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NTRODUCC ON 

El presente trabdjo corresponde a un anteproyec•o de una planta r~ 

cuperadora de solventes orglnicos a partir de sui desechos indus-

triales, incluyendo el respectivo estudio económico. 

En esta tesis, se intenta mostrar como, de manera alguna, aquellos 

solventes que fueron utilizados en las distintas operaciones indus

triales son susceptibles de recuperarse para así voiver a ucilizar-

1 os, generando una rentabi l i Jaá econ6mi Cü y, obteni ende además una 

disminución en cuanto a la contaminación ambientai. 

La recuperación de los solventes org&nicos que aquí se tra•an, se -

lleva d cabo mediante el uso de una columna de destilación empacada, 

ld cual se diseña tomar.do como base de cálculo las características 

físico-químicas de una mezcla binaria ~etanol-Agua a la que se le -

consideró como una mezcla típica de referencia. 

La columna de destiiación empacada constituye la parte fundementai 

del proceso de recuperación de solventes, razón poi· la cual se pro

pone en su diseno, cuente con ciertas·caracterlsticas de ~lexibili

dad en su operación para que con sólo algunas modificaciones, sea -

posible.procesar mezclas de solventes difer~ntes con resultados sa

tisfactorios. 

En los capítulos correspondientes se proporciona la información re

lacionadd con los solventes orgánicos de uso industrial más comunes, 

su manejo, pruebas de laboratorio, etc., así corno también los fund~ 

1nentos básicos de destilación, diseñe del proceso, descripción y di 
seno del equipo involucrado en el mismo con los servicios auxilia--
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res c·orrespondientes, concluyendo con el estudio económico, el 

cual se efectua en base a la información proporcionada por 1os 

proveedores de ·bienes y servicios, recurriendo a los métodos estj_ 

mdtivos en los casos donde. no fue posible .obtenerla directamente. 

3 



4 

C A P I T U L Ó 

GEN E.R ALI n AD ES 

::. 

~· 



l.l.- Definkión de Desechos Industriales. 

El término "Desechos lndustridles" se aplica en forma especifica -

a los desechos l.íquidos que se produc'1n como resuitado de las dif~ 

rentes operaciones industriales. 

Esta definición se hace con el fin de distinguirlos de los resí- -

duos s6lidos, y de los resíctuos en forma de gases, los cuales no -

se ~ratan en estd tesis. 

Por lo general, los desechos industriales son eliminados descargá~ 

dolos en 1 os sistemas de drenaje, 11 eg<indo a las corr·i e·ntes de - -

agua, las que finalmente van a parar a los ríos, y en Dltima ins--

tancid a los mares, para así, de esta manera, convertirse en ele-

mentes contamindntes que degradan las 6ualidades ftslcas, qutmicas 

y biológicas de sus aguas, afectando flora y fauna de la región. 

l:.s importante hacer noi:ar que los efectos contaminantes de los - -

desechos industriales no sólo afectan los lugares cercanos a la -

fuente que los producer., sino que también a los que se encuentran 

a grandes distancias, por lo que, un tratamiento adecuado se hate 

necesario e imprescindible antes de su descarga al cuerpo receptor, 

con· lo que se conseguirl: 

a) - Reducir al mínimo el volumen total y la concentración del 
desecho. 

b} - Recuperar las fracciones del desecho que son potencialmen
te valiosas para volver a utilizarlas o para obten~r sub-
productos. 
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c) - Requerir un menor costo en el tratamiento de las aguas a 

donde irán a parar. 

1.2.- Solventes industriales más comunes. 

En base a los volGmenes de producci6n de solventes orglnicos, se 

puede decir que los solventes más comunes o de mayor demanda in

dustrial sori los siguientes: 

Acetona 

Benceno 

Butanol 

lsobutanol 

Isopropanol 

Tolueno 

Orto-xileho 

Para-xileno 

A ma~era de resumen, a continuación se presentan las propiedades. -

f,sicas y las especificaciones de mercado para los solventes cita

dos, ya que, para los procesos ~n los que son utilizados, es nece

sario que se cumplan con ciertos requisitos de calidad. 

Acetona.- Qu1micamente es la propanona, es decir, la cetona más -

sencilla de la serie. Es un 11quido incoloro, de olor característi 

co, soluble en el agua en todas proporciones y miscible con casi -· 

todos los solventes orglnicos. La acetona es el disolvente especf

fico del acetileno, del cual puede disolver hasta 300 veces su vo

lumen. Tambié~ disuelve perfectamente los aceites, de cuya disolu

ción ~uede separarse el aceite por me2cla con el agu~. Es un diso! 

vente espec1fico de un gran namero de resi.nas naturales y sintéti

cas, pero no disuelve el caucho. 
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En suma, es uno de los solventes que más empleo tiene y ha tenido 

en la técnica industrial. 

- Constantes F,sicas del producto puro: 

Punto de ebullición 

Pe~o específico a J5ºC 

indice de refracción a 20ºC 

Calor lcttente a 56ºC 

Calor específico a 16ºC 

56.lºC 

0.7973 

l. 3583 

122 ca i 

0.51 cal 

- Especificaciones del producto para salir al mercado: 

Humedad maxima 

Peso especifico a 20ºC 

Temperatura de ebu11ición a 

562 mm de Hg 

Rango de destilación 

5.0 % 

0.796 - 0.804 

49.98ºC 

2º 

Incolora, limpia y de oler característico. 

Benceno.- El µoder disolvente del benceno es muy grande, sobretodo 

para las sustancias débilmente ~alares, corno acsites, grasas, ce-

ras, ciertas resinas, cauchos, etc., Mezclado con alcohol, es di-

solvente de la bencilcelulosa. Como agente de extr3cc1bn de loj -

aceites, su pod~r disolvente es superior al de los hidrocdrburos -

aliflticos del petróleo, también se le utiliza ~n ~a ·1~dustria del 

caucho. 

La gran volatilidad del benceno y la inflamación de sus -

vapores, así corno su elev~da toxicidad, hacen que su empleo sea --



p!!ligroso por los riesgos d¡? incendio, explo~iór. y toxicidad. El -

benceno os prikticdmento inso·lublc eri ayua, µero es m1scii:>k (!n le 

~ayor,a de los solventes crg&nicos, producienao mezclas azeotr6pi

cas~inarias y ternarias con muchos de ellos. Por 1o que, es impor

tante recordar este hecho cuando se trate de recuperar dicho.$Oi-

vente por destilación. 

- Constantes Físicas del producto puro: 

Punto de ebullición 

Peso específico a 20ºC 

lndice de refracción a 2GºC 

Calor latente vaporización 

·Calor específico a ZOºC 

30 .1 ºC 

0.879 g/ml 

l. 501 

94.14 cal/g 

O.lfl9 cal/°C g 

- Especificaciones del producto grado t&cnico. 

Punto de ebullición 

Peso específico a 20ºC 

83°C 

0.825 g/ml 

Butanol.- Corresponde ai alcohol tut'i11c0 norma·!. El butanol se -

presenta como líquido incoloro, algo viscoso, con ole~ caracterís

tico y sofocante, poco soluble en el agua. Es· un excelente. diso1-

vente de los aceites, grasas etc., y de una gran variedad de plls

ticos sintéticos. Se mezcla en es"ado anhidro con casi todos los -

solventes orgánic_os usuales. 

En la industria· de ias lacas es un producto insustituible, 

por la propiedad da consr..rvar sus disoluciones con una consistencia 

favorable. 



-Constdntes Ffsicas del producto puro: 

Punto de ebullición 117. 4ºC 

Peso especifico a lsuc 0.813 

Indice de refracci&n a 20"C 1.399 

Calor latente a 117ºC 141.3 cai/g 

Calor específico a 20ºC .562 •:a1/ g •e 

-Especificaciones del producto srado técnico. 

Humedad máxima w. 
Peso específico a 20ºC 0.800 - 0.812 

Temperatura de ebullición a 
562 mm de Hg 109.BªC 

Rango de destilación 4"C 

Incoloro limpio y de olor caracteristico. 

Debido a sus múltiples aplicaciones y a las exce1¡,ntes e~ 

racter•sticas disolventes de este compuesto, el butariol es cada 

d~a mAs empleado en la industria. 

lsobutanol .- Liquido incoloro de olor caracterísi:ico con 

propiedades disolventes y usos semejantes al del butanol normal. 

- Caracter1sticas Físicas del producto pul"o: 

Punto de ebu11ició°n l:J7.9ºC 

Peso específico d lSºC 0.8057 

Indice de refracción a 15ºC 1.3976 

Ca.lar latenta a l07ºC 138.2 cal 

Especificaciones del producto grado tecnico: 

Punto de obu11ici6n 
Peso especifico. u 

llOºC 
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Isopropanol.- Se presenta como un 1,quido incoloro, 

soluble en el agua e~ todas proporciones y miscible también en ca

si todos los solventes orgánicos usuales. Desde el punto de vista 

fisio"lógico, el Isopropanoi es mucho menos tóxico que el Etanol, y 

por ello ha adquirido recientemente grandes aplicaciones como sol

vente o soporte de perfumes, lociones, brillantinas, etc., en la -

industria de la perfumer1a. 

- Caracter,sticas F1sicas del producto puro: 

Punto de ebullición 

Peso específico a 20ºC 

Indice de refracción a 20ºC 

Culor latente en el punto de 
ebullición. 

82.4ºC 

0.7862 

l. 37 36 

160 cal/g. 

- Caracter1sticas del producto grado técnico: 

Contenido de alc6hol en % en peso 911 

Peso específico a 20ºC o. 78 - o. 795 

Punto de inflamación (Cepa.Abierta) ZOºC 

Rango de Destilación 2° 

Temperatura de ebuliición a 562 mm de Hg 75.4ºC 

El Isopropanol también es un excelente disolvente de 

, aceites grasos, gomas y algunas resinas sintéticas; -

es por lo tanto, un buen agente para mezclas o·composición de sus

tancias incompatibles. Además de ·estos usos tiene una gran aplica

ción en otras industrias. 
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Metanol .- El alcohol meti"lico es el primero y niás sen

cillo de la serie alcohólica. Se presenta como un líquido incolo

ro, de olor agradable, miscible en todas proporciones con el agua, 

y miscible tambi&n con casi todos los solventes orgánicos usuales¡ 

es muy volátil, flamable y de gran toxicidad, por lo qJe er. las i!! 

dustrias donde se utiliza, se deben tomar precauciones con éi, ya 

que la incoxicación no sólo se µreduce por inhalación de sus vapo

res, sino que también por co~tacto y ebsorci6n por la piel; puede 

producir ceguera si es ingerido: (Ce 30 a 60 grdmos. es mortal). 

- Características Físicas dal Meta~ol puro: 

Punto de ebullición 64.?"C 

Peso específico a 16ºC 0.792 

Indice de refracción a 20°C i.329 

Calor latente a 64.7ºC 262.8 cal/g. 

Viscosiddd d 25"C ü.b/ cp 

Calor específico a 20"C 0.59 cal/g"C 

- Características del producto grado t!cnico: 

Peso especffíco a 20"C O. 788 - O. 796 

Contenido de Metanol % en peso 951 

Punto de ebul1 íción a 562 mm. de Hg. 5BºC 

Rango de destiiación 3º 

Incoloro; limpio y de olor caracter1stico. 
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El Metanol es la materia prima para la fabricación del -

forma ldéhi do; ta11Jbién se utiliza como anticongelante, se usa tam

bién como desnaturalizante del alcohol etílico pare impedir su irr 

gesti6n. 

