
£ = (1 - M . PH o o
i} v, 1 [ o

3.0 CALCWLOS,
3.1 Temperatura ds Burbuja.

Ds at. 2.3

Praaibn S lg, HipStasis T = 250 ] 2a. Higﬁtegis T =200 | 3a, Hipftasis T = 195

2 atm ki Vi = ki il ki yi = ki Xi ki Vi = ki %i
Cg 0.1 3.66 0.356 2.53 0.253 2,43 0.243
ic, D22 2.93 0.6446 1.3 0.285 1.2 0,264
nC, 0.35 2.9 0.7318 114 . 003885 1,08 0.3575
ic,, g.28 1.3 0,354 0.502 0, 14056 0.442 0. 12376
G, 0.05 0.97 | 0.0485 0.358 0.0179 0.31 0.0157

2. 1546 1.0856 B 1.01396



;
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Presién %= 4a Hip& 'e‘iis T = 190 Sa_Hipbtesis T = 193 Ga Hipbtesis T = 194
2 atm Ki ¥i=Ki Xi Ki Yi = Ki Xi Ki §i = Ki i
CS » 0.1 2432 0,232 2,39 0.239 2.42 0.242

:i.C6 0,22 101 0.242 1. 16 0.2552 1.18 0.2595

nC6 0.35 0.94 0.329 0,99 0,3465 1.01 0.3535

iC7 0.28 0.385 0.1078 0.42 0.1176 0.434 0. 12152

nG7 . 0.05 0.275 0.0138 0.3 0,015 0.308 0.D154

0.9246 0.9733 0.99202
3.2 Temperatura de Rocfo.

De ec. 2.3

Presifn T 1a Hipbtesis T = 220 2a Hipftesis T = 215 Ja Hipbtesis T = 120
- | la thpocesis Leect ) g upt __’ETW—-
Laatm == 1" ki xi=yjKi]l -Ki = ¥i/Ki Ki_ | 31 = YijKi_
C5 0,1 3 0.0333 249 0,0345 2477 0.0361
iCB 0.22 1.74 0. 1264 1.63 0.135 1.52 0.1447
nCs 0.35 1.47 0.2381 1.38 0.2536 1.28 0.2734
iC7 0.28 0.784 0.3567 0.71 0.3944 0.634 0.4416
nC7 7 -0.058 0.557 0.0882 0.51 0.098 0.4556 0.1056
' 0.8427 0.9155 1.0054
3.3 Temperatura de Operacién,
De ecs, 2.4
M, A ¥
X ! 9. e 0.5 %
T . . = 0.5 %
'G'a i+, Snc 'q1 ) 1ﬁ,
6 cs
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Mi.,m Bacm ‘.‘II

Pragiln o 3n sis T = 200 2o, Hipfteris T = 210
Lzam L Ki_ ) K1 A lyi = K5 od

Cs 0.1 2,53 0,0865 26 00555 0. 1443
sc, | 0.2 1.3 0. 1913 1.38 0. %6 0,253
lﬁa 0,35 ¥4 0,333 1.8 0,324 03758
197 Q.28 0.5 06,3733 0,535 0.2528 0,552
tﬂv 0.08 0,35 0,0735 0,302 0.0723 0.027%

1.02739 1.003 0.9386
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o5 HIPOTESIS °3/ ™M = 0.8

Presién 33 |—tattipftesis T m 202 | 20 Hipbtesis T = 203§ _ ,
2 atm Ki | = Ki =1 = Ki xt4f
Gy 0.1 2.58 0.0568 2.6 0.0s65 | 0.w89
icg 0.22) 134 | D.1891 1.35 0.1876 0.2551
nC, 0.35] . | 0.32m .16 0.325 0.377
ic, 0.28 0.525 | 0.3827 0.535 | 0.3504 0. 1928
nc, 0.05 0.373 | 0.0715 0.332 | 0.071 0.0271
1.008 1.0005 0.9989
‘;&: * Ea i . )
[ nés_ 51—] = (0.317){0.48) = 0.18 %, alto

‘ﬁ',-m ,?;'3-470 .T;.Asau

-~

3a WIPOTESTS 3/ M1 @ 0.47

Presifn a | ] ngﬁtes:.' T = 202 2a Hiﬁes:_t_ T = 203 -
|2 atm Ki il Ki e Vi = Ki xi
'cs 0.1 2.58 0.0574 2.6 0.057 0. 1482
ic, 0.22 1.34 0. 1897 1.356 0.1881 | 0.2558
nC 0.35 1.4 0.2543 1.16 8.3255 | 0.3776
¢, 0.28 0.5%5 0.4692 0.535 0.3583 | 0.1917
ng, 0.05 0.373 0,079 { ~ U.38B2 0,0702 | 0.0259
1.0085 0.59536 1.U002
'
L)
-~ Ga .
[ yaé“ - -ﬁ:— = (0.3776){0.8?) = 0,1774 %>a1to

%
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'n71‘1 = w00 , U3 = asp ; o = 940
, B, W .
4a HIPOTESIS 3/ 1 = 0,46
Presién =1 1a HipStesis T = 203°F | = 95°C
2 atm Ki xi Vi = Ki xi
Cq 0.1 2.6 0.0576 0. 1498
ic, 0.22 1.36 0.1887 0.2566
nGg 0.35 1.16 0.326 0,3781
ic, 0.28 0,535 0.3562 0, 1905
nC, 0.05 0.382 0.067 0,02556
0.995 1,00066
0.5 ‘2’1\ = {0,8)(0.38) = 0.175
ng;.
(-]
[ya-, . T] = (0.3781)(0.46) = 0.174 Aproximacién
..
[ 1 aceptable.

3.4 Gasto de Vapor.

De ec. 2.6

o kg mol
6. = 1 kg_mal (273° + 95} 2 atm - 0. 12035 go

3 22,4 3 ° 273°%K  ° 1 atm
m m

28t (0.48)(1000 kg mol/h)

9'23 B 0.12035 kg mol/h 3
950¢ m

3
= 3822,1852 m /h



3.5 Gasto del liquido.
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D2 ec. 2.7

. ’)‘(". nP N
Comp. Xig PMi Ay oPME
Gy 0.0576 20 4,032
ic, 0.1887 86 16,2282
nt, 0.325 86 28,036

ic, 0.3562 100 35.62

G, 0.067 100 6a7

)

M3 -  oo.e182

. o {1 =0.46)(1000 kg mo1/n}(90,6162 kg/kg mo1)(1 h/60 min,)

=3

=3

4.0 RESULTADOS,

0.685 kg/l

L. = 1,190.57 1/min,

a) Temperatura de burbuja:

Temperatura de rocfo :

194°F

210°F

b) Temperatura de operacién:203°F

20eG

98.88°C

o5sC

c) Composicifn del wapor y del lfguido.

= 363%
= 370.88%k

=  368°k
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LIQUIDO: Componente Fraccién mol.
Pentano 0.0576
isohexano 0. 1887
hexano normal 0.326
isoheptano 0.3562
heptano normal 0.067

VAPDR: Componente Fraccifin mol.
Pentanc - 0. 1498
ischexano 0.2566
hexano normal 0.3781
ischeptano 0. 1906
heptano normal 0.02556

3
d) Basto volumétrico de vapor: 3822.,18 m /h

e) Gasto volumétrico del 1lfquido: 1190.57 1/min,

FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por:
OCTAVIO URTAZA TREVINO,.

1959,

TEMA: “COLUMNA EN ESTUDIO: TORRE DEPROPANIZADORA PERTENECIENTE
A LA PLANTA DE ALQUILACION DE LA REFINERTA "18 DE MARZO™

EN ATZCAPOTZALCO".
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PROBLEMA PROPUESTO.

Una corrienta de Hidrocerburos de § 000 kg mol/h con la composicién

siguiente: pentano normal 5%, ischexano 12%, hexano normal 20%, isg

heptanc 30% y heptano normal 33%, todos los porcentajes son molares.

Esta corriente se somets a dsstilacidn instanténea con el fin de rg

cupsrar el 60% mol de heptano normal de la alimentacién en la co -

rriente de vapor, la destilacién se llevaré a cebo a 2 atm.

a) Determinar las temperaturas de burbuja y rocfo de la mezcla,

b) Dst?erminar la tempesratura de operecién del tanque separador.

c) Calcular las composicicnes del vapor y del 1fquido.

d) Calcular el gasto de vapor producido an ma/h a las condiciones -
del separador.

a) Calcular el gasto de 1foquido que sals del ée.nque, en 1/min. con-

siderando que sl 1lfquido tisne una densidad de 0.685 kg/l.

PROBLEMA.

Se dessa obtener NaOH anhidra, mediante sl proceso de destilacifn -
por arrastre, aplicado a la deshidratacién de solucionass ceausticas,
Se elimentan 2 toneladas diarias de NaOH al 50% y se cuiere obtensr
1 tonelada diaria de NaOH anhidra; se empleard comc arrastrador una
fraccién de petrélec que corresponde a la kerosina., Se trabajaré a

una temperatura de 132°C y a la presién de MSxico. Calcular:
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a) La eficiencia del arrastre.

b) Cantidad de kerosina utilizada como arrastrador,

1.0 TRADUCCION,

T=132°¢C

S — Sosa

P$= 586 mmHg

Xs= 0.5

m = 2000 Kg/dia

" 2.0 PLANTEAMIENTO.

2.1 Discusién.

K - Korosina

mg =100 Kg/dia

Se necesitan obtener las presiones de vapor a la temperatura

de operacifin tanto de la sosa como de la kerosina para cono -

cer la eficiencia (eq,'ﬁd.gs}. Y para saber la cantidad de -

U}

arrastrador se utiliza ec. (14.34) Libro: "Balances de Mate—

ria" de STIVALET-VALIENTE,
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2.2 Eficiencia dsl arrastra,

Da ec. 14.32
o
p —-— -
£ " P
E = = >
1]
XS ps
2.3 Arrastrodor.
D3 cc. 14.34
]
Do PMk
mk ) mS =

2.4 Proslionssz da vapor.
Sz cbticnen de las grédficas 1 y 2 pgs. 77 da la tozis:
"Estudio de la destilacifn por crrestre eplicacda a Proccsos In

dustriales® da FELONANDD URCINA DAVALCS, 1245,

o
PS = 530 mmtg

FM = 40
8
o 0
=7 aaH ! - ne
K 85 mmHg Fi 1k (¥

3.0 CALCULOS,.
. 4
3.1 Eficiencia del arrastre,

Da ec. 2.2

885 -~ E§5

b el o
(0.5)(830) ~ 2Ur
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a) La presién total de trebajo.
b) La relecifn da la masa de sosa entre masa ds arrastrador ngcesa-

rio en sl proceso.
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3.2 Cantidad de arrastrador.
De sc. 2.3

(s6)(470)
(0-2)(0.5)(530)(a0)

m. = 1000 = 4,490,56 kg

LS

4.0 RESULTADOS,
Se tisns una eficiencia del 20%. Se requisren 4 490,56 kg de

kerosina para dastiler uns tonslada de sosa al dfa.

FLENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por:
FERNANDO URBINA DAVALOS.

1946,

TEMA: "ESTUDIO DE LA DESTILACION POR ARRASTFE APLICADA A PRO

CESOS INDUSTRIALES®,

PROBLEMA PRPUESTO.

En un proceso de destilacién por arrastrs, se dessa obtener sosa -

anhidra; se trabaja a una temperaturs de 132°C y g8 utiliza como -

arrastrador kerosina, cuya prasién ds vapor & 8sa temparatura es de
56 mmHg. La prasifn de vapor de la sosa es de S30 mmHg también.la

temperature des operacifn, 5i la soss tiens una concantrecin a]._ -

S0% y la eficiencia del arrastre es del 20%. Calcular:
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PROBLEMA,

En ;m prooceso da destilacién por arrastre, se desea obtener sosa -
anhidra, se utiliza como arrastrador vapor da egua, Ge trabaja a —
una presién atmosfériea de 5% mnHg, con una eficiencia del S0 y -
can una temperatura de nperac/ién ds 95%C. Si se svaporan 5000 kg/dia

de vepor ds agua. . Calcular la cantidad de sosa anhidra producida -

y su concentracifn.

1.0 TRADUCCION.

A = sosa

N T = 90°C B8 — vapor ds egua
V 1

b

mo = S000 _kg
dia
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2,0 PLANTEAMIENTO

2,1 Discusién.
Para obtsnar la concentracién de sosa ss utiliza la scuscién
4. 13, que nos relaciona ésta con la eficiencia y les presig
nas de vapor. Para calcular la cantidad de sosa anhidra ob-
tenida por dfa se usa la ecuscifin 14.34 que relaciona masa =

dsl compuesto destilado entre masa del arrastrador,

2.2 Fraccifn de sosa.

Ds ec. 14.33

T aPa B
o °
T~ Pg
X -
A e
Pa

2,3 Cantidad de sosa anhidra obtenida.

De ace K4
(]
m = °
B pB . PMB

2.4 Presién ds vapor de la so=a.
De las gré&ficas 1 y 2 pg. 77 ds la tesis: “Estudio de la des-

tilecibén por arrastre asplicada a Procesos Industriales” de -~
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FERNANDO URBINA DAVALOS.

o
pA = 60 mmHg PM = 40

2.5 Presifin de vapor del agua.

Oato tomado d2l Perry 4a. Ede Tebla 3 - 8 a la temperatura ds
casraciln da 93°C. .
o
Py = 536 mmyg PM = 18
3.0 GCALCULOS,

3.1 Concantracién de la sosa anhidra.

Dz ac. 2.2

X = 886 - 8536

A (0.9)(e0) = 0-929

8.2 Szea erhicra producida.

D3 60, 243

’ [
m, = 5 oo , {2:20(0-9290)(e0)(80) _ , g3 4sgp K

) (s35)(18) dia

4.0 RESULTADOS.
S8 producen 1 035.45\123" ak dfa da sosa anhidra y su concen es

de 92.59%.
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FUENTE DIRECTA: Tasis profesicnal realizada por:
FEBNANDO URBINA DAVALGS.

1946,

TEMA: "ESTUDIO DE LA DESTILACION POR ARF;'IASTRE APLICADA A PRO

CESOS INDUSTRIALES".

PROBLEMA PROPUESTO.

Se dessa obtensr NaﬁH anhidra, mediante el proceso de destilacién
por errastre de vepor, la presidn tutal de trahajo es de 586 mmHy
y &8 trabaja a una temperature de operacidn ds 95°C, &5i la pre -
sién de vapor d=l ogua &8 osa temperatura 88 da 536 mmHy y se tie=
ne una eficiencia de 90%. Calcular:

a} La presién ds vapor ds la sosa.

b) La relacién ds la masa del compussto destilado entre la masa -

del arrastrador.



CAPITULO VIII

OFERACIONES  AIRE-AGUA
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OPERACIONES ~ AIFE ~ ABUA

Son aquallas opcoraciones en las que intervienen mezclas de vapor -
de asgua y aire, sin embargo sus aplicacicnes actuales se han exten
dido hasta incluir cualquief gsistema en el qus intervenga un gas -
no condancable y un vapor condsnsable proveniente de un liguido vg

14til, Entre los mis importantes se mencionardn las siguientes:

I.~ ENFRIAMIENTO DE AGUA.
II.- ACONDICIONAMIENTO DE AIRE:
a) Humidificaci6n.
b) Dehumidificacién,

IIl.~ RECUPERACION D= SOLVENTES.

I.- ENFATAMTENTO OE ASUA,

Cuando on un proceso, se elimira cierta cantldad de ealor, el
cul no se pusde aprovechar, se recurre 'a1(‘€znfriamiento de -
agua_;j lo cual se emplea parat condensar vapores del domp d2

una Torre de Destilacién, para éenfrinr los gases que salen d2
ufa compresora en sistemas dz refrigeracifng o sn sistemas de

recompresién de gases en procesos a presiones elevadas, para

eliminar calores de reaceifin exotérmicos, etc,
oA .

El equipo més utilizado para este tipo de operacién son las -~



Torres de Enfriamiento, en donde se pone en contacto agua ca -~
liente con airs atmosférico a manera eficiente y cuyo objetivo
principal es enfriar agua hasta una temperatura cercana a la ~
temperatura de bulbo himedo del aire ambiente del lugar donds
se encuantra instalada la Torre de Enfriamiento. Este enfria-—
miento se lleva a cabo por el fenfmeno de bulbo himsdo, por 1o
Gque se raquiere crear una gran interfase entre =21 agua que se
quiers enfriar y el aire atmosférico. El airs pusde ponarss en
contacto con el agua de diversas maneras y dsto origina los di-
ferentes tipes de Torres de Enfriamiento cuﬁo son: atmosféricas,
de tiro inducido, de tiro parab6lica (tiro ngtural), de tire -
forzado etc, En la industrie de proceso de materiales se usan
principalmente torres de tiro inducido; pero en general para és
te tipo d= equipo, lo que se busca es crear una verdadera llu -

via de agua para obtaner una gran superficie de contocto con el

“aire; para Ssto el agua se bombea hasta la parte supsrior de la

torre en donds ss distribuye por madio de rociadores para dig -
perdar el agua, ésta cae por gravedad y s8 encuentra con una se
rie de placas redistribuidoras, qus las obliga a redispararss,

éstas placas se encuentran cada medioc metro aproiimadanante. -
El agua continfa su trayectoria hasta llegar a un depfsito de -

agua que se localiza en toda la parte inferior ds la torre de -

enfriamiento; el agua frfa s= recolecta en &se depfsito, desde
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donde es bombeada al cabeszal de agua de enfriamiento para su -

use en la planta,

El diagrama espacial ds una Torre de Enfriamiento es el si =

guiente:

El aspecto m&s importante de BALANCES DE MATERIA en una torre
de enfriamiento es la parte de la rslacién de aire-agua, en la
determinacién del gaste de aire al ventilador (para determinar

su temafo). Y para el cdlculo del agua ds reposicifne

ACONDICIONAMIENTO DE AIRE,

El aire acondicionado, se usa para mantener una temperatura y

una humzdad constante y agradables en centros de trabajo caon
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climas muy celientes, muy hlmedos, muy secos o muy frfos, -
También sl acondicionamiento de aire se requiere en ciertos -
procesos, farmacduticos principalmente, para mantener un aire
ambiente con humedad y temperatura fijas. En casos de prepa-
racifin de cdpsulas de gelatina, se requiere aires muy seco, pa
ra empacado de medicinas se requiere de un aire estéril, lo -

mismo para produccifn de ciertos medicamentose

&) HUMIDIFICACION:

En los humidificadores, se busca hacer pasar una corriente
de airs a traves de una lluvia de agua; cuyo equipo es fun
damentalmente una cémara de rociado, en donde el aire ﬁasa
y 88 pone en contacto con una lluvia fria de agua; general
mentg éstas cémaras estén acoplgdas a precalentadores y =
postcalentadores, gque completan un acundiﬁionamiento de =

alre.

La humidificacién en la industria ss llsva a cabo princi -«
palmente para acondiciocnar aire,; es dscir, para llevar gi-
re a ciertas énndiciunas de humedad y temperatura, partien

do de aire a otras condicioness

Este proceso es importante para casos en los cuales las -~

condicionas iniciales del aire son de humedad baja. Al -
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mismo tiempo que se humidifiea, el aire se suele calentar;
o mis bién el alrs se calienta antes y despuds ds la humi-

dificacién,

Us05: Para gl acondicionamiento de locales en que ciertos
materiales, tel como los textiles, alimentos o tabacos, se
deja qua vuslvan a absorver la humedad eliminada en alguna
etapa anterior del proceso, o cuando la humedad en el mate
rial almacenado debe’mantenarsa en algin valor predetermi-

nado.

Para obterer el balance de materiales en ésta operacifn de
humidificacifin @s nscesario el manejo de la carta psicrom§ -
trica y el combinar el célculo de humedades con.temperatu-

ras, por lo cudl es importante tener presentes los siguien

tes conceptoss

Estd definida como la masa de agua {A) contenida en la ma-
sa del aire (B). Se puede expresar ds varias maneras, en—

tre otras:

HUMEDAD ABSOLUTA MOLAR.

out 2]
C; - moles de vapor - Dvapor A =

moles de gas ™ oa P - P
gas A Y gas

Y vapor
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HUMEDAD ABSOLUTA MASICA.

m el 4 o PM PM
VY = asa vapor _ _vaepor vapor PMvagor s Y

masa del gas

b4 o PM gas
gas gas
v pA ?M vapor
P —= ° PM
p gas

HUMEDAD DE SATURACION,

En la humedad absoluta alcanzeda caundo el sistema est§ en
quilibrio termodinfmico; es decir, cuando el ndmerc de mo-
l4culas de agua qué se evaporan es igusl al nimerc de molé

culas ds agua que se2 condensans

Para definirla cuantitativamente se sustituye la presién -
de vapor en el lugar correspondisnte a la presién parcial

en las escuaciones anterioress

-]
M -]
v - vapor vapor
sat. PM as * P ;
g vapor

HUMEDAD RELATIVA,
En la humedad del sistema, relacionada con la humedad de -
saturacién posible a la temperatura real del sistema. Es-

té expresada como un porcentaje de saturacién, partiendo -
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de la presién parcial qué el vapor de agua realmente ejerce
en el sistema y la presifn de vapor del agua a la temperatu

ra del sistema:

o)

Y = -0 100

= -]

vaps

HUMEDAD PORCIENTOC.
Estd definida como la humedad absoluta del sistema en rela-
cibn a la mdxima humedad ebsoluta posible a la temperatura

del sistema.

