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I N T R o D u e e I o N" 

El presente trabajo tiene como objeto e1 diseño de una columna -

agotadora para la mezcla binaria 2etilhexanol-agua, la cual se generá

en un reactor tipo tanque agitado, donde se fabrica el di ,2etilhexll-

ftálato. La necesidad de este diseño surgió al llevarse a cabo el 

cambio de Tecnologfa en la planta de plastificantes de la empresa 

LUGATOM, S. A. DE C. V., la que decidió dejar el proceso de producción 

de plastificantes a baja temperatura y en medio ácido (Tecnologfa 

DEGRASS) y cambiar el proceso de alta temperatura usando un cataliza-

dor organometál ico (Tecnologfa BASF). 

Al realizarse el cambio se observo que el alcohol de reflujo re-

tornaba con una humedad escesiva, Jo cual trafa como consecuencia la -

hldrolisis del catalizador ocacionando un consumo de aproximadamente -

el doble que el especificado por la Tecnologfa, además de que como el

alcohol se refluja como un lfquido subenfriado, al entrar éste al rea_:. 

tor el que tiene una temperatura elevada se provocaba el flasheo del -

agua contenida en el alcohol con el consecuente Incremento del volumen 

especffico del agua, ésto Oltimo ocaciona la sobrepreslón del reactor. 

Lo antes expuesto sirve como base para fijar los objetivos a cubrir 

por el presente diseño y éstos son: 

1 .- Disminuir el consumo de catalizador a lo especificado -

por la Tecnologfa 

2.- Reducir Jos riesgos de operación ocasionados por el so

brepresionamiento del reactor. 

La columna objeto de este trabajo, será de tipo empacada, ya que

éstas permiten un contacto más Tntlmo y continuo de las fases, lo cual 

redunda en una mejor separación y eficiencia; como material de empa-

que se utilizará un relleno de tipo regular, puesto que éstos son más

eficientes y debido a la poca disponibilidad de espacio para la Insta

lación, el uso de un empaque irregular resulta Inadecuado. 



CAPITULO 

IESCRIPCIOO DEL PROCESO 

La fabricación del di,2etilhexilftálato es un proceso de tipo 

discontinuo, en el que la diesterificación del anhidrido ftálico se 

lleva a cabo en un reactor agitado tipo batch entre 180 y 220°C, la 

reacción es catalizada por un compuesto organometál ico, el cual se adl 

ciona desde el inicio de la reacción. La secuencia de operación se 

describe a continuación: 

1.1 Carga de materias primas: El primer paso es la carga 

del 2,etilhexanol, ésta se realiza mediante una bomba 

centrifuga (GA-201) desde la zona de almacenamiento de -

alcohol, el cual se cuantifica por un totalizador de 

flujo antes de ser introducido al reactor. Una vez ter

minada la car9a del 2-etilhexanol, se procede a adicio-

nar el anhidrido ftál ico, proveniente de la planta del -

mismo nombre. Este material se cuantifica mediante una

báscula integrada al tanque de almacenamiento (FA-204),

al terminar la operación, se realiza la carga del cata-

lizador usando una tolva dosificadora, Ja que se encuen

tra ubicada sobre el reactor. Conjuntamente a la carga

del anhidrido ftálico se inicia el calentamiento del 

reactor usando para ésto, aceite para transferencia de -

calor. 

1.2 Esterlficación: La reacción de diesterificaci6n del an

hídrido ftálico involucra dos reacciones sucesivas: la

primera d~ ellas es !a correspondiente a Ja formación 

del monoester de acuerdo a la siguiente ecuación: 

2 



o 
11 

©C'> e 

+ ---> 

11 
o 

o 
11 

CH2-cH3 
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C-0-CH -CH-(CH } ~CH 2 2 3 3 + 

C-OH 
11 

o 

(monoester) 

Esta reaccl.6n es espont~nea y ligeramente exotérmica;

como se puede obserw~r el monoester es una especie 

&ctda y ésta caracterfstica es 1a q4e proporciona la -

pauta para poder segu1r el desarrollo de la reacción.

En la segunda· reacción se lleva a cabo Ja esterifica-

cl6n del monoester formado de acuerdo a la reacción. 

3 

..... 
'1 .;. •• • 



donde: R 

_c_a_t_._> 

o 

©=;:::: + 

o 

-CH -CH-(CH) -CH 
2 1 2 3 3 

CH2-cH3 

Como ya se mencionó, la concentración de la especie 

ác~da es la que permite seguir el avance de la reac 

ci6n. Para realizar lo anterior, es necesario mues 

trear el reactor cada hora. Esta operación, asf 

como el análisis de las muestras se hace en forma -

manua J. 

Durante el curso de la reacción, el agua generada -

se extrae del reactor en forma de vapor, el cual 

:,ale mP-zclado con una parte del alcohol que se car

gó en exceso y ambos vapores son condensados en un

i n tercamb i ador enfriado por agua: Los vapores 
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condensados son enviados a un tanque separador lf-

quido-lfquido de donde la fase orgánica se recircu

la al reactor para con ésto mantener la velocidad -

de reacción. 

La reacción se da por te;minada cuando la concentra 

ción de la especie ácida alcanza un valor mfnimo. -

Al llegar a este punto, se procede a cerrar la re-

circulación del alcohol, para luego disminuir la 

presión del reactor hasta un valor sub-atmosférico, 

esto último con el objeto de eliminar el exceso de

alcohol existente, hecho Jo anterior se enfría el -

reactor hasta temperatura de neutralización. Duran

te Ja etapa de reacción, el reactor se encuentra en 

tre 180 y 220°C y a presión atmosférica. 

1.3 Neutralización: Una vez que la masa reaccionante -

alcanzó la temperatura de neutralización, se agrega 

carbonato de sodio en polvo y luego se adiciona 

agua, todo esto manteniendo el reactor con aglta--

ción durante 20 minutos: cuando se suspende la 

agitación se deja en reposo al reactor por espacio

de 20 minutos, para lograr la separación de las fa

ses; la fase acuosa contiene la sal del monoester

y el catalizador hidrolizado, mfentras que la orgá

nica esta constituida por el plastificante y el al

cohol residual. la fase acuosa es eliminada del 

reactor realizando una decantación manual; el agua 

se envia a un sistema de tratamiento de efluentes,-

1.4 Destilación~ La eliminación del alcohol residual -

se realiza mediante una destilación por arrastre de 

vapor, para lo cual es necesario elevar la tempera

tura del reactor y reducir la presión del sfstema¡

durante la destilación se inyecta vapor vivo a la -
masa contenida en el recipiente. Esta operación se 

controla manualmente. mediante el muestreo y la 
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determinación de la temperatura de flama del plasti

ficante. Cuando se alcanza esta temperatura se pro

cede a enfriar el reactor hasta lOOºC para luego ser 

enviado a un recipiente donde se le da el tratamien

to final. 

1 .5 Tratamiento final y filtración: El plastificante ya 

destilado es tratado en un tanque agitado mediante -

carbón activado para eliminar las impurezas genera-

doras de color; junto con el carbón se agrega al 

tanque un compuesto hecho a base de silicatos, el 

cual es el encargado de formar la torta en el filtro 

prensa, para de ahí mandar el producto terminado a -

la zona de almacenamiento de plastificantes. 

En la figura t.1 se muestra el diagrama de flujo de proceso sim-

pl ificado. 
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C A P I T U L O 2 

BASES DE DISEID 

2.1 GENERALIDl\If:S 

La columna empacada tendrá como función agotar el contenido de -

agua del alcohol reflujado al reactor de esteriflcaclón hasta un valor 

de 0.3% en peso de agua. 

2.2 ESPECIFICACIOO JE LAS AL1f>ENTACIOOES 

El equipo tiene dos alimentaciones, Ja primera de ellas es la 

corriente de vapores proveniente del reactor, Ja cual tiene las si---

gulentes caracteristicas: 

Flujo 18' 14 kg-mol/hr 

Contenido de agua 0.2541 fracción mol 

Con ten i·do de 2e t ¡ 1 tiexanoJ 0.7459 fracción mol 

Temperatura 220.0 ºC 

La segunda alimentación es Ja correspondiente al alcohol que sale 

del decantador· (FA-201) ·para recircularse al reactor, y ésta tiene las 

caracterfsticas siguientes: 

Contenido de agua 

Contenido de 2etilhexanol 

Temperatura 

0.0944 

0,9056 

60.0 

fracción mol 

fr<icci6n mol 

ºC 
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El flujo de esta corriente será determinado en el balance de ma-

teria. 

2. 3 ESPECIFICACH1°' DE LOS PRODUCTOS 

El producto de interés para el presente diseño es el correspon-

diente a la corriente de fondos de la columna y ésta deberá ser .;;orno -

sigue: 

Contenido de agua 

Contenido de 2etilhexanof 

Flujo molar 

2.4 BASES II DISEOO fiECANICO 

0,0213 

0,9787 

13,82 

fracción mol 

fracción mol 

kg-mol/hr 

El recipiente que contendrá el empaque de la columna en cuestión

deberá ser diseñado para las condiciones extremas que son: 

a) Presión sub-atmosférica (585 mmHg de vaclo) 

b) Temperatura 220°C 

Para la real izaclóp del diseño se tomará como base el código ASME 

sección VI 11 divisón 11, sistema de unidades internacional, 

El material de construcción será acero inoxidable tipo 316 por 

razones de calidad del producto procesado. 