Su uso m~s extendido es como disolvente en la industria de 

jabón, pintur• y barnices, cuero, cos~éticos, ~dhesivos, lubricdrr 

tes, ate. 
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Tolueno.- Es el hidrocarburo liquido, segundo miembro de

la serie aromltica que comienza con el benceno. Su olor es carac

terístico parecido a éste. Es un líquido incoloro. 

Los usos a que se destina el Tclueno, depentien del grado 

de pureza del producto. Por ejemplo, si tiene una pureza de 99-lOOt 

se de~tinu a N1tr~ci6n y otras reacciones; si ltl pJrez<l es de -

95-98X, se utiliza como solvente áe resinas para recubrimiento. 

Si la pureza es de 75-94'l, se destir.<: a ga•ü1 ina de aviac1ói1 y di

solventes. 

La principal .aplicaci6n industrial del Tolueno como disol

vente, es la de disolver o diluir las composiciones pdra formar -

revestimienws protectores. En este \]rL1po de apl icaci enes se cuen

tan las p·inturas, barnices, lacas y esmaltes, telas revestidas, pj_ 

sos, pdredes y cuero artificial, resinas sintéticas y naturales, -

etc. Se utiliza tambiln en los ensayos de otros d1solventes. 

- Constantes Ftsicas del producto puro: 

Punto de ebullici6n. li0.52ºC 

Peso especifico 0.8569 

lndice de refrdcción (20"C) 0.3374 

Calor latente 86:8 éal/kg. 

Calor específico. 0.4041 cal/g C 



Xileno5_.- Los :t.ill!no:) son líquidos vol<lti1es, incoioro~, -

de olor p11recido al 13enceno, solubles en alcohol, éter y otro' di-

solventes comunes en todas pro;:iorciones. Casi insolubles en agua. 

Para usos quimicos se utilizan ampliamente: El o.xileno Se 

convierte a anhídrido fcáico por oxidación, el m.xileno por oxid~-

ci6n se conv1er~e a &cido isof~51ico, e1 p.xi1eno tnmbi§n por oxi-

dación se convierte en ·¿ciGo terei-cálico. 

Como disolvente se utilizo ampl1ilmente en conct.?.11t1·acioiie5-

que Vdn de 75-9U%. Sus aplica¿ion~s son bastante ~imil~res a las ~ 

del Tolueno, la elección d~ uno u otro dependa de la velocidad de 

evrlporación. El To1ueno es n1&s vo1&ti1 que los xilenos. Ta~bi§n se 

utilizan éstos en rsinas nacurales, a1quiuCiica$~ fenü1icas, de P2 

liestireno, de urea, en pintura horneadd, etc. 

- Constantes Fisicds de los Xilenos. 

or"C.o .<ileno meta. xi 1 en;i para ~i1eno 

Punto de ebuilición l44.4ºC 139.lºC 138. 3"C 

Peso específico 0.88 0.864 G.861 

Indice de rt>frdcci ón l. 0653 l. 0551 i.0653 

Calor ldtente 82.9 cal/g ~? o- c¡d/g 8L2 cal/g 
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l. 3. - MERCADO P O T E N C I A L . 

Todo proyecto industrial tiene como meta finaº!, ia e·1abo

racl6n de un bien o un servicio que produ~ca en Dltimd instancia, 

una rentabilidad atractiva. La última consecuencia se logra cuando 

el producto llega al usuario. 

Para iograr ésto, se necesita establecer un estudio del -

mercado del µroducto, aunque el hecho de tener una investigación·

de mercado no garantiza el éxito de la empresa, ní tampoco pronos

tica el mercado futuro del producto. 

La investigación de mercado recopila, analiza e interpre

ta fo información, pero no es Un SUSi:itutO de: juicio, además no 

es perfecta, tiene limitaciones, ya que es fácil come¡;er errores -

en el muestreo, en el campo, rápidamente anacrónica, etc. 

Toda investigación requiere de infurmaci6n, la cua1 puede, 

ser de dos formas: 

- PRIMARIA 

- SECUNDARIA 

Los datos primarios son originales, recopilados directá-

mente pard el proyecto en particular. 

Los datos secundarios iorilos que ya han sido reco?ilados 

con otro propbsito y son relativamente fAciles de investigar y co

nocer, se encuentran en los registros internos de compaf\ías, gobie.r. 

no, asociaciones industriales, medios publicitarios, ·fundaciones y 

universidades, bibliotecas, etc. 
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Si después de utilizar ias fuentes de información secundaria, aún 

no se tienen suficientes datos, se deben buscar fuentes primarias, 

entre las que se destacan los cuerpos de ventas, los intermedia- -

rios, consumidores y o~ros. 

Existen tres métodos para recopilar información primaria. 

- Encuesta 

- Ol?servación 

- Experimentación, 

Después de tener la información de la investigación debidamente -

UVdluada, 4~eda pendiente hacer la decisión final, sin que con 6s

to se asegure completamente el éxito.de la empresa, sin embargb, -

las posibilidades se favorecen mucho. 

Para el caso particular de esta tesis, se utilizó la ·encuesta como 

método de investigación de campo en la zona ·industrial Toluca-Lerma 

en las empresas mis representativas que manejan solventes orglnicos 

poniendose de manifiesto, que existen posibilidades de colocar el

producto obtenido a través de este anteproyecto, lo mismo que para 

gen~rar .1 a ma teri J prinia requerí da. 
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1.4.- ~EGURIDAD EN EL MANEJO DE SOLVENTES ORGANICOS. 

Ld seguridad dentro de cualquier dctividad e~ una pan.e fundamen-

tal de la· misma, ya que es de v'ital importancia gardni:üar la int~ 

gridad f'isicd de las personas, as'i como la c:rnserva.:ión del equipo 

involucrado en ella. 

La industria qu'imica en •Jeneral, por sus características particul'" 

res requiere del conocimiento profundo de las car.:cter'isticas de -

ldS sustancias que maneje dentro de sus procesos e instal~:1ores,

por lo que, las medidas de segurid;;d que se deben tener al respec-

to, estdrln plenamente justificadas. 

Dada la naturaleza de los solventes orgánicos trai:ados en ei pre-

sente trabajo, los cuales son considerados como de ~lto riesgo, es 

de suma importancia mencionar las cons1deraclcnes que sa deben to

mar en cuenta en su manejo y almc.cenamiento. 

Es evidente que los solventes orgBnicos s0n tanta mJi peligrosos -

desde el punto de vista de su inflamabilidad cuanto mayor sea su -

tensión de vapor, por lo que es necesario conocer que t<tn inflama-· 

ble es un solvente, ya que el conocimiento de esta caracteris~i.:a 

significa 1a seguridad de la planta y del p~rsonil. 

Para logr~r lo anterior, existen diferentes métodos estandarizados 

me.di ante 1 os cual es se determinan las caracteri sti cas de i nfl amab.i 

lidad de los distintos liquidas. 

A continuación se hace una· breve reseña ae 1.as consideraciones más 

iinportantes: 

i.7 



- Punto de lnfldmaci6n, Temperatura de Ignición o Flash Point.-

Es la temperatura a id cual, al momento de aplicdr una 

flama se produce un chispazo muy claro en el interior de ~n rcci-

piente. Esta temperatura de infldmación e~ utilizada para indicar 

ei desprendimiento de v¡¡pores "ir1fiamables; ;;u düterminilción se rc·il_ 

liza segün métodos y equipos estandarizados por la A.S.T.M. 

- Explosividad.- Cuando los VJpores .de un Hquido volátil inflama

ble, se diluyen en un ciei·to volumen de aire~ existe un intervalo 

de concentración de estos vapores, en el cual und llama, chispa -

eléctrica o cualquier elevación térmica es capaz de provoc.1r und -

explosión y cuando la concentraci6n en vapores ~nflamab~es de la -

111ezcl a va aumentando, se observa paralelamente ,111 ,,~mento e11 la -

violencia <le la c>:piosión1 r,~$td 1iegar (i un máxfmo que corre~1pon

de a la combustión pér·fec:.a del compuesto <?n el a"ire, co;i p:-odt1c-

ci6n exclusiva de anh!dr1do carbónico y vapor de agua. Los limites 

inferior y superior de exp1osividaa de e:::tas mezcla,;· gaseosao han 

sido pr!!cticamente determinadas pu<¡¡ los >olvtmtes usados en la l.!! 
dustria. 

- Autoinflamación.- No siempri; es necesorio para ·inflamar una mez

cla gaseosa, la presencia de una llama o de una chisp= eléctricd; 

basta con que la mezcl.a se eleve d una ·.:~;;ip,eratura suficiente para 



que espontaneument.: se inicie la combustión. En este fenGmeno al -

cual se le conoce como autoinflamación, tiene gran i1nportancia la 

naturaleza del cuerpo en contacto con la mezcle exp1csiva, encon-

tr~ndose que ei vidrio generalmente posee ur. ~oder de inflamdción 

superior al de los metdles. Las temperc1turds ae autoin"flctmació;i -

suelen oscilar entre 200 y 300"C, aunquG existen compuestos cuya -

temperatura de infldrnación es mis baja. 

Se puede decir que, en general, todo solventi: orgtnico cuyo pLmto 

de ebullición sea superior a 115"C il la presión ordinaria, no suo

lt..? dár mezclas exp1osivas a la tempe'."d'tura d~ zsuc ;:.L!esto que:. su 

tensión de vapor no es lc·sufic~enter11cr1te eif:vuda a esta i:emperdt.i¿ 

ra parct crear la concentración de vapores correspondit.~ntP a 1 1 imi

te inferior de explosividdd. 

Joxicidad.- La intoxicación se prodiJce por io g"neral por. dos v1as 

de introducción en el cuerpo· humano: Las vías r0spir.Jtori0.s .Y 1:.? -

piel: Los ,;olventes orgánicos en general, creM1 rápioamente en los 

lugares donde se manipulan atmósferas ricas en dichos compuestos, 

c~n lo!' que forzosamente ha d1" ró!spi rar continuamente un obrero. 

1\¡ualmcnte, <:uctndo las 111.rnos del trdbdjador m<1nipula:i "~t.¡Js 11qui

dos, existe la posibilidad de intoXitaciOn por vla cutlnca. 

Desde el punto de vista cuantitativo, nay que distinguir dos tipos 

de intoxicación: la aguda y la crónica. Los s,ntomas de ambas son 

en general muy diferentes, y aunque parezca paradójico, suele ser 

mucho mis dificil de combatir la Gltima; de ahf la i~pórtanc1a que 
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tiene la higiene en la manipulación de los solventes. 

'-" toxici<ldd de lus solventes depende estrechamente de su constit~ 

ción qutmica. En general, los tllcoholes y las cetonas suelen ser -

mucho m~nos tóxicGs que los derivados halogenados o los hidí'ocarb-'! 

ro: aromfiticos. 

Toxicidad de algunos solventes. 

- Hidrocarburos a1~um6.t.icos.- Tocos 1os ~clvcnte·~ orgá:nicus perteng 

cientes 1 este grupo, a~acan al sistemd nervioso, lo cual puede -

conducir d tr¡,stornos ·irreparables. 

A medida que aur..enta el peso molccu1dr, disminuye la tGxicidad; por 

eso, el Benceno es mucho más. tóxico 4ue ei To-iueryo, y éste má5 qi..;e 

ul Xileno. En estacte impuro sor: aún mas tóxicos por las impurezas 

de naturaleza desconocida que puedan llevar. 