La méxima humedad posible para un sistema, es la humedad de

saturacifng por la que dsta humedad es un porciento de =sa

humedad de saturacibn,

Y7 = X » 100
{4

sate

Se puede expresar la relacién entre la humedad relativa y -

la humedad porciento, gque es como sigues

— -]
B 1-p 1-p
VaD s vVap e Vapa
Y%mo“’/c ~ pe) x 100 = Y, —
pvap./ (- pvap.) v pvap.
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VOLUKMEN HUNEDG.
Es el volumen de la unidad de la masa del gas més el volumen
de todo el vapor que contenga el gas a la presifn y a la tem

peratura que se encuentre el sistema:

1 Y AT
V ETE——Ra——e mcacraem—
W U * ) =%
gas vap.
Para el sistema aire - vapor des agua
1 Y 0.082 T
Yy = U+ —) P

En estas ecuaciones la temperatura debe expresarse en gradcs
Kelvin y la presi6n en atmfsferas, el valor del volumen himg

3
do s6 d& en m de mezcla por kg de aire seco,

PUNTO DE ROCIO:

a) A PRESION GONSTANTE.

.Es la temperatura a la cull el gas se satura AE.vapor si en-
friamos la mezcla a presién consfante, pa;a encontrar éste -
vaelar se localiza la tempsratura a la cudl se tiene una pre-
siﬁn de vapor idéntica a la presién pérciéi del 1iquidu den=
tro del gas. FPara localizer esta temperatura, se calcula la

prasifn parcial del sistema como sigus:

PM
Y. gas
PM
- - vap
pvap 1+ Y. PM
gas

PhMvap
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b) A TEMPERATURA CONSTANTE,
Es la presifn a la cusl el gas se satura de vapor, si expan
demos la mezcla a temperatura constante. Para encontrar 8s
te valor ss dsbe localizar la presién total a la cu8l ss -

, tiene una humedad igual a la de saturacién a la tempsratura

del proceso.

PM P
vapor vapor =
P = . -
T PM Y vapor
gas sat,

TEMPERATURA DE B8ULBG HUNEDO,
Es la temperatura a la quél estd la mezcla ds vepor-gas. -

Ss mide con un termfmetro ordinaric.

TEMPERATURA DE SATURACION ADIABATICA: Es la temperatura -
hasta la cufl se enfria la unidad ds masa ds un gas en ct;.m—
tr3to con un 1fguido cuando sse gas ss satura con vapor dsl
lfcuido sin agregar ni quitar calor; dicho de otra mansra,-
es la temperatura alcanzada por séturacidn a entalpia cons—

tante.

TEMPERATURA DE BULBO HUMEDO: Es la temperatura alcanzada,-

en condiciones ‘adiabdticas y a régimen psrmansnte (pem no

en squilibrio) por una peousiia masa de lfquido volétil en -
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za al usarla en lugar de efectuar los cflculos detallados,

el nivel de precisifn es inferior al abtenido empleando las
ecuaciones. Para conocer todas las propiedades de un sistg
ma aire-vapor de agua se requiere los valores de dos de las

variables registradas en la Carta Psicrométrica.

El eguilibrio en los sistemas vapor-gas depends de la pre -
sién de trabajo, por lo que para cada presidn habrd una car

ta PsicromStrica ejemplo: para 760 mmHg & para 586 mm de Hg.

DEHUMIDIFICACION:
En los dehumidificadorss la base del disefio es poner en con-
tacto una corriente de gas caliente con un lfquido fric, -

cuanda el gas estd saturade con el mismo 1fquido.

Para dehumldificar algura corriente gaseocsa se suelen uysar -
torres empacasa, del mismo tipo de las usadas para absorci6n,
El objeto del egquipo es poner en contacto a un lfquido frfo
con el aire caliente, 1o cual origina la condensacién de una
parte del vapor que satura el gas. El lfquido usado es geng
ralmante el mismo que se encuertra en estado de vapor en sl
gas, aungue a una temperatura mis baja que la del punto de ro

cfo del gas. Afln a pesar de que los tipos mencionados son =

los m4s frecuentemente usados, para dehumidificar gases -
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(aire saturado de agua o alglin solvente como acetona) se -
pusden usar otros equipos, como puede ser un simple cambia-—
dor de calor con refrigsrante, o bisn equipos empacados con
algin abscrbente como aldmina o gel de sflice. Esto (ltimo
cuando se requiers una humedad muy baja; con puntos de ro -
cfo da 50°C o alin menores. Las condiciones ds operacifn de
un humidificador dependen de gue el proceso se lleve a cabo
por contacto directo entre el gas y el lfquido frfo o sea -

realizado por contacto indirecto en un cambiador de calor.

DEHUMIOIF ICADORES DIHECTDS.

Los dehumidificadores a contracorriente son los més eficien
tes, por lo que son los més usados en la industria. A con-
tinuacién se pusde observar un diagrama espacial da una to-

rre empacads con sus principales corrientes.
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Estableciendo un balance de materia, considerando que a ré-

gimen parmanente no se tiene acumulacifn:

RAPIDEZ DE RAPIDEZ DE RAPIDEZ DE
SALIDA OE - ENTRADA D& +- ACUMULACION = O
MATERIA MATERIA DE MATERIA

6% + ") - (® + &) =0

5i consideramos solamente el agua abtenemos el siguiente -

balance:

G + ") - & + %) =0

Este balance de materialss sa utiliza en la préctica para -

gbtener la cantidad de vapor condensado en un dehumidifica-

dor,

DEHUMIDIFICADORES INDIRECTOS,

En ios dehumidificadores indirectos el gas se pene en con -
tacto con un liquido frfo a travéds de una paraed, permitién-
doss el intercambic de calor pero na el intercamgiu de matg
ria. Estos dehumidificadores tisnen la ventaja, sobrs los
directos de que se puede usar un lfguidc diferente al qus ~

se condensa y de tenarse temperaturas de lfquido més bajas.
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El comportamiento del airs dentro del equipo es muy pareci-
do al caso de los dehumidificadores directes, siendo la dGni
ca diferencia que en este caso el aire baja su temperatura

a humedad constante en lugar de seguir una linea de enfria-
miento adiabdtico. La otra difersncie es que sl vapor con=
densado sale como una corriasnte separada en lugar de salir

mezclado con la corriente lfquida caliente. En este caso -

el balance de materia se plantea dz la siguiente manera:

b
(6° + ¢c) - (&%) = ©
Para el vapor condsnsado dnicamentes

1
(GYz+c)—G1Ya=0

La operacién de un humidificador indirecto es mfs cara que

1a de uno directo, por 1o que se prefiere &ste dltimo tipo.

En ocasiones se instalan acoplados los dos tipos, primero -
un condensador directo y después uno indirecto. GCon ésto —
se puede combinar una eficiencia elevada con un costo rela-

tivamente hajo.

I1I.~ RECUPERACION DE SOLVENTES.
En las f&bricas da fibras sintéticas, pinturas,.desengrasados -

de piezas etc. se necesita recuperar los solventes que son va -



320

liosos, para volverlos a usar en el proceso. Los procesoes para
recuperar solventss gensralmente se efectfan a presifin cambian—
te, por lo que no es posible utilizar las cartas psicrométricas.
Entre les equipos mds empleados estén las compresoras, los dshu
midificadores y los tambores de separacién, del mismo tipo de =
los usados en distalacifén. Muchas veces para recuperar ol sol-
vente s& hace pasar una corriente de gas schre el material hume
decido con el solvente de mansra gue el gas arrastra consigo el

solventa.

Por 1o tanto las habilidades a desarrollar en los balances de -
materia para secado, humidificacifn, y acondicionamiento de ai-
re son furndamentalmente; obtener la informacién necesaria para
efectuar los balances de materia, empleando los diagramas de hu
medad, Efectuar un balance de materia para el equipo empleado

en las opsraciones anteriormente detalladas,
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PROBLEMA.

En una fébrica de artisela, se requiere acondicionar aire en los dg
partarentos de almacenado y msrcerizado ya qué la materia prima bi-
sica constitufda de celulosa al sulfite en forma de léminas y for -
mandovﬁacas de BONQE'aprpximadamente poseen un contenido de humsdad
variable por lo gue se requiere acondicionarle a 20°C con una tempe
ratura himeda ds 12°C. Las condiciones inic¢iales sons 7°C con una

humadad del 10%. E1 proceso completo consta de una precalefaccién,
seguida de una humidificacifn adiabitica hasta el 64% y calentamien
to hasta las condiciones finales. PT = 586 mmHg.

Calculasse:

a) La temperatura de salida del aire del humidificador. A

b) La tempsratura de precalentamiento.

c) La cantidad de agua evaporada.

1.0 TRADUCCION.

s 70°C = 459F . : ) t = 20°C = BB -
Sty w? Y3 = 64%
= ) = 20C = B4°F

Y, 1o Ay = 7 R t, q
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2.0 PLANTEAKIENTO,

2.1 Discusifng
Para determinar las variables pedidas se hard uso de la carta
Psicrométrica de 586 mm daz Hy de presién de la siguiente for-

mas

2.1 a) Para saber la temperatura de salida del aire del humidificg

dor, primerarmente con los datos de t4. y ta se8 obtiene
w
Yhs
4
Ya
t
4 t4‘
w

Con Ya tenemos el punto (4), avanzamos horizontalmente hasta

Yo = 64%, se obtiene el punto (3) y de ahf bajamos hasta -

ta que corresponderd a la temperature de salide del humidifi

cador.
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64 /%

2e b) Para saber la temperatura de precalentamiento primero se ob-

tiens Y, con los datos de t1 y Yg = 10%

100/%

Desde el punto (3), se baja por la linsa de saturacidj adiag
bética, llegando hasta la lines de humedad del punto {1), -
encontrdndose en la interseccién del punto (2), en el cudl

bajamos hasta t2, que corresponderd a la temperatura de pre

calentamiento,
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w
<

ot

2.1 ¢} Para calcular la cantidad de agua evaporada se hace un balan

ce de materia con respscto a la humedad.