9 



C A P I ULLO_l 

MLANCE IE f•V\TERIA Y B'fRGIA 

El presente capítulo tiene como objetivo el determinar el balance 

de materia y energfa de la columna agotadora; para alcanzar dicha me

ta es necesario tener la información termodinámica del sistema binario 

estudiado. Se iniciará con la estimación de las propiedades crfticas

del 2,etilhexanol. 

i .l ESTffV\CICX4 II P~OPiffil\DES CRITICAS iJEL 2,EílLHEXJ\'llL 

Las propiedades crtticas se estimarán por el método de Lyderson -

(Ref. ) ¡ éste es un método de contribuciones el cual toma como ba

se la temperatura de ebullición normal y propone las siguientes ecua-

ciones: 

donde~ 

'Tb 
Te 

Ve 

Tb 

Te 

Ve 

Ar¡ 

AVi 

2 (, ~ AT.) • 1 
• 1, 

40 + · ~AV. 
1 1 

3.2 

es la temperatura normal de ebullición en ºK 

es la temperatura crítica en ºK 

es el volumen critico en cm
3
/g-mol 

constante de contribución para la temperatura

crít ica 

constante de contribución para el volumen cri
tico. 
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Para hacer la estimación se debe conocer 1<1 estructura del 2,etilhexa

nol, Ja que es: 

HO-CH -CH-CH -CH -CH -CH 
2 1 2 2 2 J 

CH2-cH
3 

En la tabla siguiente se resumen las constantes de contribución que se 

utilizarán: 

TABLA ).i.l. COr>JSTAl'ffES DE CGITRidUCION 

GRUPO ATi AVi 

-CH 
3 

0.020 55 

-CH2- 0.020 55 

-CH- 0.012 51 

-OH (alcoh61 ico) 0.082 18 

1 J 



En la tabla 3.1.z se muestran los resultados de los cálculos con las -

constantes de contribución para el 2,etilhexanol. 

TAdU\ i.l.2 TAaUU\CION De COi'JSTANTES DE COlffRIBUCim PAM EL 2,EfIL-
iiEXAí'lJL :· 

Grupo No. AT NAT AV NAV 

-CH2 2 0.020 0.040 55 11 o 

-CH2- 5 o.azo 0.100 55 275 

-CH- 1 0.012 0.012 51 51 

-OH 1 0.082 0.082 18 18 

¡; 0.234 454 

Sustituyendo los resultados anteriores en las ecuaciones 3.1 y 3.2 se

obtiene: 

Tb 2 
0.746 Te 0.567 + 0.234 - (0.234) = 

como Tb 183.5ºc = 456.5ºk (Ref. 9) 

Te Tb 611.9ºK Q.7Tíb 

Te 611.9ºK 

Ve 40 + 454 = 494 

Ve 494 cm 3/g-mol 
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5.2 Ut.1Eirn;·JACIOJ-l DEL DIAGfW'll\ EHTALPIA-co:~CENfRJ\CIOi~ 

Se iniciará este inciso calculando el calor de vaporización del -

2,etilhexanol a diferentes temperaturas; se empleará el método pro--

puesto por Watson (Ref. 1 ) , el cual es una modificación a la regla -

de Trouton. Este método de e5timación propone Ja siguiente ecuación: 

donde: 

Tº 
r 

Tri 

~ J
0,36 

-Tri 

.-::ro-
r 

3,3 

es el calor de vaporización del 2,etilhex~ 

nol a Ja temperatura de referencia de 

(183.5ºC) en cal/g-mol· 

es el calor de vaporización del 2,etilheX!!_ 

nol a la iesima temperatura en cal/g-mol 

es Ja temperatura reducida a 183.SºC para

el 2,etilhexanol, adimensional 

es Ja temperatura reducida para el 2,etil

hexanol a la iesima temperatura (Ti), adi

mensional y está definida por: 

Tri Ti 
Te Ti y Te [=) ºK 

de Ja referencia3sesabe que el calor de vaporización del alcohol a 

183°c es de 92.4 cal/gr, isto implica que: 

6H?l =92. 11cal x130.23 
1 g 

l156ºK 

Tº 
r 

456.5ºK 
611.9ºK 

g -12 033 252 cal 
g-moJ ' ' g·mol 

0.746 

13 



Con estos valore5 para ~Hºv y T~ la ecuación 3.3 queda como sigue: 

12,033.252 G J 
o. 36 

1-Tri 
o.2sli 

Con ésta· última expresión se puede calcular el calor de vaporización -

del 2,etilhexanol a diferentes temperaturas, los resultados se tabulan 

a continuación: 

TABLA 3.2.1 CALDRES DE VPPORIZACION DEL 2,ETILHE<Al'DL A DIFOOTES -
IDlPERl\TUMS. 

TºC T(ºK) Tri ~HIV cal/g:-mol 

80 353 0,577 14,606.82 

90 363 0,593 14,394.35 

tOO 373 0.610 14,162.85 

110 383 0.626 13,939.19 

120 393 0.642 13,709.50 

130 403 0.659 13,458.38 

140 413 0.675 13,214.84 

150 423 0.691 12,963.74 

160 433 0.708 12,687.96 

170 443 0.724 12,419. 14 

177 450 0.735 12,228.68 

180 453 0.740 12, 140.'19 

183.5 456.5 0,746 12,033.25 

14 



ll;1o::icndo el truta1niento estadístico por el método de mínimos cua

drados se obtiene la expresión: 

16,666.57 - 24.97 T 3. 4 

donde: úHV [=) está en cal/g-mol 

T (=] está en ºC 

Para calculur la entalpía del 2,etilhexanol en fase liquida de la in-

formación proporcionada por el fabricante de dicho producto, referente 

a la capacidad c2lo1 ifica a presión constante en función de la tempe-

ratura, mediante una regresión lineal se obtuvo la siguiente ecuación: 

donde: 

T 

0.526 + 0.0017 T 

es la capacidad calorífica a presión 

constante del 2,etilhexanol en fase Ir,:-;: 

quida en cal/gºC 

es la temperatura en ºC· 

La entalpia en fase liquida se definirá como: 

donde: 

T 

2EH 

(Mcp) 2EH (l) (T-To) 3.6 

_.. .--
es la entalpia del líquido en cal/gr-mol 

es el peso molecular (130.23 g/g-11101) 

es la temperatura de referencia y se asu 
mira igual a OºC 

es Ja temperatura en ºC 

significa 2,etilhexanol 

15 



Sustituyendo la ecuación 3.5 en la 3.6 se obtiene: 

130.23 (0.526 + 0.00l7T) (T-0) 

68.501 T + 0.221 T2 3.7 

Con esta última ecuélción y con la 3.4 se puede determinar la entalpia

de la fase vapor corno sigue: 

+ 3.8 

Sustituyendo las ecuaciones 3.4 y 3.7 en la ecuación 3.8 tenernos: 

68.501T + 0.221 T2
+ 16,666.57 - 24.97 T 

16,666.57 + (68.501-24.97) T + 0.221 T" 

16,666.57 + 43.531 T + 0.221 T2 3,9 

donde: es la entalpia de la fase vapor en cal/g~mol 

T es la temperatura en ºC 

Con las expresiones para HL y HV y con las entalpias para el agua 

(ref. 2 ) es posible determinar las entalpías para las mezclas de rr-
quido y vapor utilizando las relaciones siguientes: 

x2EHHL2EH +xt-i2o HLH20 

y2EHHV2EH +Y H O HVH O 
2 2 

3.10 

3, l 1 

A continuación se presenta la tabla de resultados, con la cual se po-

drá construir el diagrama entalpia-concentracíón (figura 3.1 ). 

16 



:í.t.2 DATOS PARA CONSTRUIR EL DIAGM'~ ENTALPIA..CONCENTMCIOO PARA LA M:ZCLA 2,ETIUJf:XANOL-AGUA 

t--·-~ 

T ºC XH 20 HLH O HL2EH HLM YH20 HVH O 8V2EH HVM 
2 2 

94 1 .0000 1,689.3 8,391 .9 1,689.3 
1 ·ºººº 11 ,452.9 22. 711 .2 11,452.9 

100 0.1950 1,800.0 9,060.1 7,644.3 o.9600 11,494.8 23,229.7 11,964.2 

110 0.1300 1,981.5 10,209.2 9, 139.6 0.8925 11,560.8 24, 129.1 12,911.9 

120 0.1025 2,163.6 11,402.5 10,455,5 0.7550 11 ,624. 7 25,072.7 14,919.5 

130 0.0850 2,346.6 12,61¡0.o 11, 765. 1 0.6200 11,685.7 26,060.5 17, 148.1 

140 0.0565 2,530.6 13 ,921. 7 13,278.1 o.4900 J l ,743.6 21,092.5 19,571.5 

150 0.0495 2,715.5 15,21¡7,7 14,627.4 o. 3550 11,797.6 28, 168.7 22,356.9 

160 0.0275 2,901. 7 16,617.8 16,2110.6 0.2200 11,847.5 29,289.1 25,451.9 

170 0.0100 3,089.4 18,032.1 17,882.7 0.0900 11,892,5 30,453.7 28,783.2 

177 0.0000 3,221.5 19,048.4 19,048.4 0.0000 11,921.5 31,295.3 31,295.3 

17 



·-· H(Cal/g-mol) 