Los primeros stntom1s de la intoxicación benc§nica crónica son: 

Dolor de cabeza, laxitud, virtigos, etc. La borracherd benclnica -

obedece casi siempre a las impurezas del Benceno y no al BEnceno -

mismo. Una atmósfera que contenga 24 g(m3 cte Benceno es pe"1igrosa 

despu~s de madia hora, y si su concentración llega a 64 g/m3 es --

mortal después de cinco minutos de respirarla. En individuos sens! 

bles, pueden bastar dosis de 1 y/m3 para provocar trastornos. 

- Metanol.- Es el más tóxico de todos los alcoholes, lo mismo por 

inhalación que por absorción cut~nea. El organismo lo elimina con 

gran dificultad, y probablemente pGr un mecanismo ·oxidante, trans

formAndose primero en formol y luego en ácido fórmico. Ataca ·1os -
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~·. 
-·centros nerviosos y provoca altardciones en los ojos, pudiendo --

llegar éstas hastd la ceguera total. 

Todd ~sta sintomatolog1B esti particularmente acentuada cu~ndo el 

Metanol se ingi.en~. La dosis límite tolerable en el E.dre de una -

planta es dal·orden de 0.5 - 1 g/cm3• 

- Otros a lcoho 1 es. - El Etano 1 es mucho menos tóxico que el Mcta-

nol ¡ los alcoholes ae peso molecular elevad~ como el butílico, --

a1n~lico, etc., tienen vapores de acción irritante score las muco-

sas, pero su éoxicidad es mínima. 

- Cetonas.- En general, las cetonas son poco tóxicas. Ld acetona 

ordinaria es ligeramente narc¿tica y sólo a fu~rtes concentracio

nes) sus vapores pueden causar i~ritac1bnes en lo~ ojos y en la -

gargaºnta. El limite de toxicidad crónica de los vapores de la ac!!_ 

tona es de 10 g/m3. 

Como se ha visto, todos lns solventes que se manipulen en una 

planta, como ld del anteproyecto, tienen diferentes srr:dos de - -

toxicidad, por ·io que:I' no sólo se debe evitar 1~ into;,icación ag_!¿ 

da, sino también los peligros de 1a intoxicación crónica produci

da por el contacto frecuente y prolongado d2l personal con el sol

vente l,quido o vaporizado. A fin de evita~ o dismlnui~ todo lo -

µasible ld concentración· de vapores en la ai:mósfera, se deben impl! 

mentar medidas de seguridad e higiene qüe ofrezcan segur;dad al -~ 

trabajador Y.ª la planta. 
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Almdcenamiento, manejo y desecho de so·1ventes. 

- Almacenamiento - Se requieren métodos especiales para ei ~lmace

narniento, no s6lo por su inflamabilidad y explosividad, sino tam-

bién por su natu1·aleza tóxica. L"os edificios Cleben ser convenien1:!:_ 

mente ventilddos para evitar la acumulación de vapores. La limpie

za en el interior de los locales donde se manejen solventes debe -

ser extrema, ya queJ ca~ frecuencia los obreros dejan en el s~t1o, 

algodones o trdpos impregnados de sc1ventes) lo cual es una fuer1te 

de emanaciones t6xicds, ade1nás de que la orGen oe no fumar en es

tos locales debe ser cumplida con la más ri~urose obediencia. Todo 

el per5ona1 que mc:n1¿je ~o1ventes._df:be·estar prov·!sto de eq 1...!1po J.O~ 

cuado. 

El almacena1niento ser~ en áreas ventiladas y frescas, lejos de -

riesgos de fuego, ugentes oxidantes, etc. Los recipiente$ en los -

que se 111dneji:!n, deben con:5ervarse bien tapados y deb·icte.mente eti-

quetados. 

- Manejo - Las personas que tengan contacto directo con los solve~ 

Les, deberAn estar debidamente protegidas. A continu<lción se da -

unu lista del equipo de seguridad qua deben.emplear las personas -

µ~ra su protección: 
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Parte del cuerpo 
que proteje. 

Manos 

Sis temu 
Respfratorio 

Para emplearse en: 

Manejo de tambores 
Manejo de líquidos 
tóxicos. 

Manejo de material 
caliente. 

Bajas de concentra
ciones de vapore~ -
¡Joco t~):<i ce:· muy p~ 
netrantes. 

Bajas concentr~cia
nec de g~ses ácidos 
o vapor~s medio tbxi 
cos muy p2nc:t1 .. antes:-

Bajas ccncentrdcio
nes de vi::pores o ga 
ses wuy tóxicos en_ 
espacios abiertos. 

A1tas conce~tracio
nes G~ gases.o Vdpo
res en i.-:spac1os 
abiertos. 

Altas ~oncentracio
nes de vdpores en -
espa~ios c~rrados. 

Se debe usar: 

Guantes de carnaza 
Guantes de hule o 
neopreno. 

Media ma~carilla 
con ii 1 tr·os r.egros, 
letras blancas. 

Media mascari11a -
con filtres negros, 
1 etru·s verdes. 

~a~carilld cbmoleta 
con canister a~ari
no. 

Masca.r111a con a.ire 
dutónon:o con i~yec
ción de aire. 

M!scdr~lla con·airc 
de flujo contin~o 
(dire inyectado) o 
si es posibl..: 1ndsca 
rília con aíre aut!'i. 
nomo. 

- Desechos - Los desperdicies no deberln arrojarse al drendje, sino 

que deberán ser tratados para recuperación o bí¿n, destru·idos bajo 

supervisión sanitaria adecuad~. 
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lNST!\LACION DE EQUJPO ELECTRICO.- En e1 uso y mdnejo de solventes 

organicos ~orno los que figuran en el presente tr<lbaJo que son in--

fla1nables o potencialmente explosivos) se deben tomar precauciones 

contra riesgos de explosión de incendio que pued~n ser causados --

por una mala instalación del equipo eléctrico. Por tal motivo, se 

hace necesario conocer la clasificación de estos riesgos, hace el 

Código Nacional Eléctrico de los .E.U.A., para cuarido se requiere -

instalar equipo eléctrico. 

ClGsificación de ~reas.- Se considera un lrea clasificada -

como peligrosa •. cuundo pLleden llegar a existir r;n ella, concent;·a

tiones peligro~as de gases o nubes de polvo o fibrcts inflamables -

que pueden forma;· mezclas explosivas o inflamables. 

El C.N.E. que se usa arnpiiamente para propósitos de clasifi 

cación. divide las lreas peligrosas en tres grande9 clase1. 

Clase I.- Son aque11as áreas enlas qu~ puede existir en el 

aire, gases o vdpores inflamables en cantidades sufici~ntes para -

producir mezclas explosivas o inflamables. 

Clase JI.- Son aquellils lreas que son pel1g~osas debido a -

la presencia de polvos combustibles. 

Clase 111.- Son aquellas lreas que sen ~eligrosas debido· d 

la presencia ue fibras o ma,eriales sólidos en escamas fácilmente 

inflamables. 

Teniendo como base lo anterior, podemos ver que la instala

ción del equipo eléctrico en las áreas de proceso, almacenemiento, 
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bo111beo y en seneru 1 en todas ciquell ils en 1 as cua 1 es se manejen 1 os 

solventes, 5e ha.rían según lo recomienda el C.N.E. para áreus p:1j_ 

grosas. Cldse l que dice: La instalación de quipo el&ctrico en !reA 

de clase I; esto es~ ·donde existen m2zc1as explosivas por per~odos 

largos de tiempo, deber& ser 11
d prueba de explosi6n 11

• 

El término 11 a pruebo de expiosión 11
, no~ indice. 4ue el --

equipo eiéctrico estd provisto de una carcüza 1o sufic~entemente -

robusta que es capaz de contener ~nil explbsión interna. 

La elcctricidpd estática se evitará conectando a tierra, 

todo el equipo, tdnques~ co1umna, tuber~as, etc. 

Los motores que puedan dar lugar a 1d formaci6n de chi! 

pas estoran colocados fuera del locQl cerrado. La obra de la fábri. 

c<.1. deberá construirse con materidl incombustibie, y que en el intg 

rior de éstd, se colocar~n Jµardtos automáticos apagafuegos de - -

acuerdo a la naturaleza del solvente. 

Los métodos 111~s cfoci:ivo~ µara extinguir cualquier fue-

90, son los mismos que generc;.lmente se utilizan. Para pequeños fu~ 

gos, pueden utilizarse los extinguidores a bse de bióxido d2 carb2 

no o con un agente químico seco. Los fuego·s que envuelven grandes 

cdntid~des·de solventes son difícilmente extinguidos. 



l.S.- CONTROL DE C~LIDAD. 

La necesid,1d de i111ple111•"ntar un control de Cdl idad durante la 

fabri caci 6n de un producto con ca 1 i dad superior como consecuencia 

de razones principales que son: 

- Se sabe que la economía en la producción, dist:ribución y -

consumo de los productos industriales, es mayor cuando éstos son de 

una calidad definida y uniforme; e"to es, tienen una calidad esta!! 

diH'. 

- La calidad de un producto var~a constantemenLe tendiendo -

ur1 realidad a salirs~ de1 estündar ideal o deseado. 

A fin de establecer el concepto d~ 1'Contro1 de Calidad 11
, es 

necesario def ·i ni r en primer término a; gunos cor.c¿ptos relativos a 

!std, siendo los mas ;~portantes ld Calidad y el Cont:rol. 

A.- Calidad.- P2.r·ct d~finir el concepto de 11 ca1idad 11 de un -

producto, es necesario considerar: 

1.- Calidad de diseño. 

2.- Calidad de conformación. 

1.- Calidad de diseño.- Es el grado con ei que una clase o -

servicio basado en sus ·característi-

cas particular.es satisface ias necesj_ 

dades del consumidor. 

De la definición anterior, se entiende que para lograr una -

huena cal{dad de diseho, es necesario con9cer con'exactitud, ~uAles 



Son lds ner.:t:'.:Jidctdes du1 CGilSU:r:Hior .Y en bu~2 d el !o) e1;:~ ... Jble(.er ~:-1 

forma e!_;timativa~ qué c.3.r.:icrer'~stic.:ls ~1 .. ..r11itat.iv¿~; J.Sl CGH1:: cuun

ti td ti Vds 1 deber& reunir 01 p¡·oducto e servi e i o ae qu2 ~.e i:rate y 

observar si sdtisface !u~ necesidades dei consumidor. 

2. - CQ 1 i dad Ce Ccnf:Jr·m~c ·j Vn. - Es e 1 grado en que un ~Ji"odus_ 

to o servicio se apega o CU!_IJ 

pie con ias especificaciones 

de afseno durante el proceso 

de fabricación. 

02spu§s de ~efinir los dos conc~p~os anteriores; se es~~ -

en conoiciones d~ establecer que: ''La calid~d ~e un ~toüL1CtQ ser

vicio es el grddo o la·m~~ida en que dicno producto o servic~c cJm

µ1e con lbs ~specificdcior1es de dise~o y ~or ~on~ec~e1,tia, suti~f~

ce las neccsio~des del con~um1dor 1 •• rndu~trialmente hab1ando~ c~1i

dod signif~c-=- 11 10 n1(~jor 11 dentro 11e ciert2s cor.c·iciones :.lt:1 ;:.onsumi-

dor. 

B.- Control. E!..i un cicl::..: p1ar.e.;;.:lo de ccciv·iacldes~ institu.i 

do µara n1edir y si es nci..:esurio corr .. ~gir e1 cor.ipcrtarrdento de túdo 

l~I si~tf:ma y subsistema de td~i fvrma que los objetiv·os y ctctividi!-

dcs se l~cven de acuErcto· a lo ~lctneado. 3e d:c~ que un fer\5meno es

t6 controlbda cuando $e pueci2 ~~edecir su varidc1óíl; dentro d~ los 

lf1nites establecidos. 