AY=Y4—Y1-....-.-.....2.1c

3.0 CALCULOS.

3.1 Temperatura des salida del humidificador t

3*

. HO
Y, = 0. k
4 0.008 gkge.s

129C 16°C  20°C



3.2 Temperatura de precalentamiento t2:

64 1 J
kg HZO
Ya = 0,008 kg Bea
Y, = 0,001 <90
1 o ——
kg 8eS
359C
3.3 Cantidad de agua evaporadac
De ac, 2.1 [»]
g~ HO
Y = 0,008 - 0.001 = 0,007 ¥80e. 2
kg
alre seco

4,0 RESULTADOS,

a) La temperatura de sallda del humidificador t3 = 16°C.,

b) La temperatura de precalentamiento t2 = 35°C,

kgva }ED
_m-&sm
c) E1 agua evaporada as 0,007 &

kg .
81re 880,
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FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por:
DANTE CAMPOS Re

1954,

TEMA: "ANTEPROYECTO DE ‘UN SISTEMA DE ACONDICIONAMIENTO DE AIRE EN
LOS DEPARTAMENTOS DE ALMACENADO, MERCERIZADO Y DESMENUZADO

EN UNA FABRIEGA DE ARTISELA A LA VISCOSA",

PROBLEMA. PROFLESTO,

Se tiene un anteproyecto para acondicionar aire an los departamen=
tos de almacsnado, mercerizado y desmenuzado en una fébrica de ar-
tisela a la viscosa. EL proceso consta de una precaleFacciﬁn,;hu—
midificacién adisbdtica y calentamiento. Gi las condiciones ini-
ciales son: humedad absoluta de 0,012 kg de vapor de agug/kg de aire
seco y humedad porciento igual a 20%. La tempsratura de precalen—
tamiento es de 90°C, si se humidifica adiabAticamente hasta el 78%.
Calculars:

a) La temperatura inicial.
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b) La humedad & las condiciones finales,

c) La temperatura de bulbo himedo para cada una de las corrientes.



PARODLEMA.

En la Fabrica Textil Gedns Parisina se estudia un dissfio para acon
dicionamiento da aire, el cudl consiste en distribuir en los recin
tos el airs previaments preparado, mediante humidificecién y cale=
faccifine Las condiciones del aire a la entrada del eruipe son -
tw = 15,5°C vy t1 = 17.2°C; la temperatura de precalefacci6n
as 32.2°C. 51 s8 requiers humidificar adiebdticemente hasta una -
humedad da 05

Calculars

a) La humedad inicial,

b) La humedad relativa inicial,

c) La humgdad final.

d) La temperatura ds salida dsl husddificador.

e) La cantidad de agua suministrada dor kg de aire seco.

1.0 TRADUCCION.

3
= 15,5 C t, = 32.2 06 Y, =7
2 4
t, = 7
3
w 17,2 C
= 7
- 7
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2.0 PLANTEAMIENTO,
© 2.1 Discusifin:
Para determinar las variables pedidas s hard usoc de la carta

Psicrométrica de 586 mmHg de presisn de la siguiente formas

2.1 a) Para saber la humeded inicial, con los datos de t1 ¥ t1
w
se abtiene Y1:
1 .
Y1
t, - t.
1'. 1

2.1 b) Para saber la humedad relativa inicial con t1 y t1 se ob =
w
tiene el punto (1) y en ese punto ss localiza la Yy, corres-

pondiente.
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Y%

2.1 c) Para sabsr la humedad Tinal, con los datos de tz y 1fnea de
Y, se abtiene el punto (2), de anf se sube por la 1fnsa de
saturacién adiebétice hasta Y, = ,85% o sea el punto (3);

1lléndose hacia la derscha se obtendrd Y4 y 1léndose hacia -

ahajo t3.
85 [%
3 1Y,
1 Y1 :
A |
t1 ta t2
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2.2 Para saber la cantidad de agua suministrada se requiere el si-
guiente balance da humedades: condiclones finales de humedad -

menos condicionas iniciales de humsdad igual a agua evaperada.

3.0  CALCULOS,

3.1 Humedad inicial Y, y humedad relativa ¥ .

1
5]
kg H20
) 0,913 m =Y 1
18.5 47.2°C
3.2 FHumedad final Y4 y tempsratura 153.
8%/ %
) kg H20
/3 0.0178 kg a.o - Y4
v -
/ : 1
/
i 3 l
t 21:6%C 32.29C

1
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3.3 Agua evaporada:

kg HZD
AY = 0,017 - 0,013 = 0,0045
- kg a«sa
4.0 RESULTADOS.
kg H20
a) La humedad iniciel Y, = 0,013
1 kg 8eS

b) La humedad relativa inicial YR = B80%,

kg H20

kg es

c) La humedad final Y, = 0.0175

d) La temperatura de salida del humidificador 1:3' = 21,6°C.
e) La cantidad de agua suministrada por kg de airs seco es -

D.0045,

FUENTE DIRECTA: Tesis profesicnal realizada por:
JOSE ANTONIO ISLAS M. OLEA.

1953,
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TEMA: “ESTUDIO COMPARATIVO Y DISERQ DE DOS SISTEMAS DE ACOMDICIO-

NAMIENTO DE AIRE PARA LA FABRICA TEXTIL SEDAS PARISINA®,

PROBLEMA PROPUESTO,

Se tiene un sistema de humidificacifn indirecto el éuél cansiste -
an un precalentaﬁientu previo, una humidificacién y un recalenta -
ﬁientu. Si se requiere de una humedad de 0.02 kg H20/kg 8.5 CON -
una temperatura de 28°C y la temperatura de salida del humidificea-
dor @s 20°C, Las condiciones iniciales son temperatura de 16°C -

con una humedad de 0,006 kg H20/kg Be50 Calcular:

a) La humedad relativa después de la humidificacién adiabdtica.
b) La temperatura de precalentamiento.
¢) La temperatura dg bulbo himedo por cada una de las corrientes,

d) La humedad relativa inicial.
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PROBLEMA,

Se estd diseflando un nuevo sistema de enfriamiento para una torre -

de enfriamiento de tiro forzado con ventilador axial; se calculard

un sistema para enfriar 1892.5 1l/min. de agus, de 30°C a 18°C, El

&rea de la torre es de 37.16 m2. La presidn de trabajo de 587 mm

de Hg. Se obtienen 214 596.72 kg de aire seco/h a éS.SB“C y con -

una humadad relativa_dé 75%. Si entra a 21.55°C con una humedad rg

lativa de 38°C. Calcular: |

a) El gasto madico a la salida por unidad de superficie.

h) El gasto volumétrico de entrada,

¢} La cantidad de agua que serd nacesarioc égregar al sistema para -
reponer la que se pisrds puf evaporacifn durante el enfriamiento
(1/min).

d) La pglacién de agua & alras que se tendrd sn la torre en kg de -~

agua/kg de aire.

1.0 TRADUGCION,

®— Oo—®

L, = 1892.561 min, G, = 214556,72 KL
t1 = 30 C & = 37.16m2 t4 B, 23'88 H
* YR = 75
ig X 6 = 7
4 7&——-‘"<3>_‘“"€3D 3
ty = 21.85C.
@__,@__‘ _ Yq = 38%

t, = Bce



2.0

2.1

2.2

355

PLANTEAMIENTQ.

Discusibn,

a) Para saber el gasto mésico a la salida por unidad de super-
ficie, s6lo se toma en cuenta la superficie de la torre.

b} Para calcular el gasto volumétrico de entrada, se requiers
ademds el volumen himedo del aire a las condiciones de sali
da del aire y se usa carta psicrométrica con t y Ys.

c) Para saber la cantidad de agua evaporada,.sa requiere cono-
cer las condiclones de humedad del aire a la entrada y a la
salida, pues la humedad aumenta con la humedad del aire.

d) La relacifin aire-agua, se cbtiene con el cociente del gasto

mésico de agua entre sl gasto mésico del aire.

Humedad absoluta.

Con t y Yz en carta psicrométrica.

R
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2.3 Volumen himedo.

Y
1 3

V.o o= ( + ) 0,082 t
H 29 18 P

2.4 Gasto volumétrico,
G = G. V
; - H
i 3 3

2.5 Gasto mésico por unidad de 4rea.

G

; Gains = S
; 2.6 Agua de reposicién,
; ! L1 - L2 = Gaire (Yd -

2.7 Relacién aire - agua.

—
G

3.0 CALCULOS,
3.1 Humedad absoluta dea entrada.

De ec. 2.2




Y = aaas
kg H20
Y °m7a C——————
d 3"~ o kg @ess
ta s 21.55 C
3.2 Volumen hiimedo.
De ec. 2.3
v ( 1 + 0.0078 ) 0,082 24,85 + 273
H 29 18 687
760
3
VH = . 1,09 m /kg a.s
3:;3 Gasto volumétrico.
Da 8c. 2.4
kg a.s 1.09 m3
8 = (214 596.72 .EE..__h ) ;m)
. 3
Tl m

EG = 233 910.42 “‘;““

3.4 Gasto mdsico por unidad de frea. .

De ec. 2.5
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G 214 596,72 kE &S
4 37,16 m
- 2
G, * 5 774.93 kg a.s/m

3.5 Humedad absoluta a la salida.

De sc. 2.2
YR s 75h
. kg HO
Y4 = 00,0174 kg fes
t, = 23.88°C

3.6 Agua de reposicién.

De ec. 2.6

. k
L, - L, = 2145%.7 k988 (g o19a - o0.,0078) SLERE
1 h kg aes
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- = D. -mg--a‘.—‘ e
L“ = 206 12 X

L, - L = 2060.12 e

1 2 h
3.7 Aeglacifin aire - agua.
De ece 2.7
60 min
L 1892,5 min’ X R 0.529
G 214 596.72 kg as. ¢
h

e o 0.529 kg _agua
G kg a.s

4.0 RESULTADOS.

a) EL gasto misico a la salida de la torrs es de 5 774.93 -

kg a.s

h m2

h) E1 gasto volumdtrico de entrada es 233.910.42 m3/h.

c) Serd necesario agregar al sistema 2060.12 1/h de agua para
reponer la qus se plerds por svaporacién durante el enfria-
miento.

d) l.a relacifn de aire - agua es de 0.53 kg agua/kg a.s
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FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por:
ALBERTO DE JESUS SOLAND SALAZAR,

1953,

TEMA:" "CALCULO DE UM SISTEMA DE ENFAIAMIENTO DE AGUA",

PROBLEMA PROPUESTO.