30,000 ~-

20,000 

10,0001 

0-1-~~~~~-1---~~~~ ..... ~~~~~~1--~~~~~t-1.oo 
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·20,000 

FIGURA 3.1 Curva Entalpía Concentración Sistema: 2Elilhexanol-Agua 
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:5.3 óALAi~CE Il r~TERIA Y EiJERGIA 

Para la realización del balance se tomará como base lo expuesto -

en el capítulo 2 y nos auxiliaremos de los incisos precedentes. Se -

considerará el siguiente sistema: 

¡2 
Balance global 

'/ 

3.12 

Balance para el agua 

Balance de energía 

3.14 

donde G
1 

es el flujo molar de vapor en la parte baja de la

columna en kg-mol/hr 

G2 es el flujo molar de vapor en la parte alta de la

colurnna en kg-mol/hr 

L
1 

es el flujo molar de liquido en la parte baja de -

la columna en kg-mol/hr 

L
2 

es el flujo molar de líquido en Ja parte alta de -

la columna en kg-mol/hr 

19 



es la fracción mol del agua en la corrien

te de vapor abajo y arriba en la columna -

respectivamente. 

es la fracción mol del agua en la corrien

te de líquido abajo y arriba en la columna 

respectivamente 

es la entalpia de la corriente de vapor -

en la parte baja y alta de la columna res

pectivamente en kca1/kg-mo1 

es la entalpia de la corriente de líquido

en la parte baja y alta de la columna res

pectivamente en kcal/kg-mol 

Como una primera aproximación se asumir~n flujos molares constan

tes de tal forma que: 

y 3.15 

de la ecuación 3.13 se puede despejar el valor de Y2H 0 haciendo uso -

de la suposición anterior, de donde se obtiene: 2 

20 



los datos para el cálculo se resu111cn a continuación: 

Gl G2 18.14 kg-mo l /hr 

Ll L2 13.82 kg-mol/hr 

ylH O 0.2541 
2 

X2H O 0.0944 
2 

XlH O 0.0213 
2 

sustituyendo estos valores en la expresión para Y
2

H 
0 

se tiene: 
2 

18.14(0.2541) + 13.82(0.0944) - 13.82(0.0213) 

18. 14 

0.3098 

A continuación se procede a verificar el balance de calor, para

lo cual se requiere de calcular las entalpias de las corrientes de 

líquido y vapor. Las corrientes G
2 

y L
1 

se encuentran en su punto de 

saturación y por ésto su entalpia se tomará directamente del diagrama 

Entalpia-Concentración (fig. 3.1); mientras que las corrientes G1 y

L2 están Ja primera sobrecalentada y la segunda subenfriada. Por tal 

motivo las entalpías HGl y HL
2 

se calcularán como sigue: 

HVGJ + cpm(v) (T-Ts) 3, 16 
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donde: 

HL2 cpm(i'.) (T-To) 3.17 

HVGl es la entalpia de vapor saturado de Gl en 

kca 1/kg-mo1 

HL2 es la entalpia de la mezcla lfquida en L2 en -

kcal/kg-mo1 

cpm(v) es la capacidad calorffica media del vapor en-

kca 1/kg-mo1 e o 

cpm(R.) es la capacidad calorffica media del lfquldo -

en kcal/kg-molCº 

T es la temperatura de sobrecalentamiento 6 sub

enfriamiento en ºC 

Ts es la temperatura de saturación del vapor en -
ºC 

To es Ja temperatura de referencia y es igual a -

OºC 

Se Iniciará el cálculo con la evaluación de la entalpia del vapor 

G
1 

y para ésto se estimará la capacidad calorfflca media como sigue: 

3.18 

Los datos para el cálculo se resumen a continuación: 
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Tfu.lLA 3.3.1 DATOS P1\R.~ CALCULO Dtl CALOR ESPECfflCO i"fDIO tN FASE -· 
VAPOR DE LA MEZCLA 2,Ef ILHEXAi~OL -AGUA 

cP y 

2 etilhexanol 73 ,07 cal/g-molCº o. 7459 

Agua (ref. 4) 8.28 cal/g-molCº 0.2541 

Con lo anterior sustituyendo en la ecuación 3.15, el calor especffico

de la mezcla es: 

e 0,7459 (73,07) + 0.2541 (8.28) pm 

C = 56.6t cal/g-mo!Cº pm 

Del diagrama entalpia-concentración y utilizando una composición de -

0.2541 para el agua, se lee el valor de la entalpia de vapor saturado,

la cual es: 

HVG 1. = 2 4., 600 kca 1/kg•mo1 

Con lo anterior ya se puede calcular la entalpia de la fase vapor, Jos 

datos de cálculo se resumen a continuación: 

T 220ºC 

Ts 157,SOºC 
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56.61 kcal/k-molCº 

24,600 kcal/k-mol 

sustituyendo en la ecuación 3.16 se obtiene: 

24,600 + 56,61 (220-157.50) 

HGl = 28,138.t kcat/k-mol 

A continuación se calculará el calor especffico medio para la 

mezcla lfquida en L2 de acuerdo a ta ecuación 3.18, ta cual quedaría -

como: 

3.19 

Los datos para el cálculo se resumen en la tabla siguiente: 

TAt31.A 3 .3 .2 fil\TOS DE CALCULD JE rJl.PACIJlllJ) CAL.ORIFICA MEDIA EN FASE -
LIQUIDA 

Ref. cp(t)kéal/k~-motCº X 

2 et!lhexanol 5 81.78 0.9056 

Agua 4 18.00 0.0944 

Sust[tuyendo en la ecuación anterior se o~tlene: 

cpm(t) = 0,9056 (81.78) + 0,0944 (18) 

75.76 kcal/k-moCº 
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Con este valor se calcula la entalpía de la corrienl~ L2 , los datos 

para el cálculo se en! istan a continuación: 

T 60ºC 

To OºC 

75.76 kcaJ/kmolCº 

sustituyendo en la expresión 3,17 se obtiene: 

HL2 75.76 (60-0) 

HL 2 4,545.6 kcal/kmol 

Del diagrama entalpia-concentración (fig. 3.1} se leen las en-

talpias de las corrientes L1 y G2 de acuerdo al balance preliminar--

de materia, dichas entalpias se resumen en la tabla siguiente: 

X o Y (H 2o) entalpia kcal/kmol 

Ll 0.0213 16,600 

G2 0.3098 24,000 

Con los datos de Ja tabla anterior ya se puede realizar el balan 

ce de energía preliminar, Jos datos de cálculo se indican en la tabla 

siguiente: 
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TABLA .S.3.3 ill\TOS PARA BALAHCE DE füERGIA A FLUJffi ~DLARES C01-JSTANTES 

CORRIENTE FLUJO krnol/hr ENTALPIA kcal/krnol 

GI 18. ¡ l¡ 28,138.1 

Lt 13.82 16,600.0 

G2 t 8. 14 24,000.0 

Lz 13.82 4,545.6 

Con los valores de la tabla 3,3,3 y Ja e~uacl6n 3.14 se procede a ve-

rlficar el balance de energfa; sustituyendo en la expresión 3.14 se-

obtiene: 

18.14(28,138.1)+13.82(li,545.6} = 18.14(24,000)+13.82(16,600} 

573,2J¡5,33 = 664,772.00 

Como se observa el balance de energta no se cumple, por tal motivo se 

procedera por prueba y error para ajustar dicho balance; las varia-

bles que podemos mover son~ 

y y2H o 
2 
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del balance de materia (Ec. 3.12) sustituyendo Jos valores de G1 y L
1 

se deduce que: 

3.20 

También se sabe que Ja concentración del agua en la corriente G2 está

deflnida por: 

Susituyendo los valores conocidos en la expresión anterior se obtiene: 

4.315 + 0.0944 L2 

G2 
3.21 

Sustituyendo la expresión 3.20 en Ja 3.21 y simplificando se obtiene: 

3.907.+.0:0944.G2 

l.!2 
3,22 

s! en el balance de energfa (Ec, 3,14) se sust(foyeen laexpres\QnJ,20 

y de ahl se despeja G2, se obtendrá la siguiente ecuación: 

GlHl.!l.+. L 1 H~t ~-4.32:HL 2 

l-JG2 - HL2 
3.23 
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ae la tabla 3.3.3 se toman los valores de G1 , H61 , L1, HLI y HL 2 Y es

tos se sustituyen en la ecuación 3.23 para obtener: 

720,200.60 

HG2-4,S4S.6 
3.24 

sustituyendo la expresión 3.24 en la 3.22 y simplificando se obtiene: 

0,0697 + 5.42 X 10- 6 

con esta última ecuación se harán las iteraciones para ajustar el ba-

lance de energfa; el ciclo de iteración será el siguiente: 

a) Suponer HG2 

b) Calcular Y2H 0 2 

e) Con Y2H 0 leer el valor de HGZ en el diagrama en--
2 

talpia-concentración 

d) Comparar HG 2 supuesta con H62 del diagrama, sr no -

son iguales tomar HGZ del diagrama y regresar al -

punto "a", sí son iguales calcular G2 de la ecua-

ción 3.22 y con G2 calcular L2 de la ecuación 3.20 

para ilustrar el método se anexa un diagrama de flujo (figura 3.2) 
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Suponer HG 2 !.<-----------. 
-~---' 

V 

Calcular H2H2D 

Ecuación 3.25 

Con Y2H 20 leer el
valor de HG 2 en la 
figura 

V 

No 

supuesta diagrama 

Si 
V 

Calcular G2 de Ja 

Ecuílción 3.22 

i 
Calcular L2 de la 

Ecu.::ción 3.20 

l 
Termina 

Rutina 

FIGURA J.2 CICLO ITERATIVO PARA BALANCE DE ENERGIA 
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Los resultados de las iteraciones se muestran en Ja tabla sigui e_!! 

te: 

TAdLA 3.3.4 llERACimES PAM Ml.AiK:E DE ENERGIA 

No. iteración HG2 supuesta Y2H 0 calculada HG2 diagrama 
2 

1 22,000 o. 1890 26,842. 1 

2 26,842.1 0.2153 26,315.8 

3 26,315.8 0.2124 26,447.4 

l¡ 26,447.4 0.2132 26,446.0 --

La cuarta tteraclón se acepta, puesto que el valor de HG2 leido -

en el diagrama entalpia~concentración representa el 99.98% del valor -

supuesto. 