El término 1'contro)¡:, se uti1iza con bas~unte frecuencia -

en forma inC:ifer~nte. · S1n ¿m!Jüi~gú, !>'9 pueCe •jecir que ~1 ''cuni:ro1 11 

estci constituido por cuatro p,~sos. e .:tap~:;; d1"f~:tentcs l~s cwaies son 



indispensdbles y son: 

- Planeación. 

- Ejecución. 

- Evaluación. 

- Acción correctiva. 

Estas cuatro etapas se representan comünmente en forma de - -

c,rculo, fig. l. ya que es una serle de operaciones que se deben -

repetir (tanto como sea necesario) hasta la solución· de un proble-

ma ~eterminado; para log~ar un producto o servicio satisfactorio. 

Fig. 1 
Representación de las 
etapas para control. 
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Una vez descritos los conceptos de "control" y "calidad", e~ 

t~ en posibilidad de definir "Control de Calidad", estableciendo 

que: "Es el conjunto de actividades utilizadas para lograr que un 

producto o servicio cun1pia con ·¡as especific¡,ciones de diseño y -

por lo tanto satisfaga las necesidades del consumidor". Y sus - -

principales atributos son: 

- ·Propiedades del diseño. 

Propiedades de la materia prima. 

- Propiedadej del proceso de manufactura. 

- Inspección durante y al final dei proceso. 

- Pruebas de laboratorio y equipo. 

- Ma•eriales de desecho. 

- Embalaje. 

- Aceptación en el mercado. 

- Calidad de servicio. 
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Pruebas de Laboi:~todo y Eguioo. 

Se describen en forma breve las principales pruebas de lab_Q 

rdtorio que deberán llevarse u ~abo por control de calidad, tanto 

al inicio del proceso como durdnte su desdrro11o, a fin de obtener 

un producto con las características deseadas. Estas pruebas seran 

aplicables i:ambién a la materia primci y el producto t<.rminado. 

- Peso específico 

Contenido.de Agua 

- Purezas por destilación 

Cardcterísticas tlsicns. 

- Cromatogra fi a d<" gases. 

(Método Densímc:tros) 

(Métoco de Karl Fischer·) 

(Método /\.S. T .M.) .. 

Peso -~ico. -Se dete:rmina ,,,¿,d1 ~nte densímetros, 1 os cuales 

son fl atadores '.1enc:~o. lmer.te d" vidrio, en cuyos vástagos ·, 1 e van e_;¡_ 

calas que inican la densidad del 1,quido en el cual, estln sumergi 

dos ·a la divisiOn correspondiente. Con estos dispositivos que en -

e·1 mercado exi5té:t'1 éii g;~:..n vuriedild de formas, es r8.pido y fácil -

contar con resultados bastante aceptables. 

Contenido de agua.- Se determina mediante e1 método de Karl -

Flscher, el cual es uno de 109 m~s utilizadbs debido ~rincipalmen

tu a su rapidez y precisiór., existiendo en el mercado difer.:ntes -

equipos que utilizan el reactivo de Karl-Fischer. 

Pureza por desi:i1~ción.- Aunque este método no es el más é:on

ver.iente para que se cualifique en forma específica un producto, -

s, proporciona una idea de 1a composición de una materia prima, ya 

que se pueden compo1rar con los rangos. de destnación de ios produ.s_ 

tos puros. 
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El método mencionado se lleva a cabo según procedimiento y 

equipo de la A.S.T.M. 

Propiedad~s v caracteristicas ffsicas.- Los solventes que -

5t~ obtengan como producto de la des ti l ación, deberan reun"i r 1 as e~ 

pecificdciones de mercado y no deberán contener partícuias en sus

pensión~ olor cctrftcter,stico y cuando 31 evaporar una gota (l mas, 

no deje olor residual. 

f_r9mttt2.9.!.~l2_.9.f:__Gase.s.- La base de :Jeparé\ciéin en 1a croma

togrdf,a de gasess es la distribuci6n Ge una muestra en medio de -

dos fases. Una de: esas fases es 1a car.:a ~=stacionc.ria de gran área 

rie superficie, y la otra fdse) e5 un gas de f~1tr~ci6n directa, en 

la fase estdcionaria. 

La técnica de C1 .. omatografia de Gases, es para la separación 

de sustancids vol8ti1es, pot· fi"ltracibn de ~n gas ac<lrrea~or sobre 

una fase estacionrll"i~. Si 1a fase estacion3ria es un sólido, se -

llama Cromatografía, Gas-Sóljdo; y si ésta es iiquida, se dice que 

es Cromatografía, Gas-Líquido. Esta ültima es 1a técnica más vers~ 

til y selectiva de la Cromatograf~a. por lo que se utiliza en el -

unálisis de gases, líquidos y sólidos. 

Los anteriores puntos son las pdncipales pruebas de labor_ii_ 

torio pard el co~trol .de calidad de los solv~ntes productos de la 

destilación. 



l.6. FUNDAMENTOS DE DESTILACION. 

EQUIL!GR!O ENTRE FASES DE Ui'i SISTEMA. 

La transferencia de 1~asa alcanza un limite cuando las fases llegan 

a un equilibrio, cesando entonces la transferencia neta de materia. 

P<1ra que un proceso tengc:.. i nt.erés práctico) debe poseer una cuzon~ 

ble velocidad de producción, para lo cual hay que evitar el equili 

brio, ya que, la velocidad de transferencia de masd es un punte -

cualquiera, Es proporcional a lu -fue'!"Za impulsora que viene dada -

µor la separación del equilibrio en dicho pun~o, &sf come li resi~ 

tencia que se opone a la transferencia. 

De aqul laimportancia tan enorme de conoci.;r al equilibrio entre f~ 

ses para Qvaluür fuerzús im?uisores. 

En todos los casos ae oquilibriu, i~terv~enen dos fbses y se en- -

cuentran todas las comb1nuciones posibles, ex~epto dos faSns gL.:t:~e_Q. 

sas o dos fases aólidas. 

Las variables con~rolantes dentro de un sistema de ~quilibr10 en--

tre fases son: Tempera~ura, p1·e~i6n y conccntra=iones. El ~Grnero -

de concentr~ciones independien~es en una fase cualquiera es igual 

al número cte componentes ele 1a fase menos uno. Los datos de equi 1.i 

brio de un sistema d¿do, se pueden presentar en forma de tablas, -

ecuaciones o grdficas. 

TIPOS DE EQU!LlBRros. 

Para clasificar los equilibrios y establecer el número de varia- -

bles independientes o grctctcs de libertad en un caso concreto, re-

sulta conveniente utilizar la Regla de las Fases.· 
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( ¡) 
Q~ e - p .. 2 

Donde Q~ Número de Grados de L i be1·tud. 

e~ Número de Componentes. 

P~ Número de Fases. 

En la desti1ación como en la mayorí_a de las operaciones de 

trdnsferencia de masa, el número_ de fases es siempre dos, por lo -

tanto Q~ e 

Curva de Equilibrio en un Sistem1 éinario. 

~n un Sistema Binario se considera Q=2, es decir, los dos 

componentes están presentes en araba~ fases y las variables del Si! 

terna son cuatro: Temperatura, presión y concentracion~s del comp~

nentr. A en las fases nquida y vapor. Si se f~ja lo presión, ente!:! 

ces sóíamente una variable 1 por ej1:;mµ~10, 1a concentración de la f2_ 

se l,quida se puede variar libremente, ~a que una vez fijada !sta, 

tanto la temperatura come la ccncentración de la fase de vapor, -

quedan automlticamente estable~i~as. Los datos de equilibrio del -

Sistema se presentan con frecuencia en forma de Diagramas, TemperQ_ 

Lura-Concentrdción como el de la figura Metanol-Aaua. Fig. 1.1. -

También se pueden expresar representando la concentración de la f~ 

se vapor frente a la concentración enia fase líquida. Una gráfica 

de este tipo recibe el nombre de curva de equilibrio. Fig. 1.2. 

Si hay más de dos contp?nentes, la relación de equilibrio no se pu~ 

d<: representar mediante una $Óla c.urva. 
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Equilibrio Lfquido-Vapor. 

En un equilibrio de esta naturaleza, se puede utilizar el concepto 

de presión parcial. La presión parcial p de un componem:e c.ioiqui~ 

ra de una mezc.1a gaseosa, es<:& relacionada con la fracción molar Y 

de dicho componente mediante las ecuaciones: 

(2) 
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Donde r~ presión total 

1'11 ,PB = prc~ión pctrci.JI de los co111pom.:11Les 
A y B. 

Para und mezcld de do~ componente~ se tiene: 

....•..........•.•. (3)' 

(4) 

De acuerdo & la definición de presión parcial, la suma de las pre-

siones p¿¡rciales ele una mezcla gaseo~a es igual u ia pre5ión total. 

Cuando und fase l\quida de una composición definidd esta en equil! 

brio con una fc5e de vdpor a una dt:tt:rminadd pre5ión y ·c2mpercs·cura, 

la fase de vapor también tiene una composición definida. 

Lus presiones p~rcio.ies de les componentes de la Tase ·1apor se pu~ 

den calculdr a partir de la composición de la fase de vapor utili-

¿rJ.f\dl> ld t!Cuuciün (2). 

En general, la presión pdrcial de un componente cuctlquiera, depen-

de de lrl temperatura, presi~n y de la composición del líquido. 

Pdra una mezcla de dos componentes,. la composición del liquido qu~ 

da completamente definida ¡ior Xe. La· fraccién rr.alar del cotnpohente 

A en él líquido en equilibrio, por consiguiente: 

pA = F ( P ,T , Xe) .............. (5) 
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Si la fase gaseosa se puede <:onsi dera;· como un gas ideal y se de~'. 

tJrecid el efecto de la presión sobr2 las propiedades de la fase -

líquida (esta supos1ción es acep.:able para moderados interv¡,Jos de 

presibn), entonces la presión parcial es independi~ntc de la total 

y depende de la temperdtura y ccnc~nt;·ac i ón .de 1 11 qui do, por· tanto, 

<l temperatura constante se tiene: 

PA ~ F (r,Y.ej ••••••...•.••.••.• (ó) 

La función representada por F varia con 1d temperatura. 

Si la fase liGuida consta de sólo un componen:e, el A par -

ejemplo, la presiJ11 parcial de A~ es igua1 a la presi6n del vdpor 

de A puro y entonces: 

..•.••.•.• · ••.••...••. ( 7) 

Siendo ?{.\ la presión del componente P-. puro .a ia temp1=raturd 

del !:.istema. 

A 1a ecuaci6n 6 se le representa por lo genera1 en forma --

graficd de pA contra Xu, de p8 contra X
8

'. o Pe contra 1 - Xe. Una 

gr~fica de este tipo se obtiene analizandc las dos fases cuando ~! 

t~n en equilibrio y c&lcula~da ~A~ ~8 mediunta las ecu¡,ciones -

(2) y (4) dadas anteriormer.te. 

_h~L._cje H'!.!.'.f..'L.:. 

!',ira b.1jas c.:onccntr<1ciones, ·¡a 9r~f1c~ de pA T·rente a Xe pasa por 



:e 
,-·.·-. ' 

el origen y durante una corta distancia es una 11nea recta. La --

presión pdrc1•1 viene dada por la relación: 

Pa ~ Ha Xe. .. .......... (8) 

La cual es la expresión matemática de la Ley de Henry. 

Siendo Hd Ji1a constante que depende de 1 d temper~tura, del 

disolvente y en 1nenor grado de 1i:i presión su valor y el inte1·valo 

de concentración en el qu·e permanece constar.t¿ c;ó1o puede halla~-

se por experimentación. 