Se tiene un sistema de enfriamiento con las siguientes caracterfsti
cas: se dispons de una térra de enfriamiento ds tiro forzads cuyo -
flujo de sgua ss de 300 G.P.M y ls tampsratura de entrada de aQua a
la torre es de 28°C y de salida de 20°C. El aire se encuentra a las
condiciones ambiente de MSxico. E1 érea de la torre es AB 40 m2. -
El gasto de aire es de 92 658 kg a.s/h con una tempsratura de entra
da de 27°C y saldrd a 30°C con una humeded relativa ds 65%h, Calcu-

lar:
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a) E1 gasto m&sico de airs (kg/h) y el gasto volumétrico (ma/h) que
se tendrd & la salida de la torre, es decir, el aire que pasard
por el ventilador. '

b} La relacién de agua & aire qus se tendrd en la torre en kg de -
agua/kg de aire seco.

c) La cantidad de agua que es necesaria agregar‘al sistema para -

"reponer la que se plerde por svaporacién durante el enfriamien-

to (1/min)..
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PROBLEMA.

Se tiene una torre de enfriemiento de tiro inducido, la cuél se rg
guiere para enfriar agua ds 32°C a 23°C. Se usard cuya tempsratu-
ra de bulbo himedo es 12°C y con una temperatura de bulbo seco de
21.55°C; a la salida, la tsmperatura de bulbo hﬁmeda es de 20°C y
con una temperatura de bulbo ssco de 23.88°C. La presifn de traba
Jo es de 587 mm de Hg. Gi el gasto volumdtrico de agua que es ne-
cesaria agregar al sistema para reponer la que se pierde por svapo
racién durante el enfriamiento es de 3450 1/h y la relacién de -

agua-=aire es de 1.5. Calcular:

a) E1 gasto masico de eire que entra en la torre.
b) E1 gasto volumStrico de eire a la salida de la torre,

c) El gasto mésico de agua cus se ve a enfriar.

1.0 . TRADUCCION.

(E}_——46>%__—~ -5 - ‘7

©

Ly=7? t, = 21,89°C '
ty = 32° t, = 20°C
v -

3
EAY

¥
¢
&

@Gant

1:3 = 23.88°C

ts e 290

= 2300
ﬁi—L2-341/h w
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PLANTEAMIENTO.

Discusién,

a) Para saber el gaétu mésico de aire a la entrada de la torrs,
se necesita conocer el valor ds las humedades absolutas tan
to a la entrada como a la salida.del proceso, para lo que -
se requiere la carta psicrométrica con los datos de t y tw.

b) Para saber el gastc volumStrico a la salida de ia torre, se
raguieras calcular el volumen hiimedo a las condiciones de sa
lida.

c) Para saber el gasto misico de agua que se va a enfriar, se

utiliza la relacién L/G.

Humedad absoluta.

Con t y tw,

100h -




3yl

2.3 Basto de aire.

Li = % = By (Ya - Y3
| . L, - L
1 aire (Y4 - YS)

2.4 Velumen himedo.

1 Y 0,082 ¢
1 W=l v =) =5

2,5 Gasto volumétrico de aire a la salida,
= 5, V

& H

2.6 Gasto volumétrico de agua.

e
L = 1586

3.0 CALCULGS,.
3.1 Humedad absoluta en la corriente 3.

De ec. 2.2
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kg H.O
Y3 = GoDU?B H2
kg @.8.
20°C 21.55°C
3.2 Humadad absoluta en la corriente 4.
De ec, 2.2
100%
) kg H0
‘Yh = 0,0174 Py
42°C 23.88°C

3.3 Gasto da aire.

De sc. 2.3
X kg
6 (3a50 _h)( 1)

aire ~ (0.0174 - 0.0078) kg agua

kg aes
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= 359 a7 S0 8eS.

G
aire h

3.4 Volumen himedo,

De 2.4

{
i v, (-—213— + 9%] 0.082 (23.88 + 273)
! : 587

760

VH = 1,1 ma/kg BoSe

3.5 Gasto volumdtrico de aire a la salida.

De 2.5

3
. - kg a.s m
G, { 359 375 - } (1.1 —

64 = 401 421.87 ma/h

3.6 Gasto vnlumétrico de agua a la entrada de la torrs.

Ds 2.6

L, = 15 (359 37 -'ﬂf-&s-)

L, = 539 062.5 53;3—5-
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4,0 RESULTADOS,
a) E1 gasto mdsico de aire a la entrada de la torre es de -
359 375 kg aes/he
b) El gasto volumdtrico de aire a la salida de la torre es de
3
401 421,87 m /h.
c) El gasto misico de agua que ss va a enfriar es de 539 062.5

kg a.s/h.

FUENTE DIRZCTA: Tesis profesional reslizada por:
ALBERTO DE JEBUS SOLANO SALAZAR,

1953,

TEMAs "CALCULO DE UN SISTEMA DE ENFRIAMIENTO DE AGUA".
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PROBLEMA PROPUESTO.

Se quisren enfriar 600 500 kg a.s/h en una torre de enfriamiento, -
de 28°C a 20°C. Si entran 350 000 kg a.s/h con una humedad relati-
va de 0,00565 kg agua/kg aire seco y sale can una temperatura de bul

ho seco de 23°C. Calculars:

a) La temperatura de bulbo himedo a la entrada.
b) E1 gasto m&sico de aire a la salida de la torre.

c) El gasto volumétrico de agua & la salida de la torrs,
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PROBLEMA,

Se va a calcular el equipo para acondicionar el aire del departamen
to que se va a instalar en "Industrias 1 - 2 - 3", para extreser -
aceite de ajonjolf. E1l proceso completo consta de precalefaccién,
humidificacién y recalentamiento. A la entrada, se tiens aire a -
27°C con una humedad absoluté de 0.,0072 kg H20/kg airs seco., Se rg

3 .
quiere obtener 340 m /min de aire a 6°C, con una humedad absoluta -

de 0.0166 kg H20/kg aire seco, Si a la salida del humidificador se

tiene una humadad porciento de 85. Calcular:
a) La cantidad de agua evaporada.
b) La temperatura de salida de. la clmara de rocio del aire.

c) La temperatura de precalentamiento,

1.0 TRADUCCION,

t, a2 C  tym? Yo ™ €5 t, =6
Y, = 0,007 === LT L 3
. - kg 8e8 , . ) 3
] m
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2.0 PLANTEAMIENTO.

2.1

2.4

Discusidng

Para calcular el agua svaporada se hard un balancs total de ma

teria en funcibn de humedades,

Para determinar las temperaturas,; se hard 4so de la carta psi-

crom8trica a las condiciones de la Cludad de Méxica, con una =

_presién total de 586 mmHg.

Cantidad de agua evaporada.

]
aq
by = b = (g = Y
H
Volumen hiimeda.
1 Y 0,082 T
VH=(29+ 18) P

Temperatura a la salida del humidificador.

Para saber la temperatura ds salida del aire del

HO
2

humidificador,

primeramente con los datos ds t4 y Yﬁ se ubtiene_el punto (4).
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Desde el punto {4), avanzamos horizontalmente hasta Y$h = 85,-

se obtiene el punto (3) y de ahf bajamos hasta t3 que correspon

dord a la temperatura de salida de la cdmara de rocfo del aira.

2.5 Tempsratura de precalentamisnto.
Para saber la temperatura de precalentamiento se localiza el -

punto (1) con los datos de t, ¥ Y1.

q
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Desde el punto (3), se baja por la lfnea de enfriamiento adia
bAtico hasta la interseccién con la 1lfnea de humedad constan—
te a las condiciones de entrada, o sea el punto (2}, de ahf -

bajamos hasta t_, gus corresponderd a la tempsratura de preca

2
lentamiento.
Y%
3 .
Y4
1 2 .
Y1
t4 t1 t2
CALCULOS,

Valumen himedo en la corriente (4).

De ec. 2.3
1 0.0165_ , 0,082 .. 3
760

BGasto volumétrico de agua evaporada,

De 8c. 2.2
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: 340 1
L, =L, = ( 0.0188 = 0.0072 ) o5 ' 1 ke H0
1 0
1H,
L - L = 3,995 W0
1 a oo
. min

3.3 Temperatura de salida de la cémara de rocfo del aire.

Ds 2.4

b
kg HZO

Y, = 0.0 ——acra
4 166 kg 8,8,

= 21140

3 11 e

3.4 Temperatura de precalentamiento.
pe 2.5

Y4 = 00166

Y“ = 00,0072
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4,0 RESULTADOS,
a) El gasto volumdtrico de agua evaporada por 340 ms/min de =
airs tratado por minuto es de 4 1 HZD/min.
b) La temperatura de salida de la cémara ds rocfo es de 24.11°C,

a:) La temperatura de precelentamiento es de 49°C,

FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada pors

ENRIQUE DELGADO FRESAN,

1959,

TEMA: “ACONDICIONAMIENTO DE AIRE EN UN LOCAL "CERRADO®,
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PROBLEMA PROPUESTO.

Para acondiclonar aire en un local cerrado en "Industrias 1 - 2 - 3%
se requieren 430 ma/ de aire a 61°C con una temperatura de bulbo -
himsdo de 32.5°C. Este aire se obtendrd a pertir de aire atmosféri
co a 229G, con una humedad del 60%. El procesc completo consta de
una precalefaccifn seguida de una humidificacifn adiabdtica hasta -

el 80% y un recalentamiento hasta condiciones finales. Calculer:

a) La temperatura de precalentamiento.
b) La cantldad de agua de repuessto que se necesita suministrar a la

cémara de rocio en litros por minuto,
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PROBLEMA.

Se desea acondicionar aire en un departamento de uma Industria de
extraccién de aceite de ajonjoli, para aumsntar la eficiencia del
proceso; para lo cuél se requisre de un calentador de superficie -
extendida, cuya temperatura de salida serd 61°C; de un humidifica-
dor de rocfo con 71 pulverizadores trabajando a 10 psi, del cudl -
saldrd aire con una humeded porciento de 75; luego sigue una preca
lefaccién, teniendo como condiciones finales una humedad prociento
de 55 y una tempsratura de bulbo hiimedo de 40°C.