PespeJando G2 de la ecuaclón-3,22 y sustituyendo el valor de 

y2H 0 se obtiene: 
2 

kgmol/hr 

sustituyendo G2 en la ecuación J,20 se determina el valor de L2 , el 

cual es: 

28,S6kgmol/hr 
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El balance de materia y energía ~e resume en la siguiente tabla: 

TABLA 3.3.5 PAIJWCE DE MJ\TERIA Y ENERGIA 

Gl Ll G2 L2 

Flujo kmol/hr 18 .14 13.82 32.89 28.56 

Fracción mol de agua 0.2541 0.0213 0.2132 0.0944 

Entalpía kcal/krnol 28, 138.1 16,600. o 26,446.0 !t,545.6 

Peso molecul<ir kg/kmol 101. 7 127 .8 106.3 119.6 

Temperatura ºC 220 163 152 60 

Con todo lo realizado a través del presente capítulo se ha cubier 

to el objetivo del mismo. 
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C A P I T U L O 4 

CALCULO DE LAS ETAPAS IE TRANSFERENCIA DE l'\l\SA 

El objetivo del presente capítulo, es la determinación del núme

ro de unidades de transferencia de masa y ésto se hará mediante el 

método de Ponchon-Savarit; se usará este método de diseño dada la 

poca idealidad del sistema binario manejado (fig. 4.1), el cual forma 

una mezcla azeotropica a una concentración del 96% de agua (fracción

mol fig. 4.2) además de ser una mezcla parcialmente miscible. 

4 .1 1~ü'ERO iJE UN ID,l\DES DE TRANSFERENCIA OC ~V\&\ 

Para poder determinar el nOmero de unidades de transferencia de

masa por el método de Po~chon-Savarit, es necesario conocer Ja ental

pla de Ja corriente de alimentación, asf como evaluar el punto de re

ferencia Aw. La entalpia de alimentación (HL2) fué calculada en el -

capitulo precedente y es igual a: 

HLZ 4,545.6' kcal/kg-mol 

el punto de referencia AW, está definido por Ja siguiente ecuación: 

t:M 

donde: 

QB 
HLl - -L-

1 
(ref. 6 4. 1 

es Ja entalpla de Ja corriente que sale del -
fondo de la columna en cal/g-mol 
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de Hg. de PRESION ATMOSFERICA Flg.N2.4.I 
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L1 es el flujo de la corriente de liquido que sale

del fondo g-mol/hr 

Q8 es el calor cedido por el reactor para generar -

la corriente de vapor que sale de él en cal/hr 

del diagrama de entalpia concentración se tiene: 

16,600 cal/g-mol 

13.82 kg-mo"f/hr 13,820 9-mol/hr 

se definirá a Q
8 

de la siguiente forma: 

donde: 

G1 ( AV + Cpm ( T - Tb) 4.2 

Tb es la temperatura de vaporización de la mezcla y

ésta es de 157.5ºC 

G1 es el flujo de vapor ascendente en g-mol/hr 

AV es el calor de vaporización en cal/g-mol 

T es la temperatura de sobrecalentamiento ºC 

Cpm es la capacidad calorifica a presión constante en 

ca 1 /g-mo J·Cº. 

del capítulo anterior se sabe que el calor espectf(co de Ja mezcla de

vapor es: 

56.61 cal/g-molCº 
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Del diagrama entalpía concentración se puede leer el valor de las en

talpias de lfquido y vapor saturadas a una composición de agua de 

0.2541 y estas son: 

HL 7,200 cal/g-mol 

Hv = 24,600 cal/g-mol 

entonces el calor de vaporización queda dado por~ 

')..V 4.3 

sustituyendo los valores de Hv y HL se obtiene: 

')..v 24,600 - 7,206 

AV 17,400 cal/g-mol 

a continuación se resumen los datos de c~l culo para Q8: 

Gl 18, 140 g-mol/hr 

')..V 17,400 cal/g-mol 

T 220°C 

Tb 157,5ºC 

e -pm(v)- 56 ,61 ca. 1/g-mo1 Cº 

susituyendo en Ja ecuación 4,2 se obtiene: 

Q6 18,140 [17,400 + 56.61 (220 ~ 157,5) 

3,798 x 10° cal/hr 
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sus 1 tuyendo este va 1 or <is i como Hll y L1 en 1 a ecuac i6n 4. 1 se obtiene: 

Aw = 16,600 -
3,798 x IOe 

13,820 

Aw - 10,881.9 cal/g-mol 

Finalmente ubicamos Jos puntos con coordenadas (X1H2°, Aw) y 

(X2H2°, HL 2) en el diagrama entalpia-concentraci6n (fig.4.2), para con

esto hacer el trazado de las etapas de transferencia de masa sobre el -

diagrama de equilibrio de acuerdo con el método Poncho-Savarlt, con lo

que se obtuvo el valor de: 

N 1.28 
p 

Esto se puede observar en Ja figura 4.2 

Con este último valor se ha cubierto el objetivo propuesto al inicio 

del capitulo. 
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CAPITUL-0 5 

DI~ JE LA COLl.M'U\ AGOTAOORA 

En el presente capítulo se hara el dimensionamiento de la col~mna 

agotadora: ésta será diseñada tomando como base tas condiciones del -

domo de la columna, ya que ahf es donde se manejan los flujos más al-

tos. El empaque es el FLEXIPAC tipo 1 de KOCH ENGINEERING COHPANY -- .. ,.. . 

INC., este es un empaque de tipo regular. 

5.1 CALCULO IR. DIAr1:TRO Il: lA COLIJtL4 

Para determinar el diámetro de la columna agotadora se usará la -

curva generalizada de calda de presión del relleno evaluada experimen

talmente por KOCH ENGINEERING CO. INC.; para utilizar Ja curva se de

be evaluar el parámetro siguiente: 

L 
5, 1 

G 

donde: L es el flujo de la mezcla lfqulda en el. domo de -

la columna en Jb/hr-ple2 

G es el flujo de la mezcla vapor en el domo de Ja-

columna en lb/hr-ple2 

P'V es Ja densidad del vapor en lb/pie3 

PL es Ja densidad del líquido en lb/ple3 

Como Ja presión de operación es pequeña (atmosférica), podemos asumir-
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que el vapor se comporta como un gas ideal para determinar su densi-

dad, de ta 1 formil que ut i 1 izando 1 a ley de gas 1dea1 tenemos: 

PV nRT 5.2 

n 
m 

M 5.3 

donde: p es Ja presión en atmósferas 

V es el volumen en cm:3 

n es el número de moles adimensional 

m es la masa de la mezcla vapor en gr. 

M es el peso molecular de la mezcla en g/g-n10 l 

R es Ja constante de gas ideal en atm-cm3 /g-molªK 

T es Ja temperatura en ºK 

sustituyendo la ecuación 5.3 en la 5.2 y despejando la expresión para

ta densidad se tiene: 

PV m =_E!!_ 
-V- RT 

·1os datos para el cálculo de PV son: 

p 

M 

R 

PV 

585 mmHg = 0.7697 atm 

106.3 g/g-mol (pág. no. 31 ) 
atm cm 3 

82.06 g-mol ºK 

(0.7697) (106.30) 
(82.06) (425) 

0.0023 g 
cm.3 

flL 0.832 g/cm' (medida experimentalmente) 

5.4 

para este cálculo se utilizarán los valores de L2 y G2 (de Ja tabla -

J.3.5 pag. 31 ) ~olamente convertidos a flujo masico, ya que con ésto 



se determinará el diámetro de la columna, de la siguiente forma: 

L2 28.56 kg~~o) X 119.6 ~·X lb 
g•mol o.4s4 kg 

L2 
lb 

7,523.74 hr 

L2 32.89 k~;mol x 6 ~ lb 
10 .3 k J X o.4s4 kg g-mo 

Gz 
lb 

7. 700. 90 ¡;¡: 

sustituyendo los valores de L y G en la ecuación 5.1 se obtiene: 

-J 
L PV 7,523.74 [ J [ 0.0023 (62.4) 

= 0.051 
G PL-PV 7,700.90 (0.832-0.0023) 62. 

con este valor se lee en la figura no. 7 de la referencia 7 (flg.5.1 ) 

que es una correlación general izada para la ca ida de presión y de ahf

se obtiene el parámetro: 