Ley de RaotJl t. 

Cuando una solución tiene una composición próxima a la del compo-

nente puro A, la presión parcial del componente A es proporcional 

a su concentración o sea: 

µA= i< Xe ................ (9) 

Siendo K una con$tar.ie4 

Puesto que cuando Xe = 1.0; PA= pA 

y PA = PA Xe ••••••••••••• (10) 

La misma regla expresada para el componente B 

es: - Xe) ....... (!!) 

Las ecuuc1one:-; 8 y 9 $On expresiones matemáticas efe la L~y 

de Raoult, que establece que 11 ld presión parc"i.11 de un componente 

en una solución es igual al producto de su presión de vapor en es

tddo puro por su ·tracción moiar en la solución". 

Eri alguna"' mezclas la Ley de Raoult es aplicable a cada -

uno de los componentes en todo el intervalo de concentraciones de~ 

de O hasta l, conociéndose a estas ~ezc1as comO idea1e~. 

Las lineas de presión parcial-concentración son rectas: 

Para soluciones ideales, las Leyes de Raoult y de Henry 

son idénticas, y la constante de la Ley de Henry para un determin~ 

ua· compon~nte es i gud í u l.a pres i 60 de. vapor de di cho componente. 
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En la práctica, pocas soluciones se comportan como ideales, 

especialmente lds mezclas de sustoncias de moléc~las no polares -·· 

del mismo tipo y de un tamat10 aproximadamente igual como los hidr.9_ 

carburos, aromáticos, etc. 

Las mezclas de sustancias polares tales como el agua, alco

hol y electrólitos, se apartan grar1demente del comportamú:nto de -

ias so1uc~ones idec1es. 

La forma de las pr«siones parciüles de la Ley de soluciones 

ideales, depende de la supc,sición de que la fase •:apor se cumporta 

como ur1 yas ideal. Existen relaciones termodin¿micas cxaCtds para 

el tratamien~o de todos los equilibrios liquido-vapor. 

Curvas de Equilibrio y Diagramas de Punta de Ebullición. 

La utilización de presiones parciales en los equilibrios 

iíquido-vapor, constituye un medio de cG.iculo pü':"'a 1a dei:erminoción 

de concentraciones. ?orlo gencr~1, es r.:~s conveni~n-te utilizar r.!: 

laci~nes de equilibrio entre la fracció~ molar de un determinado -

componente en la fase vapor (Ye) y la fracción íllolar del mismo co!}! 

ponente e11 la fase 1 íquida (X'e). 

Para seguir la variación de temperatura en el proceso, re-

sulta muy útil otra relación que recibe el nombre de Diagrama del 

Punto de Ebullición. 



La fig. 1.3. representa el Diagrama del Punto de Ebullición a pre

si6n constante para lds mezclas del componente A que hierve a la -

temperatura T8. El componente A es el mas volltil. 

Las temp~raturas se representan en orden1das y las concen-

traciones en las abscisas, preferentemente en fracciones mola1"es. 

El Diagrama consta de dos curvas cuyos extremos coinciden. Un µun

to cualquiera tal y como ei y, situado sobre la línea superior, r~ 

presenta vapor que comienza a condensar a la t~mperatura T1. 

C-Jrva del µunto 
1
1 

de Recio 

1 

.a 

- "- - - -- " 1 
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La concentr1ción de la primera gota del l~quido que se for-

ma, est~ representada por el punto d. La línea superior se llama -

Curv.a del Punto de Rocío. Cua 1 quier punto, tal como e 1 x de. 1 a cur; 

va Inferior, representa el liquido que comienza a hervir a Ja tem-

pera tura T 1 • Lu concent1"ación de i a primera burbuja de vapor que -

se forma, ~stá representada por el punto e. La curva inferior se -



llama Curva del Punto de Burbuja. Dos puntos cualesquiera, situa

dos sobre la misma línea horizontal, como x e y representan con-

centraciones de lícjuido y vapor en equilibrio, a la temper¡;turct -

dada por sus ordenadas. Las ubscisas de dichos puntos son por lo 

tanto, los valor·e~ corre$pondientcs a X e Y. Todos los puntos si

tuados por enc11íla de lil- linea superior, como el punto a represe~ 

tan mezclas formadas tota·1mente por fase vapor. Los puntos s"ituá

dos por abajo de ia línea inferior, anüiogamente, están formadas 

et1 su tata i i dad por 1 í qui do, como e 1 punto b. 

E1 punto e, en consei.;uencia, está fo1m·ldo parcíalmcnte por 

líquido y µor vapor. 

Supóngase que un~ mezcla de co¡¡cent1'ai:i ón d se r:a 1 iente 1 en 
ta mente. Comenzará a hervir i.l 1 a tem¡)eratura T 1 . Si. bien 1 a prin1~ 

ra burbuja que se forme tendrá la conct:ntración ,~cprusent.ad(i pm~

el punto e, en cuando se forfi~ una caritidad apr6ciab1e de vapor,

lcl concent;·~ción del iíquido ya no será d, puesto qu;, el vapor es 

mas rico ~n el componente A que el líquido del que se forma, y por 

consiuuiente, los puntas· X e Y tienden a moverse hacia Tb. 

Por lo generdl, el diagrama de ebullición, io mismo que -

ocurre con la curva de equilibrio, se determi1ia generalmente por 

e>:perimentaci ón. 

Determinación del Diagrama del Punto de Ebullición a par-

tir de la Ley de Rdoult. 
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Si una mezcla sigue la Ley de Raoult, se puede calcular el 

Dl~grama del Punto de Ebullición CUdncio •e dispone de los datos de 

pre5ibn de las dos sustancius purds. Las ecuaciones que se uti1i--

Ziln son: 

Xe 

PA Xe + Pe (1 - Xe) 

i-Ye = pll 

·P 

p •••.••••••••••• (9) 

(1 - Xe) •....... (10) 

Bastd con apiicar estas ecuaciones pa~a varias tempera~uras 

comprendidas entre los puntos de ebullición de los colllponentes pu-

ros y representdr las curvos de T fren~e ct X0 y ~e T frente ~ v 

L,1 curvu de e~uii·iDrio, que e5 si¡:ip1f>mcntc una gr.íficd de 

Yl! frL:nte a Xe, se obtiene u partir de lo·s mismos datos~ F·ig. 1.2. 

Para el caso de una mezclft de Mctanol-Agud, se ir1dican las 

presiones de vapor de los dos componentes. 

Operaciones de Etapas de Equilibrio. 

Uno de lo• aparatos de transferencia de masa consw de un -

conjunto de unidades o eta?as individuales conectadas entre s,, de 

manera que los materiales que intervienen en el proceso, van pasa!)_ 

do u través de todas y cada una de 1as etapas. Las dos corrientes 

se mueven tl contracorriente il través de todd la instalación~ en 

cada etapa se ponen en contacto,. se mezcl&n y posteriormen~e se ~~ 



Pard que haya transferencia de masa es preciso que lds corri~ntes 

que entran en un~ etdpa no cst~n en 2quilibrio en~re sí~ ya que -

el alejamiento de las condiciones de equilibrio favorece la trans

ferencia de masa. Las corrientes que sa.\en, se van acercando al -

equilibrio mucho mas de lo que estaban a la entrada. 

Si la mezcla es t<.lll eficoz qut:.1as corrientes alcanzan el 

equilibrio, a este etapa se le define como otapa ideal. los siste

mas formado~ por varias etap.:i.~ c0ri2ctr...cia!j entre sí, se les denomi-· 

nan cascadas. 

Sistema T,pico de Destilación. 

El objeto de 1 a desi: il oci ón, es separar me di ante vaporiza-

ci bn una mt:zc1u líquida de 3U!;tanci.;\s miscibles en sus componentes 

individuales, o bien cm als¡unos casos grupos de componentes. 

Se ilustra un Sistema de Destilación cont,nua en la Fig. 

1.4. 

.···· 
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Al imentac'i6n 

B 

Fondos 
Vapor de Calentamiento 

Fig. 1.4 

Sistema Típico de Destilación Conf,riua. 
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1 
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E.1 rehervidor /l. se alimenta de forma continua con l¿¡ mezclD 

1,quida objeto de la destilación. El lf~uido se vaporiza parcial-

n1ente medidntte e1 ca·1or suministrado a través del medio de calunt.o.. 

111iento B. El vapo~ que se ferina en e1 rehervido~ es mas rico en el 

componente más volát~l q~e en el líquido r10 va?Ori:!ddo. ~i .. in c1;ibar

go, el vapor contiene cantidades sustancia1es ae 1os dos componen

te y ~na vez conden$ado, dist• mucho de ser una ~ustancia pura. 

Para aumentar la concentración del componente mis volltil -

en el vapor y separar el componente menos voláti"i, el vapor que s!!_ 

le del rehervidor se pone en contac·:;o ínt·lmo a contracorriente con 

una corriente desccmdente de líquido hirv.iente enlil columna o to-

rre C. Por la parte superior de la column~, se introduce un liqui

do de alta concentración en e1 componente más volátil que se deno

mina reflujo. 

El reflujo adquiere la temperatura de ebullición al ponerse 

en contacto con el vapor, y a travfis de la columna, el liquido y -

el vapor están a sus respectivas temperaturas de ebullición y con

densación. 
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Para aumentar 1a concentración del componente más vo1<1ti1 -

en el vapor, ~e necesita que el reflujo ses mas rico en dicho com

ponente que la concentración de equilibrio correspondiente al va-

por que Sdle del renervidor. De esta manera, en todos los niveles 

de la columna nay und difusión espontanea del componctite m~s vo15-

ti l, desde el l,quido hasta el vdpor, vaporizlndose al pasdr de -

una fase a otra. El calor de vaporización del componente mas vol&

ti1 es suministrado por una can:idad igual de calor proc~dento de 

la condensación del co1nponcnte m~nas vbl6ti1 que se u~tunde e~potl

taneamentc desde el vapor hds~a el ,,~uido. A medida que ~1 vapor 

i:~cii.:nde por lct columna, se: va enrie.¡uecicndo en e1 con1ponente·r:·;ci.S 

vo1!ti1 y an~logemente, la concentrución d~ liqui~o va ~JMcntandu 

en el compon¿ntc menos volatil al descender por la col~nna. 

El enriquecimiento que experim~n~a 1a corriente de vapor, -

al pcnerse en contacto con el reflujo se denomina reect1ficaci6n. 

Una part~ del destilado se retira co.ino producto y ei resto 

se devuei ve a la columna. Si empre que no se t·ornie un aze6tropo, el 

vapor q1Je sale del condensatlor puede ser tan puro como se desee, -

con tal de utilizctr una columna con una elevada cantidad de etapas 

de equilibrio y una relación de reflujo adecuada. El i,quido que -

se retira del rehervidor contiene practicamente todo el componente 

menos volátil, sin embargo, no es un producto puro,puesto que el -

Sistema de Destilación no cor:i:iene un número de etapas inf·inito p~ 

ra iograr la obtención del componente totuimente puro. 
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lERMlNOLOGlA Pl\HA LAS COLUMNAS DE DESTILACION. 

Las Unidades individuales 58 enumeran seriadarnente, comer--

zando por un extre~o, norrnalmsnte siguiendo el sentido del flujo -

del l,quido, es decir, de arriba hacia ~bajo. El nümero tatol de -

etapas es n, por lo t~nto, la etapa n es la ~1~ima. Para d~signJr 

las corrientts y concentraciones perte~ecientes a una etapa cual--

quiera: se utiiiza. como subiridicc: e1 nüiT1c·i"o corr:..:spond~enLe a 1·:t -

etilpa en que se originan dichas corrientes. As~, para un sistem<l -

de dos componentes, y
0

+1 e:s ia fracción rnoiar de1 compo:it:ntc fa. de 

la fase vapor que sale de la etapa n+l y Ln es Is velocidad de flg 

jo 1no1ur de 1a fase L proveniente de le etapa r1. 