51 el aire se obtiens a partir del atmosférico a 27°C con una humeg
dad porciento de 65. Calcular:

a) La temperatura de salida del humidificador,

b) La temperatura a las condiciones de salida.

c) El gasto volumétrico de aire'requerido a las condicianeg da sa-

lida si el agua eveporada es de 4.5 kg H20/hin.

1.0 TRADUCGION,

%

t & 619C Y, =75 Y, =55
2 3 4
% %
t. =7 t = 40°C
3 w
O
t4 -7
£} = 7
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2.0 PLANTEAMIENTO,

2,1 Discusifng
Para determinar las éamperaturas pedidas se hard uso de la car
ta psiqrométrica & las condiciones de la Ciudad de México: 586
vmmHg de prasién.
Péra calcular el gasto volumétrico a las condiciones de salida
se hard un balance total de materia en funcifn de humedades y -

volumen himedo,

2.2 Temperatura en la corriente 3,
Para saber la temperatura del aire a la salida del humidifice-—

dor con los datas de t, ¥ Y{%, ss obtiene Y, y con t

1 sa obtig

1 2

ns sl punto (2)
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Desde 8l punto (2) se sube por la 1fnea ds enfriamiento adiab&tico
hasta la interssccién con YS%; ahf se obtiene el punto (3}, del -
cufl bajamos hasta t3 que corraspondsrd a la temﬁeratura del aire
a la salida del humidificador. Y si del punto (3) nos. seguimos a

humedad constante tendremos la humaedad a las condicionss de salidz

Y4.

Yo P

2.3 Temperatura en la corrients 4.

Para saber la temperatura en la corriente de salida, con los -
datos de tw, hasta saturacién y Y4 se obtiena el punto (4), en
1a intersecci6n de la 1fnea de enfriamiento adiabdtico con la

de humedad constante; de ahf bajamos hasta ta, la cuél corres-

ponderd a la temperatura & las condiciones de salida.
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Y% = 100
Y4
t t
wa 4q
2.4 Volumen himedo.
1 Y 0,082 T
vy = U5 + =5 ) P

2.5 Basto volumdtrico en le corrients 4.

Gﬂ-
L, - L, = (Y4 - Y1) -
H
G - (L1 - L4) Vv
a Y4 - Y‘I) H

3.0 CALLULOS,

3.1 Temperatura a la selida del humidificador.

De 2.2
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Yp = 65

kg H O

e ———
2 ”Y1 = 00,0195 kg au5e

= 270 = 649
t1 ‘270 t2; 61'8

Y = 75
kg H.0
VY o o
) kg &.8s
2
t. = 33%C

3.2 Temperatura a las condiciones de salida.

Da 2.3

¥h = 100
kg H O
¥, = 0,082 pome

= [}
t‘? g0 t4-111G
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3.3 Volumen himaedo.

De 2.4

( o, 0.0 ) 0,062 (384)
29 18 566
760

3

m
AL mmmom
VH s 1,40 kg

3.4 Gasto volumétrico en la corriente de salida.
De 2,5

3
m
(1.48) = 6468 porpe

n 4,5
a4 (D032 - 0,0195)

4,0 BRESULTADOS,.
a) La temperatura de salida dol humidificador es da 33°C,
b) Le temperatura a la salida ss da 111°C,

©) El gasto volumdtrico requarido de 648 malmin.
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FUENTE DIRECTA: Tesis profesional rsalizada por:
ENRIQUE DELGADO FRESAN,

1959,

TEMA:  "ACONDICIONAMIENTO DE AIRE EN UN LOCAL. CERRADDY.

PROBLEMA PROPLESTO.

Se tiene un proceso que consta de calentador humidificedor-preca -
léntador, para acondicicnar aire em un local cerrado. La tempera-
tura a las condicionss de salida es.de 55°C, con una temperatura —
de bulbo himedo de 45°C; la humedad porciento a la salida del humi
dificador es de 80; la temperatura a la salida del calentddor ss -
de 65°C y los datos de entrada a las condiclones de la Ciudad des -
México song t1 = 25%C , tw = 21°C y P = 586 mmHg, Cal-
cular: -

a) El gasto volumétrico a la salida y su temperatura.

b) La temperatura a la salida del humidificadaor,
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PROBLEMA,

En el proceso de acundicioﬁémienta de aire para la planta Hidro-
eléctrica de "E1 Oviach", Sonora, se planea purificar 320 m3/min -
de aire en una torre empacada. El aire estard inicialmente a 18°C
con una humedad.de seturacifn de 60%, saldrd con una temperatura -
de 35°C y con una temperatura de bulho himedo de 29°C. Calcular:
e) El gasto volumStrico de aire a la salids de la torre en malmin.

b} La cantidad de agua condensada.

1
1.0 TRADUCCION.
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2.0 PLANTEAMIENTO,

2.1

22

2.3

Discusifin:

Para saber el gasto volumétrico a la selida de la torre se re-
quiers calcular el volumen himedo,.

Para ssber la cantidad de agua condensada se hace un balance -

de materia en funcifn de humsdades ahsolutas.

Volumen hiimedo,

1 Y ) 0,002 T (°K)
29 8 P {atm)

Humedad absoluta.

Con ta y Y%b en carta psicrom8trica se obtiene Y3°

Y%
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Gasto mAsico de aire seco.

G, = B, V
- Fh
Agua cundensada.
LZ—L1=G(Y3-Y4)

Humedad absoluta en la corriente 4.

Con tw4 ¥ t4 en carta psicrométrica se obtiene Yda
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3.0 CALCULCS.

3.1 Humedad absoluta en la corriente 3.

De 2.3

Y = 60%
kg H20
Y = 0.01 arseiaEpeenan
w 3 kg @e8.
ta = 18°C
3,2 Volumen himedo a la entrada.
D§ 2.2
m3
1 0.0, 0,082 (291) 1,084 =
= { @
Yu= 25 ) 586 = kg a.8
760
3.3 Gasto misico de aire,
De 2.4
6 = =20__ . og5,p kdos
1o min

3.4 Humedad abscluta en la corriente de salida.

De 2.7
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kg H20 :

— Yﬁ = 0.02. Ko @eSe

t = 29°C t_ = 359C
Wa a

3.5 Volumen himedo a la salida,

De 2.2
9 0.002 0.082 (308) -~
Vg = (5 ¢ B ) 566 C B T e
760
3.6 Gasto volumétrico de airs a la salida.
De 2.5
3 3

. Jij] m
- - kO a.s 1.33 m) a 302,61 =
&, {295.2 —E;;;- ) ( kg,aes_ min

3,7 Agua condensadae

De 2.6

0
L - L, = 295.2 —L85. (0,01 - 0.,002) ELH-%—
2 i min kg aes

4,0 RESULTADOS,.
a) E1 gasto volumStrico a la salida de la torre es de 392.6

3
m /min,
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H.O
kg 2
h) La cantidad de agua condensada es de 141.7 -g—;——

FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por:
JUAN BOSCO BOUE PENA.

1957,

TEMA: "CALCULO Y DISERD DEL EQUIFO DE ABSORCION DE HZS Y ACONDI-
CIONAMIENTO DE ATRE PARA LA PLANTA HIDRO-ELECTRICA DE "EL

OVIACH" SONORAM,

PROBLEMA PROPUESTO.

Se tiene una torre empacada que estf Instalada en "E1l Oviach" Sono
ra, en la cudl, ¢l aire antra con una humedad porciento de 75 y =
con una humedad absoluta de 0,032 kg HZO/ kg Ae5e

Sale a 20°C con una temperatura de bulbo himedo de 16°C,
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8i se condensan 350 kg H20/h.

Calcular:

a) La temperatura de entrada del aire.

b] El gasto volumétrico de aire que se requiere purificar.

c)} El gasto volumdtrico de aire a la salida.
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PROBLEMA,.

En un proceso para la obtencidn industrial de carotenos a partir de
zanaghoria, en la etapa fingl, el pigmento es extrafdo de los s6li —
dos secos mediante uno de los solventes que ofrece mejores condicig
nes para la extraccién el cual es el bencéﬁn, s8 recuperard median-
te una corriente gaseosa principalmente de N2, dicha corrients ss8 -
circulard en un sistema cerrado. E1 pigmento entra al secador a rag
z6n de 8 000 kg mol/h y contiene 1.25% en mol de benceno. EL gas
solvente dasl secador estd a 7688 mmHg y 42.2°C con una humedad rela-—
tiva porciento de 75, Esta corrients se pasa a través de un enfrig

dor,; para condesnsar la mayor parte del benceno, las fases se sepa -

ran sn un tambor de separacifing E1 vapor saliente del tambor, se

hace pasar con un ventilador a través de un cambiador de calor y

lusgo al secador. E1 ventilador operard a una prgsiﬁn de succifn

de 766 mwHg. Una lectura a la descarga indica una temperatura de =

15.4°C con una presién total de 1250 mmHg. El gas circulante alre-

dedor de 8ste circuito es de 9 500 ma/h estandar en basg ssca libre

de bencena.

a) ;Cull serd la temperatura en el tambor para que no exista un au-
mento de henceno en la corriente de vapor reciclado?e

b) ¢Cuél es el porciento en mol de benceno a la salida del secador?,



n

.0 TRADKCGECH,

P e 1250 sy
'e‘a WAT . ® o 76D oy

O—O—

. L 4

2.0 FUANTEAMIENTO, léﬂ.'g :

2.9 Discusifa,
immhmhma;!asa}i&deltadmr&sepamiﬁn
g8 debs temar on cusnta qus el nitrfgenc saliente sstard satu-
yaga, dshido a que el msﬁlo geja salir un gas en equili-
trio eon un 1fgquido, por 1o que sa utilizard la ecuncifn e —
nos relecionn nizsre de moles y moles totales con presifn par—
€lsl y presifn total; wre vez obtenida la presifin percial del
solvente, sa buysca la temperetura de saturecifn correspontdien-

te, la cuzl serd la temperetura de salida del tembar,
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Para conocer el norciento en mol de benceno a la salida del sg
cador, se necesita saber el mimero de mnles totales y ndmero —
de moles para el bhenceno en la corriente de salida de sflidos

del secador; 8stos datos se calculan mediante un balance molar
total de materia en él secador y otro en el tamhor de separa -

7

cibn,

Basto molar en la corrientz de alimentacidn,

~
G =

I®
.