0.17 5.5 

este parámetro est~ evaluado para Ja condición crftica de operación -

que es cuando Ja columna está Inundada totalmente (100%); despejando-

G' de la ecuación 5.~ ·Se obtiene: 

G' [ 0;17 :: PL g.J 
donde; ge es la constantedeconversi6nenlbmpie/lbfhr2 

pF es el factor de empaque adimensioncil 
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D.1 

.02 .05 D.1 0.2 0.5 1.0 '2.0 5.0 10.0 

L ("" )" G Pc~Pv 
G = gas ílow, lblhr.fr' 
L = líquid ílow. lblhr-fr' 

Pv = ll"' dcn,iry. lb/fr3 

Pt. = li4uiJ den,il}'. lb/Ir' 

P. = pad.mg f actur 
ge= 4.18 ' JO' lbmtrilh,-hr: 

Figure 7: Generatized Pressurc Orop Correfalion 

FIGURA 5.1 TOMADA DEL CATALOGO FLEXIPAC DE KOCH ENGINEERING COMPANY 

INC. BOLETIN KFP-2 PAGINA 5. 
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los valores de ge y pF son: 

lbmpie/lbf hr
2 

sustituyendo los valores de Pv y pL (pág. 39), ge y pF en la ecuación 

anterior se.tiene: 

[ 0.17 (0,0023) (62.•:: (0,832) (•.18 X 10°) J j 
G' 4,005.58 lb/hrpie 2 a 100% de inundación 

Para el diseño de columnas empacadas se recomienda diseñarlas para que 

operen en la región de baja carga, dicha región está delimitada por 

una caida de presión entre 0.2 y 0.5 pulgadas de agua por pie de altu

ra de empaque; en el presente caso se trabajará en el lfmite superior 

del intervalo mencionado; con este criterio se determinará el flujo -

por unidad de área, con el valor del parámetro: 

L 

Í 
-· 1 

_PL PVPVJ ' G 

calculado anteriorm~"te, se puede leer de la figura 5.1 , el valor de 

0.052 
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despejando de la expresión anterior G' y sustituyendo los valores corres

pondientes se obtiene: 

G1 2,215.35 lb/hrpie2 

El área transversal la podemos definir como: 

A 5.6 
G' 

donde: A es el área transversal de la columna en pie 2 

Sustituyendo los valores de G2 y G1 en la expresión 5,6 obtenemos el área 

transversal como sigue: 

7,700.90 
A 3.48 pie 2 

2,215.35 

Con el área transversal y haciendo uso de la siguiente ecuación se puede

calcular el diámetro de Ja columna agotadora: 

4A 
d = 5.7 

donde d es el diámetro de la columna en pies, 
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Sustituyendo el valor del área transversal en la expresión se obtiene: 

d 2.1 pie = 25.26 pulg. 

Por lo tanto los flujos a manejar son~ 

7,523.74 lb 
L • 2,161.99 

3.48 hr pie2 

7,700.90 lb G' 2,215.35 
3.48 hr pie2 

5.2 CALCllO IE LA AllURA OC EMPAQUE 

Los coeficientes de transferenclademasa son Jos que permiten calcular· 

la altura de empaque necesaria, pe·ro dichos coeficientes son función -

del sistema termodinamico manejado, ésto quiere decir que: 

clonde~ µ 

f( 1;1, DAB' P, P, T, dp) 

es 1a vi.scosidad de la l)lezc1~ ltquida o va
p~r 

es la dlfusividad de Ja mezcla lfqutda o -
vapor 



p es la densidad de la mezcla 1 fquida o vapor 

p es Ja presión 

T es la temperatura 

dp represen ta 1 a geometrfa del empaque referida-

a una esfera 

Por esta razón es necesario hacer una serie de estimaciones tendientes 

a determinar los coeficientes. 

~.2.1 · DETERMINACIQ'~ DEL COEFICIHITE DE WANSFER8'lCIA DE ~\l\SA PAM LA 
FASE VAPOR. 

El cálculo del coeficiente de transferencia de masa de la fase vapor,

lo iniciaremos estimando la viscosidad del 2,etilhexanol (2EH) en di-

cha fase por el método de Bromley y Wllke (ref, 4), los cuales propo-

nen las siguientes expresiones: 

f(1.33Tr) =\ 

donde: Te 
Ve 

M 

ll 

Tr 

---- f(1.13Tr) 
2 

Ve ':J 

1 OS8Trº·s4s -[~~~~-º-·2~6-1-T~~...-] 
' ( 1. 9T r) o • 9 o l og • ( i , 9 T r) 

temperatura crftica del 2EH en ºK 

volumen crftico del 2EH en cm 3/g-mol 

peso molecualr del 2EH en gr/g,..mol 

viscosidad en micropoise (µp) 

temperatura reducida adimensional 

s.a 

5,9 

las propiedades criticas fueron calculadas en el capítulo precedente;-
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sustituyendo los valores de Te, Ve, M y Tr, los que se resumen a con-
tlnuaclón, en la ecuaciones 5.8 y 5.9 se tiene: 

Te 611 .9ºK 

Ve = 494 cm 3/g-mo1· 

M 130.23 g/g-mol 

Tr T 
Tu 

T .. 425ºK 

G - ..... 0.26t 425 
f(1.33Tr) .. 1.058 -1 . 

6t1 .9 [ '·' Jog~ ~ 1.9(425) 1 .9(425) 
11.9 611.9 

f{1.33Tr) = 0,8363-0.2533 

f(t.33Tr) 0.583 

Con este valor ya se puede calcular la viscosidad del 2EH en fase va--
por como sigue: 

. 33,3.((130,23). ! (611, 9)) .. (O .S83) 
JJ .. 

2 

(494) J 

5,480.35 
¡j = 87.69 µp 

62.49 
_ .. 

_s 
µ 87.69 µp x·~o·· cE.= 8,769 X l0 cp µp 

JJ2EH(v) = 8,769 X 10- 3 
cp 
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A continuación se estimará la viscosidad para Ja mezcla de vapores que 

se maneja en la columna, para ésto se utilizará el método propuesto -

en la referencia No. 4; el cual sugiere la siguiente ecuación: 

donde: 

TMLA S.2.1 

Hz O 

2EH 

1.1mv 

1.11 

Vi 

Mi 

es 

es 

es 

EYi 1.1i (MI)! 

l:Yi (Mi)} 

la viscosidad en cp 

Ja fracción mol adimenslonal 

el peso molecular en g/g-mol 

representa el lesimo componente 

DATCS PAM CALCULO DE U\ VISCOSIDAD DEL VAffiR 

!Ji (cp) y¡ Hi Ref. 

0.012 0.2132 18 4 

8.769 X 10 
-3 0.7868 130. 23 3 

5, lO 

Sustituyendo estos valores en la· ecuación 5. 10 se tiene: 

1 •1nv = 
(0.21j2)(0.0l2)(18)!+(0.7868)(8.769x10- 3 )(130.23)t 

(0.2132) (18)! + (0.7868) (130.23)! 

-~ 
IJffiV = 9.06 X 10 cp 
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A continuación se estimará el coeficiente de difusión en la fase vapor 

y para ésto se utilizará el método de Chen y Othmer (Ref.8), donde se 

propone la siguiente ecuación: 

donde: DAB 

T 

Tci 

Vci 

Mi 

p 

0,015 T 
l,81 

5.11 
0,1405 0,4 2 

P(Hci) (l:Vci ) 

es el coeficiente de difusión para la fase vapor 

en cm2 /seg 

es la temperatura en ºK 

es la temperatura critica del componente ieslmo

ºK 

es el volumen crftico del componente iesimo en -

cm 3 /g-mol 

es el peso molecular _del componente ieslmo en -

g/g-mol 

es la presión en atm 

Los datos para el cálculo se resumen en Ja tabla siguiente: 

TArlLA 5.2.2 PROPIBJAiJES CRITICAS PARA EL AGUA Y EL 2 TILHEXAí\OL 

TcºK Ve cm 3 /g-mo1 M g/g-mol 

H20 647.15 55.73 18.00 

2EH 611 .90 494.00 130.23 
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Lil ttmperaturn y presión de operación son; 

T 425ºK p 0.7697 atm 

Sustituyendo los datos anteriores en la ecuación 5.11 se obtiene: 

1 8 J 
o. 015 (425) • 

o.14os o 4 o 4 2 
0.7697(647.15(611.9) (55.73. + 494.) 

e_+ ua 
0.1596 cm2 -

seg 

Con las estimaciones anteriores se puede iniciar el cálculo del coefi

ciente de transferencia de masa para fase vapor, para lo cual se hará

uso de una curva generalizada para flujo de vapores a través de un le

cho empacado propuesta en la referencia 9, se iniciará el cálculo con

la determinación del número de Reynolds. 

dp V PV 
5.13 Re 

µV 

donde: Re es el número de Reynolds adimenslonal 

dp tamaño de la partícula del empaque en ple 

V es la velocidad del vapor en pie/seg 

PV es la densidad del vapor en lb/pie3 

µv es la ,viscosidad del vapor en lb/pie seg 
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El tamafto de partícula dp está definido por la ecuación (Ref. 6 ): 

dp 6(1-e:) 
a 

5, yl¡ 

donde: es la cantidad de espacios vacios adimenslonal 

a es el área especffica del empaque en ple2 /pie3 

Los va 1 ores de e: y a están dados a cont 1nuaci6n: 