En la fig. 1.5 se representiln las cvrrientes 4ue entran Y s~·!cn ~e 

la columna. ¡-
! 
1 
1 
1 

1 
1 
1 
1 
1 

1 ¡, ! 
1 r-~~1; l. 1 1...-¡.!:....~fl-

I Lri-!~ ·¡Vn 

1 6 i -----.-~ .f'..!.21'2 n 
L __ -- --¡,- - -fi- -- - -

L•"I V-n,,l 

i 
! 

__J 

Fig-. 1. 5. corr1.-_•nte~ qul'~ entran y p¡al.c:-1 er-. un.n cclurnna. de dc~,;tila.clón ·} 
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Considerundo la parte de la cascada que comprende las eta--

pc1s l o N, tdl co1110 se represer1t.a mediailte 1u .secc1ón cerrado por 

lu línea de trazo discontinuo, la entrada total de materia eri esLo 

sección es L11 + Vn{l molcs/hr y la s~lidd total es Ln + v1 moles/ 

hr. Puesto que ptlra el fluJo en estado conti_nuo no h~y ucurnulv.ci6n 

ni vaciamiento, la entrada y ló salida son iguales, es decir; 

..••.....•... ( 11) 

La ecuación 11 es un balance to·tal de mdlerid. Se puede es

tablecer otro balance igualando la entrada y salidil del cornponente 

A. Considerando que el n0111eru de mol~s de este con1ponente er1 und -

cor·riente ~s igual a1 ?reducto de 1d v~1ocidad de flu.jo por la 

fr~cción molar de A en la corrien~e, la cnt~ada d~l compcner1te A -

en la ~ección objeto de este estudio es: 

La salida es Ln Xn 

" 0

rJTl 

También se puede escribir un baiancc de materia pilra el componente 

B, pero dicha ecuación no es independiente de las ecs. 11 y 12. Si 

se restan estas ecuaciones, se ooti8ne la ecuación de balilnce de m~ 

teri~ para e1 componente B. 

Los ecuaciones ~l y i2 contit>nen toda la información que se puede -

so 



obtener a µartir del balance de materia aplicado a la sección con

siderada. 

Bo 1 anee Tota 1. L8 +sA.'ºº"'"···········(13) 

ílüldnce para el comp. A 



BALANCE DE ENTAL:>IA 

El balance de energld se puede simplificar despreciando -

los t~nninos d~ energfa cinética y potencial Si ad~m~s ~1 p~·o~eso 

es adiabático y no hay intervención de trabajo, se puede api·icor 

un sencillo bal~nce de entalpia. As,, para las N primera• etapas 

de un sistema de dos componentes se tiene: 

Siendo HL y Hv las enTalpias de las fases L y V respectivamente. 

Sus unidades deben ser l~s adecuadas. 

Linea de Operación del Sistema. 

El balance Je materi~ pdra un componente es ur;a relación eri 

tre X0 , la co11centraciór1 de la fas~l~quida L que sale de una etílpa 

de ia coillmnd y Yn+l que es la concentración de ia fose iigera que 

entra en d~cha etcl.pa. L.~ ccu~c~én 12 se ¡JLOeGe l.!~cr··iüii" rl!li: 

yn+l • Ln Xn + 

vn+l 

VAYA - LAXA 

vn+l 
....... ( 16) 

Cu1110 se observd, la ecuación 16 es una ecul!ción de unz. recta que -

puede representarse grlficamente en un plano ca~tesiano. Todos los 

puntos de la columna cuyas coordenada~ sean an~logas a Yn~l y X~ -

tienen que estar situadas sobre esta curva.· La 1fnea que represen-

ta este relación entre las concentraciones de l~~ fases V y L paril 

c·ada uno de i os puntos de una cu seo.da en contracorriente, r·ec i be -



el nombre de 1 ~ned de opera.::; ón. 

Los extremos de la columna están representadGs por dos pun

tos situados sobre la l ·inea de operaciór. y ct;yas coordenadas son -

(xa; Ya) y (Xb, Yb), ésto se puede demostrar matemdt1camentc cuan-

Va sustituyendo en la ecuación i6. 

'In +l 
LaX3 + -v-,-- Vo Ya - La Xa 

Va 
Ya ••.•••. (17) 

Lo cual indica que el pun~a (Xa,Ya), esti situado sobre la 

linea de operación. Por otra parte, cuando Xn = Xb,Vn + l ª Vb SU! 

tituyendo en ld ecu~ci6n 16 se ~ienu: 

Y n '" ...........••.• ( i8) 

V¡, Y 
11 

+ l + 'L a Xa 

Comparando esta ecuación con la ecuación 14, se deduce que 

de forma que el punto (Xb, Yb) también e~tá situado -

~obre ld 11ned de u~er~ción. 

Construcción de la lfnea de operación.- Para trazar una 1,

nea de operación es preciso disponer de información acerca de las

corrientes V
0

+1 y Ln. Dos casos sencillos ~ubren la mayor parte de 

lds $ituacioncs que se encuentran en 1a pr;ctica. En el pi"imerc de 

ellos~ que generalmente se ~cepta en rec~ificaci6n ni L ni V Vdrian 
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apreciablemente de un plato a otro. 

En este caso ln y Vn + 1 d~ la ec. 16 son constant~s y la -

1 í nea de opera e i ón es recta, de rnaner~ que 110 haY problema µar<l --

trazarld; bastan dos puntos. 

Cuando la línea de operación es recta, su pendiente de - --

ac~erdo con ld ecuación 16, viene dada por L 
-V-

O sea, la relación entre el fluj;; de la fuse L y de la fas~V. Para 

poner de manifiesto este hecho, el balarice global se puede escri--

Uir en estu forma: 

••••••.••.....• (20) 

Determinación del Número de E-:::apas l dea 1 es. 

Est~ determinación revi~te :Jf'C!r. impor-.:.3.nc·iu <='ll e·1 calculo -

del número de etdpas ideales que se necesitan en und cascada real 

para cubrir un determinado intervalo de concentracion desde Xa ha2_ 

ta Xb o de Ya hasta Yb. 

Si este número se calcula, y ademas se tiene iriform~ci6n --

acerca de la eficiencia de las etapas, se puede calcular facilmen-

te el número de etapas reales. 

Los m&todos de tllcuio mi~ ilustrativos y de fácil compren-

sión~ aunque invoiucran inexactitud, sor. los mé'todos gráf·icos cte -
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Composición en el l~quido 

Fig. L6 
Determinación del número de etapas ideales en un absorvedor 

( Me Cahe-'!'hielc. Unit Opuratiorn:; Vol.!!. Dotc:::r.-.inaci0n c;:::dfic;:-;. del No. 
d;.,~ et:.~pa~ idcu tes.) 
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ComtJc:. ~ció:: en el 1 íqui do 

Fig. l. 7 

Octermi naci 6n del número de Gtapas ideal es en una columna de 

;·ectificaci6n. 

( Ne Ca.bt..:- Tr.icle. tTnit Oper.::it.icr.~) 
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los cuales el m~todo de Me Cabe Thiele es el mfis sencillo para la 

mayor parte de las mezclas binarids. éste mét.odo .se basa en l~i ut1 

lización conjunta de la linea de operación y la 11n~a de equili- -

brio, representddas ambos en el si.s't.e111u car·tesi.::.no. 

Las fig~. 1.6 y 1.7 pl·~s~ntan la curva de equilibrio y la -

línea de operación para una unidaJ típica de etapas de contacto C_Q 

Los extre1;1os Je 1a iíneu de operación son el punto a. de - .. 

¿oordenadas (Xa,Yd) y el punto b de coordenadas (Xb,Yb). 

Se desea deterrn·inar el número de ett?as ·ideales para conse-

guir un• variación de concentraci6n de la fase 1\quida desde Xa --

hdsta Xb. 

La concent~ac~ón de la fase gas~osa que sale de la etapa s~ 

pcrior (etdpu número i) eo '/d o v1. Si la etapa es idcü1, 1a .:on-

centrac16n del l,quido que sal2 de la etopa l (que e~ x1) tiene que 

estar situada sobre la linea de equilibrio. De acuerdo con ésto, se 

fija el punto m que corresponde a la intersección de la horizontal 

que pasa por el punto a con la curva de equil~brio. La abscisa del 

punto m es x1. Se utiliza ahcra la 1 foeo. de operación que pasa por 

todos los puntos de coordenadas (X~,Yn+ll. PUesto que ~e conoce x1, 

entonces la ordenada v2 corresponde al punto n, cuyas coordenadas 

son (X 1,Y 2) y que se obtiene a partir de la intersección de la li

nea de operación con la vertical que pasa por ei ?Unto m. 
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El escal6n o tri~ngulo definido por los puntos a, m, n, re

presenta la µri111era etapa ideal de c5ta column~. 

La segunda etapa idea) se loca11za graficamentc en el dib-

grama, repitiendo la misma construcción pasando norizontalmcnte -

hdsta el ·punto o, de la curva de equilibr·io y verticalmente l1ast:i 

el punto p en l~ 1 ínea de operac"ión, dicho punto tiene como coorCQ 

nadas (X 2 ,v 3). Repitiendo nuev~mente la construcicón se obtiene la 

tercera etapa dada µor el triiangulo ?q~. 

Partl el caso que s~ ~epresenta en la figuf·a 1.6 y 1.7, la -

tcrccrd etapa e5 la última, yd que la concentración del gas que S! 

le de lo misma es Yt- y la del ·11quido es Xt;i que son 1as concentr~. 

ciones extremas desea<líls. Para esta separacibn se necesitan por lo 

tanto, tres etapas "ideales. 

Lias figs. 1.6 y 1.7, ·indican también que Xc es 1c concentr~ 

ción del 1íc1uido que s;;.1e de una C?tapa 1maginar·iLl s·ituada inmedia

tun1ente antes de la primera, o etapa O. 

Por otra parte, Yb es la concentración del vapor que sale -

de una etapa imaginaria situada inmediatamente dcspu~s de la Dlti

ma. Asl, en general, para una ca~cada de N ettlpcts: 

La nrisma construcción se puede utilizar para determinar el 

nOmero de etapas ideales q~e se necesitan en una cascada cualquie

ra, independientemente de que se tr-ate de absorción ae gases, rec7 

tificación, lixiviación o extración líquido-líquido. 
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La destilación se puede ileva:- a cabo con o sin rectif.:!_ 

caci6n, en forma continua o discontinua. E~te trabajo se enfoca h! 

cia la destilación continua con rectificsci6n. A la destilación 

que se lleva a cabe en una sola etapa, se le domina Destilación C~ 

rrada de Equili0rio o ce Fl¿sh. La Destiiación de Fla~h es ú~il 

cuando se manejan dos component~s con gran di fere<1ci" en s~s pun-

tos de ebullición, no resulta dc'1 ~u&ndo se manejan mezclas de --

componentes de volati iidad parecida. i-18diante numer·osas des ti laci.Q. 

nes sucesivas, se pl1ecten obten~,~ f1r1~1rn~nte p~quefias cuntidades d8 

componentes purosi por lo que, e~te procedimi~nto 110 es Qtil desae 

el punto de vista industrial y com~rc1a1. Los mltodos industriales 

y de laboratorio, se basan en la dasti1dci6n ccn rec~ificacibn. 