Nimero de moles de benceno en la corriente saliente del venti-

lador.,

n.- p
Cets G
n p
N, N,

Temperatura a la salida del tambor de separacién.

B las = i .
Con pCGF% en tablas s2 abtiene tG
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2.6 Nimero de moles de benceno a la salida del secador,

n P
CH, C.H,
n -
Ny Py

2

2.7 Presi6n parcial de benceno en la corriente 5.

p
CBHB
YR = %
p
Ce's
- o
B = Y, e« B
G 5H6 R c GHG

2.8 Balance molar de materia en el tambor de separacién psra el -

benceno.

2.9 Gasto molar en la corriente de entrada al secador para el ben

cena,

2.10 Gasto molar en la corriente de entrada al seeador para el s6li

dos-
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66

2.11 Balance molar de materia en el secador para el benceno,

2.12 Fraccidn mol en la corriente de salida del secador para el -

bencena. A
2
v CGHS
%6 h hi

3.0 CALCULOS, .

3.1 Gasto molar de N2 por hora circulantes.

De 2.2
3 N
~ m 4 kg mol kg mol 2
Ga = 9 500 P X W< = 424,1 —_——'—h
NZ

3.2 Gasto molar en la corriente saliente del ventilador.
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Con t4 = 15,4°C se obtiene en tablas, presién de vapor para -

el benceno.

t = 15.,49C Data,
]
1 - D
P 60 mmHg . P = 1950 mmHg
Cets
- B c
B P a 15.49
CH, CaH,
De 2.3
T
66 60
= ® Tws0 - o - 00814
Py

kg mol CBF%
al = {a24,1)(0.0504) = 24.38
N2 h
3.3 Presifn parcial en la corriente 6.
Gasto molar de CGF% - Gasto molar de CﬁHG

en la corriente 4 en la corriente 6

Dato: P = 760 mmHyg
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6 6 (760)(0.479) = 35.4 mmHg

Esta presifn corresponde a una temperatura de saturacifin dea -

6°C.

3.4 Preesifin parcial del benceno en la corriente 5.

t = 42,29
o
B = 200 mmHg
Cets
De 2.7
55 = (0.75)(200) = 150 mmHg
c.H

66

3.5 Nimero de moles de bencenc en lag corriente S.

De 2.6
n
C_H
6 & 150
n_ = e - o - De2427
<
ke mol N2
n = o 242 = ac
o H {a21,1){0.2427) 102.20 m

66
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3.6 Gasto molar de henceno de la corriente 3,
De 2.8

~ kg mol CGH6
G:3 = 102.2 - 21.38 = 80.82

Csts

h

. 3.7 Gasto molar de bencena en la corriente 1.

De 2,9

= (8 000)(0.0%25) = 100 -SLmol.

3.8 Gasto molar de s6lido sn la corriente 1.

De 2.10

T, = (8000)(1-0.0125) = 7000 —2rek

1 h
5
3.9 Basto molar de benceno en la corriente 2,
De 2.11
~ kg mol
G2 = 21.386 4+ 100 - 102.2 = 19,16 —-h—
CGHS

3.10 Porciento en mol de benceno a la salida del secador,

De 2.12
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19.18 o
Y = Tw.s + oo - 000242 %

4.0 RESULTADOS.

e) La temperature en el tambor de separacién es de 6°C,

b) A la salida del secador tendremos el 0,00242 % para el ben

cenn,

FUENTA DIRECTA: Tesis profecional realizada por:
BALTAZAR CHAVEZ PEREZ,

1963,

TEMA "ESTUDIO DE UN PROCESO PARA LA OBTENCION INDUSTRIAL DE CA-

ROTE®0S A PARTIR D= ZANAHORIA®,
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PROBLEMA PROPUESTQ, i
Se requiere recuperar el solvente benceno, el cual se utiliza para

extraer un pigmento para la ohtencién industrial de carotenos.

Se cuenta con un sistema cerrado constitufdo por un secador, enfria
dor, tambor de saparacifin, ventilador y cambiador de celor. FEl gas
que se utiliza para dicha recuperacifin es el nitrfgeno, el cual cir
cula a razén de 13 500 ms/h estandar en base sesca libre de benceno.

Entran al secador 9 800 kg mol/h el cual contiene 2% en mol de ben=
ceno, A la salide del seeador, la presifin es de 800 mmHg y 42.2°C

eon una humadad relativa del 86%. E1l ventilador opera a una presién
de 780 mmHg y una lactura a la descarge indica una temperatura de -

26+1°C con una pfesiﬁn total de 1 450 nmHg. Calcular:

a) Gasto molar de s6lido-en la corriente de entrada,
b} Porciento en mol de benceno a la salida del secador.
c) La presién percial del benceno a la salida del tangue de separa-

cifn,






CAPITULO

SECADO
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BECADO

Esta operacifin unitaria tiene por objeto eliminar un licuido (gsna—
ralments agua) da un s6lido hdmedo hasta un grado de humadad dessa-
do (relativamente bazjo). Mediants el empleo de calor. Ge efectda

a caba suministrando al sélido energfa en forma de calor suficiente

para que el liquido gque lo humedsce pass a la fase vapor.,

Importancia del secado.-

4+ Un producte tratedo por msdio de esta operacifn, se mensja mfs 4
cilmente para algdn tratamisnto posterior,

+ Como producto final y tretado por dicha operacifn es mds satisfac
toria su utilizecién,

+ Un producto seco reduce los costos de transporte.

+ Aumenta la capacided de otros aparatos o instalacionas ﬁel proce-
S0,

+ Un producto se conserva mgjor seco durante su almacenaﬁienta y su
transporte.

+ E1 valor de los subproductos asf como su utilidad son mayores.

El secado as frecuentemente considsrado comg una operacién de aceba

do, debido a qus en la mayoria da los casos se lleva a cabo justa -
- :‘\'

mante antes de la preparacién del producto para su transporte.
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Dependiendo del tipo de materiales que son sometidos a dicha opera—
cidn existen diferentes tipos de sscadores. Ya gue los materiales

a mansjar por lo general son: pieles, azicar granulada, cueros, te-
las, fibras, leche, café etc. Los tipos de secadores deben adecuar
se a las caracter{stices del material y a astas mismas dsbe plan -
tearse el método de transfarencia de calor a los sdlidos himedos, —
lo mismo en lo referente sl manejo dependiendo de las propiadades

fisicas de los materiales himedos.

Por lo tanto estas dos caracteristicas importantes:

a) E1 mansje de los sSlidos.

b) La transferencia de calor y eliminacifin de vapor dg agua bien -
combinadas dan lugar a squipo apropiado y con optimizacién para

el proceso.

TIPOS DE SECADORES.~

.Desde el punto de vista de la transfersncie de calor los secadores

pueden ser:

Secadores Directos.- Estén caracterizados por el hecho de que el -
secado depende de la transfersncia de caleor de un gas calisnte al -
s6lido himedo; elimindndose el vapor producido por medio del mismo

calentamiento.
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Secadores Indirectos.— E1 calor es transferido al material hdmedo

por conducién a través de una pared solida, generalmente de metal.

Ademds hay otra clasificacifin dentro de esta:

Secadores « De almacén,
Intermitentes, De compartimiento; Cdmara Gabinete.
4
Flujo en paralelo,
O tunsl Flujo a contracorrisnte.
De tambor Presibn atmosférica.
Al vacio,
Secadores [ Flujo paralelo,
’ Flujo a contrecorrienta.
o Ror PR,
< tatoriosg Flujo invertidao.
Continuos
Al vacio.
hy
[ Aire caliente.
Prasidn
Atmosférica Vapor da agua.
Sacadores * | Sobrs-calentada.
s )
fRocliado Al vacic,
b .

" Entre los secadores directos.— Se encuentren:

. Los de charolas (intermitentaes).

« Los de espreado.

. Los rotatorios,

. Los de tdnel (contfnuos).
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De los secadores indirectos los mds importantes son:

. Los de cilindros

« Los de tambor

. Los rotatorios de tubos calientes

(para papel) contfnuos.

1w

v
« Los de charclas agitada y al vacfo intermitentes.

o Los liofilizadores

DIAGHAMAS ESPAGIALES

- Secadores ds charola£

DE LOS SECADDRES MAS USADOS EN LA INDUSTRIA,

Balentamiento directo
oparacifn intermitente.

-~ Secadorss rotatorios:

Calentamiento directo
operacién continua.

Para sélidos que flu-
yen libremente.
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Calentamiento indirecto

- Secadorses de tambor: K
operacién contfnua.

Para materiales ds
consistencia blanda.
Ej: Materialas orgénicos.

Calentamisnto directo

. = Sgcador de e as:
Spreas operacién continua,

Maneja suspensiones y
solucionas en cantida-
. des elevadas.
EJ; Leche en polvo, café —
soluble, jabones; de -
tergentes.

BALANCES DE MATERIA SIMPLES.

Para hacer los balances sg utilizen humedades en base seca, debido
a gue las corrientes entrantes y salientes”varfan a lo largo del sg
cador, mientras que la cantidad de aire seco o de sflidos secos per

manecen constantes durante el paso por el equipo.
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BALANCE DE HKATERTIA PARA UN SECADOR ROTATORIO.

= fluj i k
Gaire ujo de aire seco kg/h
M = masa total

5 = cantidad de sflido seco/h

Balance total de materia.

M1+GS=M2+Ganu-l-nn---ouo-.n(1)

81 = S .Y .Ga. = ‘34. «a o 0 ® .(2))’(3)
Aire Aire
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Sdlido seco.

SHM(1—2)cuunvon--nl-tu-
Gas seco.

GAire=G(1—)')--.--.-..-...

Balance de agua.

Sustituyendo (2} y (3) en (5) tensmos:

S(Z "’Zz )“G. (Y - Y )-..Antl
1 aira 4 3
H20 H20 H20 HZD

Traduciendo la expresifn: El agua perdida por el sélido es

que gana el_aira utilizado para el secado.

. (a)
. {5)
. (8)
. o(7)
el agua
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PROBLEKA .

S5e requisre producir sorgo limpic para una fabrica de "Fino Real";

la segunda parte de este proceso consiste en tener un stock sufi -
ciente de sorgo seco para surtir a la ssccifn de cribado, Si el -
alre entra con una humedad absoluta de 0.069 kg de agua/kg de aire
s8C0 y sale con una humedad absoluta de 0.008 kg de agua/kg de aire
seco. El sorgo contiens 23% de agua y se reguiere para su almace—
namiento con un 12%. Calculer, la cantidad de'561idu seco, si se

obtienen nstos 181.15 kg de aire saco.