E 0,91 (Ref, 7 ) 

a = 170 pie2/pie 3 (Ref. 7) 

Sustituyendo estos "'ªlores en la ecuación 5. 14 se obt 1 ene: 

dp = 

dp = 

6(l ·.;.. o,9t) 
170 

0,0032 p(es 

La velocidad del vapor está dada por; 

V· = 5.15 

Pe la página 44 se sabe 9ue G = 2,215,35 lb/~r ple2y de la página 39-
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que PV = 0.0023 gr/cm 3 

5.15 tenemos: 

su~tituyendo estos valores en la ecuación -

2,215 lb/hr pie 2 

V = 

0.0023 R..:.- x 62.40 lb/pie
3 

3,600 seg/hr 
cm3 gr/cm3 

V = ~.29 pie/seg 

Los datos para calcular el número de Reynolds se resumen enseguida 

dp 0,0032 pie 

V ~ 4,29 pie/seg 

V = 0.0023 g/cm3 

V = 0,00906 cp 

Sustituyendo estos valores en la ecuación 5.13 tenemos; 

0.0032: (4~29) (0.0023) (62.4) 
Re 

-4 
0.00906 (6.72 X 10 ) 

Re 323.6 

Con este valor se puede leer en Ja figura 30.l de la referencia 9 el -

valor del factor J0 utilizando la curva No. 7, la cual es la gr~fica -

de una ecuación generalizada para flujo de vapores a través de un 
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Jecho empacado¡ haciendo lo anterior obtenemos: (figura 5.2) 

Y este factor está definido por: 

donde: 

y 

donde: 

Se 

Se 

llV 

s. 15 

es el flujo molar en Jb-moJ/hr pie2 

es el coefleiente de transferencia de masa en -

lb-mol/hr pie2 frace. mol 

es el nOmero de Schmidt adlmensional 

s.16 

es Ja viscosidad y está en lb m/pfehr 

PV es Ja densiªad en lbm/ple3 

DAB es la difusividad y está en.ple2/hr 

Sustituyendo Jos l(alores de J_JI(, PV y DAB en Ja ecu<1cl6n 5.16 tenemos 

Se 

. . . . . . . . ·2 
· ·0,00906 (2~42)' (3o;48), · 

"' 0,0023 .(62,lio) {o, 158S) (3,600 

Se "' 0,248 
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De la ecuación 5.15 se puede despejar Ky y sustituir los valores de 

J0 , G2 y Se de Ja forma siguiente: 

Jy 
Jo G2 
Sco,6G 

(0.0098) (20.84) 
Ky = 0.5126 

(0.248) o ,66 

= 
O. 5126 __ I b_-_m_o_l ____ _ 

hrpie 2 fracción mol 

Con este coeficiente y utilizando la ecuación propuesta en la referen

cia 6, se puede calcular la altura equivalente de una unidad de trans

ferencia de masa para la fase vapor de la siguiente forma: 

20.84 
0.2391 pies 

(0.5126) (170) 

5.2.2 IETERMINACION IE.. COEFICIENTE DE TMNSFERENCIA IE Ml\SI\ PAPA LA

FASE LIQUIDL\ 

Para la fase ltquida se hace de manera semejante, a la de vapor, s6lo

que ~sta viene de la allmentaclón, la mezcla de lfquido viene suben--

frlada y su temperatura es de 60ºC, por esta razón se tomará esta tem

peratura como base de cálculo para realizar todas las estimaciones de

esta fase. En primer lugar se calcurará la viscosidad de la mezcla -

l!qulda, utilizando el método de Kendall Monroe (Ref, 4), en el cual

se propone Ja siguiente expresión: 



donde: 

l l 

µm j = r. X µ 3 
. i 

5.18 

es Ja vlscgsidad de la mezcla de Jfquidos en cp 

µi es la viscosidad del iesimo líquido en cp 

Xi es la fracción mol del lfquido ieslmo adlmensio~ 

nal 

Los datos para el cálculo se resumen en la tabla siguientP.: 

TAtil.A S.2.3 Ill\TOS PARA r.ALUJLD If VISCffiIDAD DE LA ~CLA LHlJIJll\ 

X. µj (cp) Ref. 
1 

H
2
0 0.0944 0.117 4 

2EH 0.9056 1.8 3 

Sustituyendo estos valores en la ecuación 5.18 se obtiene: 

l !¡ !. 
um 1 = 0,0944 (0,47) 1 + 0.9056 (1·,8) 3 = 1.1750 

um (1,1750) 3 

µm 1.6223 cp 

A continuación se presenta la estimación del coeficiente de dlfusividad 
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para la fase líquida, esta se hará por el método de Lusis y Ratcllff -

reportado en la referencia 10 , en dicho método se proponen las siguie!!. 

tes ecuaciones: 

doodet DAS 

DAI 

l<Aa y Ks 

Va y VA 

Ms 
NOH 

Me 
Xa 

T 

DA1· · 
( 

· ·KAa ¡va )} 
1+ Va '\VA, o.83 5.19 

1.4 x 10"ª ~·xá·Ms 1 r 5.20 
o•. 6' Ma VA • 

(Nml) 5 • 2 5,21 

es el coeficiente de dffusl6n a dilución Infini
ta del soluto en cm2 /seg 

es Ja difusivldad de monomeros de soluto en el -
solvente en cm2/seg 

constantes de asociación para los complejos for
mados entre soluto-solvente y solvente-solvente
en cm3 /g-mol 

son los voluménes molares del solvente y del so
luto en su.punto de ebullición normal en 
cm 3/g-mol 

peso molecular del solvente 

nOmero de grupos hidroxilo del soluto 
·, 

viscosidad del solvente en centipoises (cp) 

parámetro de asociaciOn del solvente 

temperatura absoluta en ºK 
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1 
el volumen molar del solvente se estimará con la ecuación propuesta 

en la referencia 11 , la cual es: 

s.22 

del capftulo anterior se sabe que el volumen crftico del 2,etilhexanol 

es: 

sustituyendo en la ecuación 5.22 se tiene: 

Va = t89.6 cm3 /g-moJ 

los datos de cálculo para DAI se enlistan a continuación: 

Ms 130,23 g/g-mol 

T = 333ºK 

1,8 cp 

18,77 cm 3/g-mol ( ref. 2 

Me 

VA 

Xa 5,1 recowendado por los autores del método de 

referencia 

sustituyendo estos valores en la ecuación 5,20 se obtiene: 
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DAI 

DAI = 

].4 X 10-.a ~ (5.1) (130.23) 

(1.8) (18.77) o •6 

6.07 X 10-
5 

cm2 /seg 

333 

a continuación se calculará la relación de voluménes molares solvente-

so luto los datos de cálculo son: 

Va 189.6 cm
3
/g-mol 

VA 18. 77 cm3 /g-mo1 

con estos valores se obtiene: 

va 189.6 
VA Tlf.77 

Ve 10. l VA 

con este último dato se puede leer el valor de la función f( V8/VA, -

~.8:;) "'' lu figt:ra 5.3 , el cual es de: 

f [-*· o.a~ o.6 
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la referencia 10 reporta que cuando en el sistema manejado el agua -

5e encuentra corno soluto , el valor recomendado para NOH es: 

sustituyendo N0H en la ecuación 5.21 se obtiene: 

KAB 
1( B 

KAB 
Ka 

( ) 
s. 2 

1. 5 

8.24 

en este punto ya se cuenta con toda Ja Información necesaria para cal

cular DAB; sustituyendo los datos en Ja ecuación S.19 se obtiene: 

-S 
6.07 X 10 {1+8.24 (0.6)) 
1+4.9 (8.21í) 

DAB 
-6 

8.72 X 10 cm2/seg 

la literatura (ref. 10 ) reporta que este método de estimación da un -

error de 1 12% 

Se procederá ahora a calcular el namero de Reynolds, el cual nos ser

virá para determinar el factor J 0 , de la fase lfquida, esté cálculo se 

harS utilizando las ecuaciones 5.13 y 5.25, sólo que los valores son -
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los correspondientes a la fose lrquida; sustituyendoenlaecuacl6n 5.15 

en 5.13 modificadas para la corriente líquida se tiene: 

Re 

los datos de cálculo son: 

dp 0.0032 ples 

L2 2,161.99 lb/hr pie2 

µC 1.6223 cp 

sustituyendo en la ecuación 5.23 se tiene: 

Re (0.0032 ples) (2,161.99 lb/hr pleª) 
(t.6223 cp) · · {2.42 lb/ptehr~p) ' 

Re = t.76 

para poder entrar a la figura 30.t de la referencia 9 es necesario 
calcular el parámetro: 

5.23 

Re' Re 
e 5.24 

· donde: es la· cantidad de espacios vacivs del empaque 

ver. pag. 50 ad imens lona 1. 
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sustituyendo los valores en la expresión 5.24 se tiene: 

R~ 1.76 
ü.9T 

J. 93 

con este valore se lee en Ja figura 30.t de la referencia 9 • ut(lizan 

do la curva 6 el valor de J0 es: 

0.13 

ahora bien la expresión para J0 es; 

o bien 

donde: 