Rectificación e11 un p1ilto iJeal.- E¡¡ 1Jn p~~~o n, de una 

co1umr1a o cas.:ada de platos ideales~ se tienen L;:.:3 siguieritcs co--

rrientes: 

ó9 

y 
n-1 ~ ¡ 

-¡ 
Vapor que sale del plato y

0 
\ 

1 Jx r.· 2 

'Plnto n-'\ 

~}._, 
·1 

y IT n 

1 

L1quico que sale del plato 

Vapor l)'..1€: entra e!1· el plato Yn+l 

\ ""'º 
n ! 

L-

1 

e· n+1 

==:J 
~~-J 

¡X Yn+i ~ 

~ y ~ 
Y. n+2 l 

n+'\ 

Liquido que ~Hi'.i.C' Ocl plato 

Fig. 1.8. Rectificación en un plato\ 
ideal. 
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En el diagrama de Temperatura de ebullición que se da a 

cont1nuación, se representan las cuatro concentraciones indicadas 

antel"i ormente. ( Fi g. l. 9). 

De acuerdo con la definición de plato ideal, el vapor y 
' el 1,quido que salen del plato n, estan en equilibrio, de tal for-

ma que Xn y Yn representan las concentraciones en equilibrio. Pue! 

to que lus concentracionc.~ d·~ O!í1l:.L-'..; fa~es aw1lentan con ie. altura -

de 1u columna Xn-! es mayor que X
0 

y .Yn es mayor que Y
0

_ 1 . Las co

rrientes que salen del plato estan en equilibri~) pero· en cambio, 

no lo es~án las qu2 entran a ¿1, segQn se puede apreci~r en la 

Fig. 1.9. Cuando el vapor del piiito n+i y el 11quido del plato n-1 

se ponen en contd~tc ,ntimo, su~ composi:iones tienden a acercarse 

hacia el equilibrio, segdn se indica por lds flechds. 

En el 11quido se vaporiza algo del componente más volti

til A, disminuyendo su concentraci6n desde Xn-i hasta Xn mientras 

que la fase Vdpür ~ondensa algo del componente meno5 volltil 8, -

con lo cual la concentración de vapo·c o.umenta desde Y n+l hasta Y n· 

Puesto que las corrientes de líqu¡do están a sus temperaturas de -

ebullición y las de vapor a sus temperatura> de condensación, el -
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calor necesario pa1·d vuporiz1r el componente A, tiene que ser sumj__ 

nist.rado por el calor que se desprende de la condensación del com

ponenta B. Cada plato de la cascada actua como un aparato de inte~ 

cambio, en el cual el componente A se transfiere a la corriente de 

vapor, y el componente B a la corriente del 11quido. ?or otra parte, 

puesto que, tan~o la concentración de líquido como la de vapor aure!}_ 
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t...in d medida que se va ascendiendo en ia co!umna, ·1a tempeY-atura va 

disminuyendo g,-aduaimente, siendo la dei pidto n, mayor que la del 

plato n-1 y menor" que la del plato n+l. 

COMBINACION DE MECTIFICACION Y AGOTAMIENTO.- El sistemd descrito en 

la Fig. 1.4, un el que la alimentación se introduce en el rehervi-

dor, no permite obtener un producto cie col a pui·o, debi dci a que el -

llquido del rehervidor no se somete a ln rectificaci6n. Esta limit! 

ci6n se supera i11troduc1endo la alimentü~i6n en ~0 plato central de 

la columna; de ~sta manera, el liquido desciende por ld columna hd

cia el rehervidor, someti!ndose asi a la acci6n rectificadora del -

vapor que asc1ende. Corno el liquido que desci~nde se va agotando en 

el componente ll prficticarneiitc puro. 

En la rig. i.10, se representa una columna t·íp1cn ác rt:ci:i-

1:icaci6n continua~ equipada con los acceso1'ics nece~arios y que - -

~onsta de 1ds seccio11es de REctific&ción y Agotamiento. La co1umna 

se u1imenta en la µarte centrai con unil corriente de aiirnentación -

cuyo flujo, temperatura y concentración se co.~cen. El ~lato donde 

entra 1a alimentación, se conoce como p1ato de a1 iment:tción. Toaos 

los platos situados por la parte de arriba constituyen la Sección -

de Rectificaci6n; todos los platos situados hacia abajo, incluyendo 

el pldto de alimentación, forman la Sección de Agotamient'.l. 

La alimentación desciende hacia el fondo de la columna don

de mantiene un determinado nivel ele líquido, de oq~í desciende por 
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gravedad hasta el rehervidor que es un vaporizador calentado con -

vapor de dgua. En el reherví dor hay un rebosadero para retirar al 

producto de cola, el cual se puede er,friar inte1·cambiando calor -

con la corriente de alimentación para precalentarla. 

El vapor que asciende a trav§s de la columna, se conden•a -

.totalmente en el condensador donde mantiene un nivel, parte del Ji 

quidb es enviado al pldto superior de la torre como Reflujo y par

te se saca corno producto de cabeza. 



ig. 1.10S.~~20 ~ ~~§5:.S\':_lo:~a:~ ...... 
_d~ Rec~·lfl~-º~.~ ;p_t!.9gt9_ii1!_'1rl'io 

ctón 
de 
iCOc1ón 

y Fondos 

En·7¡:_iador dG' 
Fondos 
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Sin reflujo no habr~ rectificac;6n en esta sección, y la concen-

tración no sería mayor que la del vapor que saie del plato ciE ali 

·111cntación. Si no ha.Y azeótropo, los productos de cabeza y de cola 

pueden obtenerse en el grado de pureza que se desee, con tal de -

que se utilice un reflujo adecuado y un nOrnero suficiente de pla

tos o etapas. 

Disei'lo y caracte.-íst·icas de Operación de las columnas de Platos. 

Los factores fundamentales para el diseño y operación de la" co-

lumnas de platos son: El nDmero de e~apas teóricas de equilibrio 

para obtener una aeter~inada separación, el diámetro de la colum

na, el calor que hay que suministrar al rehervido·,·, el que hay -

que eliminar en ~1 condens~dcr el d~¡e~o dol plato, ¡a distancia 

crntrc platos, los tipos de pliltos o e1npaque, etc. 

De acuerdo con ios principio~ ~enerules, e1 LJnálisis del -

funcionamiento de una columna de rectificación s~ basa en los ba

lances Oe m~tcr·ia j ~11cirg~a, ~OS Cua1e~ se dBr~n ÓR una fórma con 

creta, en la parte de Diseño del Proceso en la sección correspon

diente a los mismos. 
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2.1.- COLUMNA DE DESTILACION. 

En esti? anteproyecrn constituye la parte principal del mismo, 

.Yd que, como se observa, es el equipo en i:: 1 cu a 1 se reo liza 1 a s~p~ 

rdción de los productos potencialmente v~1~oscs, y su rendimiento e 

eficacia afectará en forma detf-!rminante lo econnmía del proc~so. 

Las torres o columnas de des"Cilac1ón son ~ns aparatos más efj_ 

caces utilizados para llevar~ cabo las cp~raciones de transtersn-

cia de masa entre fase~ de vapor-llquido, jebido principalmente·ª -

que es factible establece1, dentrc.: de su operación ei flujo a coi'ltr~ 

corriente de los fluidos ltqulcio y vapcr, proµorcicnando una amplia 

superficie de contacto ent.re arnbcis fü.ses. 

Las columnas pueden clasificarse en dos catagorfas: 

Columnas de Platos y, 

Columnas de Re11~no o Cnipdcadas. 

Las colu~nas de desti1a=i6n de platos estan ccns~it11ida~ po~ 

una carcasa cilindrica vertical dentro de lá cual se colocan cierto 

nümero de placas circulares llamadas platos, distribuidos a espa-

cios iguales, cuino se. observa eri la Fi;. 2.! que conectJdos entre 

sf, forman una cascada. Es conveniente localiz~r la atención sobre 

las corrientes que circulan entr~ las unidad~s individuales. Una -

unidad reciDe dos corrientes, una f1se vapor V y una fase liquido -

L procedentes de u11idades adyacentes, l?.S cuales se ponen en contd.f 

to ~ntimo, efectuándose de esta manera, lo trónsferencia de masa en 

esta ei:apa. 
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A1Jnyue exisLc una ~xtcnsa v~riedad de di~eftos, tanto en los 

platos, com.::i e11 sus accesorios, fine1mente~ el principio de funci2 

namiento e; e1 mismo para todas. 

Debido a qu•2 c1 plat.o es e.1 eiemento fundamental en ·1a operl:_ 

ción de transferencia ae masa dentro de 1~ colurnna, la investigd-

ción y e·1 <l1;sa:To1~10 de le::. tct:nolog1¿ de ios mismos, ha evolucion2_ 

do grandemente. A cantinuüción se cita0 los ~rincipales tipos de.

plat6s m&s utilizados en la indus~riil: 

- Platos de Capuchas. 

Platos µerforddos. 

- Pidtos da Vllvulas. 

Plato~ de Capuchas.- E5te tipo de ploto fue utilizado arnpli~ 

mente has~a la década da los anus 50's, siendo reemplaza~os actual 

mente por dise~os mas eficientes. E1 e12mcnto rlispersor es un5 ca-

pucha. 

En estos platos, el vapor asciende a través de tubo> e1cvadQ 

res de Vdpor dentro de la capucha, saliendo por ·1as escotillas y -

burbujeando en el 1,quido que lo rodea en el plato. il b~rbuj~o 

del gas etectua el contacto entre ·dmb¡¡s fases. Ei 1 íquido fluye SQ 

bre las capuchas y el vertedero, descendiendo por la bajante hacid 

el plato inferior. Este tipo de accesorio se ilustra plenamente en 

la Fig. 2.2. 
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Platos Perforado~.- En la Fig. 2.3, se represent3 un plato -

perforado. Consta de una bandejd horizontal A, provis~a de un tubo 

descendente C, cuya parte superior actua como rebosadero, y de nu

merosos orificios e. 

TodoS los orificios tienen e1 mismo diámetro. Ei tubo desee!]_ 

dente O, que µrocedc de la bandeja !::uperiur, 1li::ga casi has¡,u la -

bandeja A. El 11qui¿o desciende de un plato ~ otro, bajando por -

los tubos D y C. El rebosadero mQntiene snbt·e lü bandeja una al tu" 

ra m~nima de líquido que es prt'ícticainente indepcnd~entt de 1a ve1.Q_ 

ciddd de flujo de lfquido. El vaoor asc~ende de un¿ bandeja a otr<l 

a través de las pc~foraciones. 

La veloc.idcJd ael vapor a tri.!v8~ cie 1-:s pcrfo·1·acio:ies.,. es 1a 

suficientemente gr~ndc pare ovitar el goteo d~l liquido a trav~s -

dt:: iu~ (,¡-¡fi:.10~. El vapor se suodivida e.n lH1 gr-.:1.n t1Úl!if!r::l de burb~ 

jas peq~e~as que se pon~n en ,ntimo contacto COi1 la c~rga del liqui 

do contenido en la bandeja. lJebido a la acción d~ las burbujas de -

vapor, el l,quido ~arma una masa cspumosd a ebullición. Entre el -

nivel de 1a ~~µuma y el ?lat0 superior, se forma una niebla debido 

a la ruptura de las burbujas, algo t.ic.: esta niebla es arrastrada h~ 

eta el plato por el vapor. repitiindose este ciclo en todas las 

etapas restunt~s. 

l'ldtos de Válvulas.- Son platos perforados sobre cuyas ·aberturas -

se instalan válvulas movibles que ac~uan como vdlvu~dS check, las 

cuale:; se levantan por acción del vapor hasta una altura determin~ 

da. En el diseno de platos de valvulas, generalmente se instalan -
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1nstdlan valvulas ligeras y pesadas. 