1.0 TRADUCGCICON,

81 - 7
Yy = 0.069 G, = 181.15 kg
®—< ’ & st- 0,008

6
4 (:47 4:) Z = 0,23
Za L J Dc 12

G = Corriente de aire.

S = Corriente de s6lido,
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2.0 PLANTEAMIENTO.
2.1 Discusibn,

Para calcular la cantidad de sélido

total de Materia en funcién ds las humedades y se despeja la

incélgnita deseada.

2.2 Balance total de materia.

61 e Y1' + 83. Z3 = G, Y

seco, se hace un Balance

+ 5.2

2 2 4 4

2.3 Relacién mol en las corrientes 3 y 4.

2.4 Balance de materia para s6lidoc seco.

Cantidad de sflido

seco entrante

N
]

Cantidad de s6lide

seco saliente,

2.5 Balance de materia para el aire secao.

Cantidad de aire

ssco entrante

Cantidad de aire

-
ssco salisnte



390

2.6 561ido seco necasardo,

Da ec. 2.2
- 8 =ew
G (YZ Y1) 8 (z‘3 zd)
6 g e m V)
(z, - z,)
3,0 CALCUWLOS,
3s1 Humadad absoluta en la corrients 3.
De ec, 2.3
0,23 kg agua
Z3 = T oms ¢ 0B TiElide seco

3.2 Humedad absoluta en la corriente 4.

D2 Bc. 2.3

0.12 0.12

= 0“ 135 M@-ﬁm

4 °  1-0.12 0.80

3.3 Cantidad de s6lido ssco obtenido,

De ec. 8.6

0,008 -~

161,15 (0.298 -

8§ =

kg s6lido seco

0,069,
0,136
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§ = 68.21 ky

4.0 RESULTADOS.

Se obtendrdn 68,21 kg de s6lido seco al 2% para almacenamisn

to.

FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizadas por:
JOSE LEOBARDO SOLIS MORALES,

1977

TEMA: "ESTUDIO TECNICO ECONOMICO PARA LA RECUPERACION DE GLUMA —

DEL SORGO™.

PROBLENMA PROPUESTO,

Se requiere secar sorgo hasta un 13% en una”segunda etapa de un pro
ceso. 51 éste entra con una cantidad de agua del 35%, calcular la

relacifin Gﬂire/S' £1 aire de entrada &l secador contiene 7.5% de -

humedad en psso y sale con 0.83% de agua en peso.
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PROBLELA

Se tienen 18 ton/h de sorgo himedo, el cudl se someterd a secado, se
quiere saber la cantided de aire ssco necesario para dicha opera -
cidn,

€l sorgo contiens 23% de agua y 77% de s6lidos en pesc y sale con -
un 12%'de agua en peso. El aire de entrada al secador contiene -

Q.79 de humedad en peso y sale con 5.45%,

1.0 TRADUCCION,

y, = 0,0079

o—>—— : v, = 0.0645

() (71 ‘__.®__@23ND-0.23
z, = 0.12 (:7_ _ 4) 2

M, = 18 D00 kg/h

2.0 PLANTEAMIENTO.

2.1 Discusifin,
Para saber la cantidad de airs seco necesario, se rsquiere ha-
cer un Balance de Materia Total y un Balance de Materia pare el

* agua, tomando en cuenta que la cantidad de aire seco y de agua
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nata serd la misma tante para la entrada como para la salida -

del mismo.

2.2 Balance de materia total.

2.3 Balance de Materia para sl gua.

G..Y + 8.4 Z a GB_o Y 4+ S e 2, s
1 1 3 3 2 2 4 4
Hgﬂ H20 HZO HZD
Coma 53 = 84 y G 4 = 82
S(ZSH O B Z4H D) - ° (YZH 0O B Y.‘H D)
2 2 2 2

(ZSH Q ) ch'H 0)
aire 2 2
° (YZH 0 ) Y"‘H 0)
2
2.5 Alre seco requerido.
z
G
- aira/S 35
aire M
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2.5 Relacidn mol en las corrientes 1y 2,

"

0
H2

o Ty,

2 HED

2.7 RAelacifin mol en las corrientes 3 vy 4,

3
H.0
Z = 2
3 1~ 2
H O 3
0
2 H
Z
[}
H,0
%4 5 -z
H.O )
2 H,0

3.0 CALCULDS.

3.1 Kilogrames de agua por kilogramos de alre seco en las -corrien-

tes 1y 2.
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De ec. 2.6
’ 0,0079

A = T-0.o005 - 0-0088
H.O.
>

0,0645 :

Y = S —————C TS o .

2 1-0.0545 0.0685
H,0

3.2 Kilogramos de agua por kilogramos de sélido sece en las cerrien

tes 3 y 4.
De ec. 2,7
0,23
ZSH 0 = 1 - 0.23 = 0.2987
s
0,12
ZaH o " 1-0.12 T 031363_
2
. 16n 5.
3.3 Relaci6n Gaire/
De ec, 2.4
Gaire 0,2587 — 0.1353) - 2.69 kg aire seco
S = ( 9.0689 - 0.0085 *®7 g sélido seco
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3.4 Aire seco requerido.

De ec, 2.5

kg aire seco
69 8IS seco . 614
i ( 2 kg s6lido seco ) { 0.77 kg %ﬁlldo)
aire seco

G = 2.071 kg aire ssco

4.0 RESULTADDS.
Se necesitardn 2.071 kg de aire seco para una carga de 18 ton/h,

ya que se tiene una cantidad de sorgo seco al 77%b.

FUENTA DIRECTA: Tesis profasional realizada pors
JOSE LEOBARDO SOLIS MORALES.

1977.

TEMA: "ESTUDIO TECNICO ECONOMICO PARA LA RECUPERAGCION DE GLUNMA

DEL SO0RGOY.



397

PROBLEMA PRORUESTO.

5i la relacifn Gaire/S es de 4 kg de aire por kilogramo .ds sélido —
seco, Calcular el % de agua que cﬁntiene sl sorgo & la entrada del
secador si sale con un 13% de agua en pese. El aire tiene una hume

dad ebsoluta de 0,0075 & la entrada y 0,056 a la salida.



398

PROBLEMA

Se hizo un estudio Técmico Econfmicopara la recuperacién de Gluma -
de sorgo. Una de las partes mAs importantes del procsso es el seca
do del sorgn. Se procesan 333,45 ton/dfa de dicho material, con -
una cantidad de agua del 45% y sale con un contenido de agua del -
§%. El airs utilizado para sacar el sorgo tisne una temparatura a

la entrada de 10.5°C y una humedad porciento de 44; si durante el -
proceso se2 calienta adiabiticamente hasta 60°C, calculars

a) E1 agua svaporada.

b) E1 mire seco necesario.

c} E1 velumen de airs,

La prasidn de trebajo as 585 mmHg.

1.0 TRADUCCION.

Y%-M

t - 10.5°C ’

>—>— —o—®

L 0-45
. “ 2
Za = 0.55
8

M. = 333.45 ton./h



399

Z.Q PLANTEAMIENTO,

2.1 Discusidn,
Para saber la cantidad de agua evaporada y 8l aire seco, se -
hace un balance total de materia para el agua, en fqnciéﬁ de -
las humedade§ corraspondientes y el volumen de aire se aobtiene
con las condicienas de presifn y temperatura que se dan como -
datos. Para sabsr las humedades absolutas se hace usp de la -

carta psicrométrica,

2.2 Balance de materia total para el agua.

G, Y +83¢ZS e G .Y + 5.7

1 1
H20 HZD HZD H2U

2.3 Ague svaporada,

6 = M.z (2 -z, )

2.4 Aire ssco,.

Cyo ™ Caire (Yz - Y,)
2
’
B
] H,0
aire Y, - Y



4,00

2.5 Volumen de airs.

e
1 1 RT
Vs (e * ) %
H. O
2
G = B , oV
1 aire

2.6 Relacién mol en las corrientes 3 y 4.

%3
Z -
3 -Z
1 3
€1
zZ = -
1 -
4 Z4

2.7 Humedades absolutas en la entrada y salida del sacador.
- 7/

Con t, ¥ Yh en la carta psicromStrica se ohtiene Y.

Y %
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3.0 CALCULOS,

3.1 Humedades Absolutas.
Con los datos de t, = 10.5°Cy Y% = 40, se obtiene la hu -
medad absoluta del aire a la sntrada del secador, en la carta
psicrométrica. Este aire se celienta adiabéticamente hasta -
60°C y con este dato se obtiene en la misms carta la humedad -

" gbsoluta a la salida del secador,

t1 = 10.8°C tz = 60°C

3.2 Humedad absoluta en les corrientes 3 y 4,

De sc, 2.6

0,45 kg agua ’
Z; = T on.a5 = QBB S 6lido seoo
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g,05 kg agua
= D,0526
aq 1~ 0,05 2 kg ds s6lido seco

.3.3 Ague sveporada.

De sc, 2,3
L kg s6lido
6 = (13893 h ){D.55 kg kg agua
T ){0.8181 - 0.0525) P—
kg 0
GH 0 = 5 649.3 h
2 w®8vap.
3.4 Aire ssco.
De sc, 2.8
5 849,3 : kg mire ssco
Catre ™ (0.077 - 0.008) ~ B8 77246 h

3.5 Valumen de aire.

De sc. 2.5
v ( 1 . n.ooa) 0.082 (283.5
® Uz 18 0.7697
3
v = 1.(:5&4 A ————— Y

kg aeirse seco

3
g, = (04 772,06 HLB2 (10000 e
1 h kg a.s
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m

§, = 9023181

4.0 RESULTADOS

Para procesar 333.85 ton/dfa de sorgo, se requieren 90 231.81
3
m /h de volumen da aire y se ovaporardn durante el secado -

140,4 ton/dfa.

FUENTA DIRECTA: Tesis profesional realizeds por:
JOSE LEOBARDD SOLTS MORALES.

1977,

TEMA: “ESTUDIO TECNICO ECONOMICO PARA LA RECUPERACION DE GLUMA

DE SOAGO™

PROBLEMA PROPUESTO.

-

Durante el proceso de secado del sergo en una fébrica de "Fino -

Real®™ se evaporan para una carga de 100 kg d= material himedo en -~

trante 12,5 kg de agua/h. Para secar dicho material -se tiene aire,
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el cudl a las condiciones finales, tiens una temperatura de 75°C, -
con una humedad absoluta de 0.0675. 8i éste proceso se realizb adia
b&ticams