(Se) o.se s.2s 

5.26 

es el coeficiente de transferencia de masa 

para la fase Jtquida en lb-mol/hr pie? frac--

ci6n mol 

es la viscosidad de la mezcla ltquida en 
l bm/piehr 
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PL es la den~idad del lTquldo en lbm/pie3 

DAB es la difusivldad del Hquldo en plif /hr 

L2 es el flujo molar del lfquldo en lb-mol/hr ple2 

los dato$ de cálculo se resumen a continuación: 

JJL = 1.6233 cp (Página SS) 

PL 0.832 gr/cm3 (Página 39) 

DAB - 8. 72 x 10-6 
cm2 /s 

L2 18.08 lb-mot/hr ple2 

se calculará primero el nGmero de .Schmldt, sustituyendo los valores -

correspondientes: 

2 
1.6223 (2.42) (30.48) 

Se = -6 
0.832 (62.4) (8. 72 X 10 ) (3,600) 

Se 2,237.9 

despejando el coef lclente de transferencta de mas~ de 1~ e~4aclón 5,26 

y sustituyendo los valores involucrados se tiene: 
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JO LM º· 13 (18.08) 
Kx = 

Sco.se (2,237.9)º· 58 

lb-mol 
Kx = 0.030 

hrpi'e 2 fracción-mol 

Con todos los cálculos anteriores y utilizando la ecuación propuesta -

en Ja (Ref. 6), se puede calcular Ja altura equivalente de una unidad

de transferencia de masa para la fase liquida, ya que como se observa

en la curva de equilibrio (Figura 5.2) ésta es la fase que 1 fmi ta la -

transferencia de masa en el proceso y se cálcula como sigue: 

Htl 
LM 

5.27 
Kx a 

donde: Htl es la al tura de una unidad de transferencia de-

masa para 1 a fase liquida en pies 

a es el área específica del empaque en pie2 /pie 3 

Los datos de cálculo se resumen a continuación: 

18.0B lb-mol/hr ple 2 

0.03 lb-mol/hr pie2 f. mol 

a .. 170 pie 2 /piez (Página SO) 
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sustituyendo estos valores en Ja ecuación 4.22 se obtiene: 

18.08 

o. 0.3 (170) 

3.5 pies 

5.2.3 ·CALCULO DE LA ALlURA TOTPL II EMPAWE PAHA LA C(llm\ ~OTAOO
M: 

Para determinar la altura total de una unidad de transferencia de masa 

se utilizará la ecuación 9.t54 de la referencia No. 6. 

donde~ es ta altura total para una 1midad de transfe

rencia de masa basada en la fase lfquida y es
tá en ples 

m es Ja pendiente de la curva de equillbrto y -
ésta filé determinada di rectamente de dicha cur

va obten i endo·se un ·valor rfo 9 

los datos de cAlcuJo se enltstan ensegu(da 

l.M 18.08 1b-mol/hr pie2 



20.34 lb-mol/hr pie2 

m 9 

Htl 3.5 pie 

HtG 0.2391 pies 

sustituyendo estos datos en la ecuación 5.28 se obtiene: 

3.5 + 18.08 (0.2391) 
20.Sli (9) 

HtOL 3.52 pies 

la altura total del empaque está definida p6r Ja expresión:· 

z = 5.29 

donde: l es la altura de empaque en pies 

Np es el número de unidades de transferencia de 

masa 

del capftulo precedente sabemos que se requieren 1.28 unidades de 

transferencia de masa, sustituyendo esta valor y el de HtOL se obtic-

nc: 
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z 1.28 (3.52) 

z 4.5 pies 

con este último cálculo se ha cubierto el objetivo del presente cap(-

tulo, quedando dimensionada la columna de agotam(ento como sigue: 

di.ámetro 

altura de empaque 

25,26 pulg, 

60 pulg. 

La altura de empaque fué incrementada a 60 pulgadas, ya que el fabr!-

cante del relleno lo produce en secciones de t2 pulgadas de alto, 

5,3 CAIM üt PRESION 

En la sección 5.t se tomó como par~metro de d(seño una pérdida ele 

presión de 0,5 pulgadas de agu¡¡ por pfe de altura de etiipaque, por tan

to Ja caida total de presión est~ dada por: 

donde: 

0,5 z 5,30 

es In pérdida de presión a tr.avés def empaque -
en puJg, ·de H20 

altura de empaque en pies 

sustituyendo el valor de Zen Ja ecuación 5,30 se obtiene; 

llP 

llP 

= 0,5 (5) 
2,5 pulg, H20 

Con ésto queda concluido el diseño de Ja columna desde el punto de vis 

ta de proceso. 
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CAPITULO 6 

DISEa'ID f'ECANICO Ifl.. RECIPI8fil 

El diseño mecánico del recipiente que contendrá el empaque de Ja

columna agotadora, se hará usando los crf terios marcados en el código

ASME sección VIII división 2 (American Society Mechanlcal Enginers). 

Para realizar el diseño mecánico es necesario en primer lugar de

terminar las condiciones crfticas de operación. De lo expuesto en el

capftulo No. 1 se desprende que dichas condiciones de operación son: 

585 mm Hg de vaclo 

Temperatura 220°C 

Como se vió en el capftulo No. 5 el dl~metro interno de la colum

na es de 22.25 pulgadas (641.35 mm), por lo cual se considerará un 

diámetro de 642 mm, asf como la altura de empaque es de 60 pulgadas 

(1,524 111ll), tomando en cuenta las recomendaciones del fabricante del -

empaque sobre su instalación, asT :Como considerando las alturas del 

soporte de empaque y del plato distribuidor de liquido, la altura to-

tal del cilindro es de 2032 mm. (Fig. 6.1}. 

El cétligo ASME marc<i que' para recipientes que \C<l!l. a oper<ir a 

t,05 kg/cmZ de presión .externa o menos deben diseñarse con la menor -

de las sigurentes cond(ciones: 
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a) 1.05 kg/cm2 de presión externa 

b) 1.25 veces la máxima presión externa posible 

En este caso el máximo vacío que se puede alcanzar es de 0.79 

kg/cm2 , por Jo tanto la presión externa de diseño será de 0.99 Kg/cm2 • 

Con todo lo antes expuesto ya se pueden resumir las condiciones de di

seño como sigue: 

Pres i.ón externa de diseño (Pd) 0,99 Kg/cm2 

Temperatura 220 ºC 

Di.~r:ietro interno (di) 642 mm 

Longl tud recta del cil indro(Lr) 2,032 mm 

Ya conociendo las condiciones de diseño se procede a calcular los si-

guientes parámetros: 

donde: 

L 
d 

L 

y do 6.1 

es la longitud recta del cilindro m.ás 2/3 de Ja -

profundidad de las tapas en nm 

do es el diámetro externo del cilindro en 11111 

t es el espesor de la envolvente en mm 

lo primero que se hará es suponer el espesor, el cu~l se propone de 

4. 76 mm (3/1611 ), con ésto se procede a calcular los parámetros mencio

nados como sigue: 

do = d! +2t 6.2 
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do 

do = 

642 + 2(4.76) 

651.52 mm 

de la figura 6.t se observa·que Ja profundidad de las tapas es de 

140 mm (Le), con ésto se calcula la longitud L como: 

L Lr + 2/3 (Le) 

L = 2,032 + 2/3 (lÍiO) 

L 2,125,33 mm 

sustituyendo los valores.de L, do y t se obt[ene: 

L . '2;12533 
do 651.52 

.. L 

do = 3.26 

·'do 
= ''65t ;s2 

t 4,76 

do 
t = t36,87 

6.3 

con estos dos parámetros y .~,qc{endci 1.1so de 'ª ftglirél 2~!i0-:28,0 de li:l-: 

referencia 12 ,"(figura 6.2) se lee el valor del parametro A,el c1.1al ~ 

es: 
A 0,00022 
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con el valor de A se lee en la figura 6,3 (fig. 2-AHA-28-2 Ref.12) el 

valor del parámetro B para una temperatura de 220ºC, el cual es: 

B 20 

con este último valor se puede calcular la máxima presión externa per

misible que soportará el recipiente, mediante la siguiente ecuación: 

p 

sustituyendo los valores involucrados se obtiene: 

p 

p 

p 

l¡ (20) .. 
3(l36.8?) 

0.195 MPa 

1.988 Kg/cm2 

6.4 

como se observa la presión calculada es mayor a la de diseño, por Jo

cual se acepta el diseño propuesto. 

Para el diseño de las tapas se considerará un radio de curvatura 

externo de 646.76 mm y un. espesor de pared de 4.76 mm, Cop estos 

dos valores y usando Ja siguiente expresión se cálcula el factor A 

como sigue: 

A 
0,125t 
Rü 6,5 
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donde: Ro es el radio de curvatura externo en mm 

sustituyendo los valores de Ro y t se obtiene: 

A 

A 

0,125 (4.76) 
646.n 

0,00092 ;, 0.001 

con el valor de A y la temperatura de diseño se lee en la figura 6.3 -

el valor del factor B, el cual es de: 

B 58 

para las cabezas la presión permtsible esta deflnlda por; 

p 

sustituyendo los ~alores in~olucrados se obtiene: 

p 

p 

p 

. '58(4~76) 
646,76 

0,43 t\Pa 

como la presión per1T1islble es mayor a la de dlseño, se ¿¡ccpta el 
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espesor propuesto, 

Con lo anter(or queda terminado el diseño mecán(co del rec\p~ente 

que contendrá el empaque de la columna agotadora. 
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C A P I T U L O 7 

EVALUAC IO!J ECON{l'>1ICA 

El presente capftulo tiene como objetivo el determinar la costea

bi 1 idad de hacer la instalación de la columna antes diseñada. Para 

lograr Jo anterior se hará un análisis de costos muy sencillo, el 

cual podra dar una idea sobre la conveniencia de instalar el equipo. 

Los costos que se manejarán son los referentes ª' material de 

relleno, costo de acero, mano de obra para construcción e instalaci6n

y costo de catalizador {materia prima). 

Se inicia el análisis calculando el peso del recfpiente; 

ws ::: ps {Ve + 2v1.) 7.l 

Ve "' dolt 7.2 

rr [h~ (Ro - ;
0
)-

2 
(Ri - h3i~ Vn hi 7.3 

donde: Ve volumen del cuerpo ciltndrico en ms 

vh volumen de tapa en mJ 

tdS es el peso del recipiente en Kg 
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Ps es Ja densidad del acero en Kg/m
3 

do es el diámetro exterior del cilindro en m 

L es la longitud del cilindro en m 

t es el espesor de la pared en m 

Ro es el radio de curvatura externo de las cabezas-

en m 

Ri es el radio de curvatura interno de las cabezas-

en m 

ho es la altura externa de las cabezas en m 

hl es la al tura interna de las cabezas en m 

Los datos de calculo se resumen a continuación: 

ps· = 8,034.4 Kg/cm3 (Ref, 4 ) 

do "' 0.6152 m (Pág, 70 

L "' 2,032 m (Pág, 68) 

t "' 0.00476 m (Pág. 70 ) 

Ro = o.6467~ m (Pág,73) 

lto = º· t40 lll . (pag, 69 > 

R( = Ro ~ t 7,4 

Ri = o.642 m 

hi .. ho "" t 7S 
hi = O, 13524 m 

sustituyendo los datos en las ecuacfones 7.2 y 7.3 se obt lene: 
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Ve rr(0.65152) (2.032} (O,OOli76) 

Ve 0.02 m3 

V~ 0.00265 m3 

sustituyendo Ps, Ve y Vh en la ecuación 7.1 se tiene: 

WS 8,034,4 [0,02 + 2 (0,00265)) 

ws 203.27 kg 

Con el peso del recipiente y utilizando el costo del acero inoxidable-

trabajado en paileria se puede estimar el costo del recipiente como si

gue: 

donde: 

w e 
s s 

es el costo del recipiente en pesos 

es es el costo' del acero inoxidable en pesos/kg 

7.6 

Después de consultar con algunas empresas constructoras de recipientes-
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y tanques se llegó a un valor promedio de C
5 

de $2 1600.00/kg, (septle_!!! 

bre 1983), por lo tanto~ 

= (203.27 kg) ($2,600.00/kg) 

$528,502.00 

Para ·conocer el costo del matertaJ de empaque, asT como de los acces.2_ 
rios internos necesarios como el plato dtstr!buidor de ltquldo y el 

plato soporte de empaque, se sol tclt6 1a cotlzacfón a Koch Eng, Co, la 
cual nos ha informado que eJ precio de dlchos materiales es: 

$6,647,73 U,S, (septiembre t983) 

Para saber cual es el costo puesto en México se considera una paridad

de $150/doJar americano, ásT como una cuota del 40% sobre el Importe -

del materiál para gastos de importación, de tal forma que el precio -
puesto en planta es de: 

1.4 (l50) (6,647.73) 

= $1 1396,023,3 

Adicionalmente a lo anterior es necesario estimar el costo de instala

ción del equipo, ésto se har~ utilizando los estandares para la {ndus

trla dela construcción reportados en la ref, No.111-15 del cual se obtie

ne que son necesarias aproximadamente 40 horas-hombre para la tnstala

clón de la columna y considerando que el costo de la hora~hombre es de 
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$500.00/H-H tenemos: 

40 HH($500,00/H-H) 

$20,000.00 

Coo todo lo anterior es posible calcular.el costo total de instalación 

para la columna agotadora como sigue: 

7.7 

528,502.00 + 1 t396,023.30 + 20,000,00 

= 

Para determinar en forma somera si es costeable Ja instalación, es 

preciso calcular el beneficio económico que provocarfa Ja Instalación. 

Esto se hará tomando en cuenta que el consumo anual de catalizador es

de 12.2 toneladas (septiembre 1983} y que el costo de dicho material -

es de $356.06/kg (septiembre 1983), además hay que considerar que el -

consumo proyectado en el caso de instalar el equipo serfa del 50% del

actual, la reducción en el consumo se debe a que cuando del alcohol de 

reflujo sea alimentado con la mfnima humedad, ésto provocará que el 

catalizador no se hidro) ice y se alcance el consumo especificado por -

la tecnología, el cual es de 50% del actual, con ésto el beneficio 

económico queda dado por: 

B 

donde: B es el beneficio en pesos/año 
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Q es el consumo actual en kg/aílo 

c6 es el costo de) catalizador en pesos/kg 

sustituyendo se obtiene: 

B 

B 

... o.s (t2,200) (356,06) 

$2 1 t7l ,966, 00/año 

En este momento ya se está en posibllidades de calcular el tiempo en

el cual la inversión se recuperarfa, dicho tiempo se defini ra por: 

T.R. "' 

donde: T.R. 

T.R. 

es el tiempo de recuperación para la Inversión -

en ai1os 

= 1'944,525.30 
2•171,966.00 

T.R. • 0.891 años 

Con un tiempo de recuperación de 10.7 meses, el cual es razonable, po

demos considerar costeable la instalación de la columna agotadora. 



·e A P I TU LO 8 

CONCLUSIONES 

Dada Ja grave crisis económica por la que atraviesa el pafs, es

necesario llevar a todos los procesos productivos a su punto óptimo -

de operación en: Seguridad, Calidad, Producción, Eficiencia y Costo: 

para la cual se requiere de usar todos nuestros elementos de conoci-

mientos y materiales para alcanzar la máxima productividad. 

A continuación se mencionan algunos de los aspectos más impor-

tantes encontrados durante el desarrollo del presente trabajo. 

8.1 f'ETOOO JE DISEOO 

La selección de la rutina de cálculo a usar, es desde mi punto -

de vista uno de los elementos que más influyen en los resultados a 

futuro de cualquier diseño, por ésto se optó por el método de PONCHON

SAVARIT, ya que el sistema binario manejado no se puede considerar 

de ti po idea 1 • 

8.2 ESTI1'11\CION lE PROPIEDAIES 

Es de primordial importancia el tratar de usar los métodos ade-

cuados de estimación de propiedades termodinámicas, ffsicas y de 

transporte, puesto que una mala estimación traerá com~ consecuencia -

un mal diseño: A este respecto es preciso hacer notar que la selecc

ción de las rutinas usadas se hizo tomando como base el criterio de -
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de utilizar aquellas que en la literatura reportaron el mínimo error -

para sistemas similares al manejado. Cabe hacer notar que en el méto

do que se hizo mayor énfasis en su selección fué en el del coeficiente 

de difusión para la fase lfqulda, en este caso se hizo el análisis de¡ 

los métodos propuestos por: 

a) 

b) 

c) 

d) 

e) 

Schelbel (Referencia 11} 

Reddy-Doraiswamy (Referencia 11) 

Lusls-RatcTlff (Referencia 11) 

Wllk-Chang Modificado por Olander (Ref. 

Lus l s-Ratcl 1 f (Referencia 1 O) 

8 y 16) 

después de un exhaustivo análisis de dichos métodos se eligió como ru

tina para diseño el "c", ya que éste reportaba una mayor experlmenta-

ción con sistemas teniendo el agua como soluto y su porcentaje de 

error era del ! 12%. 

8.3 DISEli() OBTEN!])'.) 

El diseño rea1izado conjuga e~ él, varios aspectos importantes, -

los cua 1 es son: 

a} Tanto el diámetro de la columna, como su altura son re

lativamente pequeños, lo cual trae como consecuencia 

propia el no necesitar un gran espacio para su instala

ción. 

b) El d~seño est~ soportado desde mi punto de vista por -

una buena rutina de calculo, lo cual nos puede asegur?r 
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"el logro de las metas propuestas al Inicio de este tra-· 

bajo. 

c) En cuanto al diseño mecánico, este se hizo siguiendo los 

tlneamJentos marcados por e1 código ASME Sección VIII -

División 11, el cual es la base del Reglamento de Cons-

trucclones para et Distrito Federal, ésto nos asegura 

tener un diseño apegado a las normas de la Repóbllca Me

xicana. 

8.4 COSTO 

Considero que la evaluación económtca realizada es muy sencilla 

pero proporciona los elementos de juicio necesarios para poder conslde-. 

rar viable la realización del diseño obtenido, ya que un tiempo de re-

cuperaclón de 0.89 años. es bastante razonable considerando el riesgo -

que en Ja actualidad representa hacer una Inversión. 

Para finalizar y tomando como base lo expuesto en los párrafos an

teriores; considero que el objetivo planteado para la presente tesis -

fue alcanzado tratando de usar la mejor técnlca disponible, asi como, -

las metas propuestas a cubrir par~ este dise"o se pueden alcanzar en la 

práctica dado el soporte técnico q~e ttene dicho diseño. 
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