Con flujos de vapor bajos, se levantan primero las vllvul~s 

ligeras, y si el flujo aumenta, entonces se irán abriendo progres! 

vamente lcts mis pesadas hastn llegar n su posición de abertura 

méixima. 

Los vctiv.u1as se ~.justi:n perfGctamente sobre las perforacio-

nes, de manera qu8 hacen innecesario el uso de empaques. El liqui

do que fluye a travt'!s dé los platos, es pt:netrado completamente 

por el vapor favoreci~ndose as~ lu transfereAcia de masa. 

Los platos ce v!lvulas han tenido una grdn ace?tación en las 

o¡:jeracione!; de tr:insferenc1a de mas¿¡ pr.n-· cont~r 'con lus siguientes 

ventajas: 

1.- Relación Capacidad/Eficiencie.- Pueden manejar cargds 

h<1sta 10:r. mayores que íos platos pe1·forados .v de 15 a 

2C% má~ :~r~~ ~u2 1~s ~l~tos r,0n capuchas a eficiencias 

mayores, 1 o cu~11 per~i te u:-Ia mayor f1 ex i bi 1 i dad de oper!'_ 

ción. 

2.- Menor Costo.- Los µlatos de válvulas tienen un costo in}_ 

cial equivalente al 50-65% de íos platos de capuchas. Se 

pueden obtener ahorros adicionales por su mayor eficien

cia, lo cual puede generar did.metros menores, menor núm~ 

ro de platos y/o menor~s relaciones de reflu,io. 

3.- Bajos costos de instalación por sus pocos requerimiento~. 
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4.- Calda de presión baj~. 

5.- ~'°'antenimiento mínimo. 

Existe amplia variedad de diseño~ comerciales de platos de 

valvulas, todos ellos fabricados bajo pdten1:e. 

Los Platos de V31vulas se ilustran en la Fig. 2.4 y 2~4-Bis. 

-Columnas de Dc:,tiiución Empacadas o de Relleno. 

Las columnas empacddas o de relleno, Fig. 2.5 contienen un -

inu.terial de c~inpaque que su;;tituy2 a los platos, el cual.está sopor. 

tado por un enrejado o parrilla, situado en el fondo de la torre. 

Lo.5 ca¡,¡Jio: Ei1 lu co.1cc:1tr·aci6n de los componente~ ·en .~na C.9, 

lumna Gfüpacada son continuos, en 1~gdr de forma escalonada como 

ocurre en la de platos. 

La 9an1~ de selección de este tipo de eqttipo es muy exte~sa) 

~~P~~id11112i1t~ ~o¡- ~~ g~a~ vilr~cdad de di~eno ~n el mat~ri~l de re-

11 eno. 

Las columnas empacadas, usadas en los procesos de destila- -

ción, son con frecuencia bastante competitivas respecto a las ca--

1umnas de platos, especia.1rnente un los .:asas donde 1~ caida de prg_ 

si6n es baja, y donde la retención de lfquido es pequena, como en 

la destilación de materiales sensibles al calor. 

También existen empaques muy efectivos para usarse en traba

jos de gran escala, los cuales con sólo unos pocGs pies cúbicos de 

empaque, dan un equivalente a muchas etap~.s de tranó'ferencia. 
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,¡) Anillos Raschig. 

e) 

d) Anillos Pall, 

!-"Jl 

a) Monturas Berl. 

:e 1 

b) Anillo Lessing. 

e) Anillos de crt1z. 
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b) Monturas Intalox. 

Fig. 2.6. 

Diferentes tipos de Empaques. 

i e~ 

( Van W'inkle. Distillat:.ion. ;tacki.r:g Colurnn Oasiqn. Me G~aw Hil 1 Co.) 
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Tipos de Empaque. 

Para seleccionar el empaque apropiado en una ~alumna de des

tilaci5n, deben considerarse factores tales como: )a capacidad, -

eficiencia. flexibilidad, costo, ca~da de presi6n y caracteristi-

ca:> propias de los r::mpaque~ (resi:;tr::r.c·ia quforica, es·rucrzo es-true-

tural admisible). 

Por mucho tiempo, los en1paqL1es m8s usados fueron los anillos 

Rasching y 1as Montur¿s Eerl. Actualmente se utilizan ~tras tipos 

de empaque, debido principalmente a su mayor eficiencia. A conti-

nuación se describe brevemente los diferentes tipos de empaques: 

- Anillos Raschig. 

- Monturas Berl. 

- Monturas Intalox. 

- Anillos Pall. 

- Anillo Hy-Pak. 

Anillos Raschig. ,- Este cipo de empaque fue el mis usado, 

por ser más barato, pero de menor capacidad y eficiencia que otros. 

Su caracterlstica flsica principal es que la alcura es igual al -

cti1fo1etro externo. 

El espesor varia por el material y el fabricante, siendo mis 

eficientes para la operación de transferencia de masa, aquellos.de 

pared delgada. 

La capacidad y eficiencia de los anillos Ra5chiy, se hacen -

imprescindibles cuando el dilmetro de la ~orre es mayor que 30 ve-
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ces el diámetro del empaque. 

- Monturas Berl.- f5 una mejorn de los empaques de ti

po anillo y ha tenido un amplio uso; aunque han sido casi susti-

tuidas por las Monturas lntalox~ se utilizan donde es tolerable -

una calda de presión alta. Su forma aerodinJmica es susceptible -

de mojado, lo cual le da ventaja sobre el Anillo Raschig. No pre

sentd tendencia a desviar el flujo del liquido hacia las paredes. 

Entre sus desventajas se pueden citar su costo má~ alto que los -

Raschig y su tendencia a lu formación de cu11glomerados ir.iis o me-

nos cGmpactos que disminuyen su eficiencid. 

MontLIY'dS Intalox.- Se puede considerar como un0 rnejora 

de las Monturas Beri, eliminando la posibilic!ad de formación de -

agregados4 Las c.:tídas de presión son ppquef1~:; respecto a otros e!TI 

paques. Su eficiencia es constante y mayor que la observada en 

los fmil los Raschig y Monturas Berl. E.5 m.ís r.ara que la r-'1ontura -

Gerl, presentando meoore~ proble;ne.s de erosión mecánica por su -

constitución vitrificada. 

- Anillos Pall.- Es el tipo do anillo mis eficiente us~ 

do d escala industrial a excripci6n del Anillo Hy-Pak, siendo m!s -

económico el de tipo metái ico. Sus propiedades se deben al eficie.!:l_ 

te uso de su irea interna, lo que se logra mediante ranuras con -

las secciones metálicas cortadas hacia adentro. No presenta migra

ción de líquido hacia las paredes del recipiente. Para ci mismo ta:1!1_ 

ño nominai, los Anillos Pall, tienen una capacidad de 50 a lO[f,c mdyor 
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y unu calda de presión de 50 70~ menor yue los Rasching. La efi-

ciencia que exhiben respecto a estos D1timos en el punto de carg~ 

(punto de mdxirna eficiencia) es mayoi' entre 10 y 50'.Z~ adc:;¡¡ás d2 --

ser co11stante en un rango de flujo ma~ amplio, Se fab rican en ce-

r~111ica·, porceldna, qulmice, ac~ro dl carb5n, carbón, pl¿stico y en 

cualquier otro metcll o oietición laminab1e en tamaños de 5/8 11 hasta 

- Aniilos Hy-P¡:k.- Sen una mcjcr2 de los an111os Pall por su confj_ 

guración interna que presentan respecto a los anteriores. Son mas 

eficientus y de 111ayor capécidad, y con mejor distripución· d¡: líquj_ 

do. 
·, ··-· ._-

En cuanto a capacidad, p~ra un diámetro -de tor're .Yi:'und c~_fdei 

de presión f·ijo5, pres<:ntan un 10% mas que los Pall;· favorec.iendo 

el diseno de corazas de torre más económicas. 

En ]d Fig. 2.6, se muestran los diferente.s tl¡JOS._de. empaque 

existentes en el mercado. 
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<o> 

a) Telereta b) Empaque protuberado 

~Di ~º~"' 
~~I 1m~ ~i~I .1 ~1J ~/ . , '-U l ~ 

la> (oJ Id 

~ llJ 
lo> <o> (f) 

a) Empaques de Anillos en Espiral a) Espiral Sencilla b) Espiral 
doble e) Espiral triple d) Hexagona1, espiral ser.cilla 

e) Hexagonal espiral doble f) rlexagonal espiral triple. 

Fig. 2.6 Bis. Tipos de Empc1qL1e. 

( ".i'rc:l'·bal. Mass Transfer Operations. Gas-LiquiQ operationr. ) 



INTERNOS DE LAS TORRES E~PACADAS. 

Además del uso de un empaque adecuado para una operación -

de transferencia de una masa en una columna de destilación, es de 

vital importancia conocer lo$ accesorios internos de los cuales 

también existe una gama extensa, citándose los siguientes: 

- Soportes de Empaque. 

- Hold do~m Plates. 

Limitadores de Cama. 

- Distribuidores de líquido. 

- Redistribuidorcs de líquido. 

- Soportes de Empaque.- El primer requerimiento que debe -

cumplir el soporte de empaque es el de soste~er la camd empacada. 

Debiendo contar con un alto porcentaje de area libr~ para que no -

restrinja el flujo de liquido y vapor. Lo anterior redunda en que 

el plato de soporte, se inunde a flujos mayores que el empaque que 

sostiene. Debe ser disel'"ado pdra que se pueda meter fJ.cilmente a -

la torre y además, en m~teria1es resistentes u! v.mbiente e;;,peradc 

en el servicio. 

Existe una aplia variedad de soportes, siendo los más comg 

nes los de tipo "inyección de gds", los cuales estln disenados con 

v1as de flujo separadas para el liquido y el vapor. El líquido flg 

ye hacia abajo por las ranuras colocadas en los valles, y el vapor 

asciende a trav!s de las ranuras de las crestas. 
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-Hold Down Piates.- El Hold down plate ~e usfl ünicamente en 

torres con empaque cerlmico o de carbón. Su función es evitar que 

las capas superiores de empaque se fluidicen durante los periodos 

de operacibn con altas caldas de presion o con flujo de vapor vari~ 

ble, logrando con ésto que no se rompctn y no disminuya la capacidad 

del letho para conducir los fluidos (o aumente la ca,da de presi6n). 

Se coloca sobre ld cama de empaque sin sujetarse a la pared de la -

torre, restringe el movimiento Onicamente por la acci6n de su peso. 

-Limitadores de Cdma .. - Este interno, se utiliza exclusivamen

te en torres con einµaque me~~lico o pldstico~ siendo su propósito, 

evitar la expansión de la cama empacada cuando se operan altas cai

das de presión o con cambios sObitos en •21 flujo de ·;¡¡por. Los 11mj_ 

tadores de cama siempre se sujet~~ o las parede~ du la torre, y se 

disenan con una malla pdra evitar el paso de piezas Individuales -

de empaque, son m&s ligeros que los Hold Down Platas. 

-Distribuidores de 11quido.- Los distribuidores de líquido se 

deben usar en todos aquellos lugares de una ~orre empacada, donde -

ex.istu u·1i1nent.aCión 1iquidu exter-na. En torres de absorción o agot~ 

:nicnto. sblo requieren de une, las de destila~ión, requieren d~ me

nos dos. Este dispositivo se coloca en la parte superior del lecho 

empacado a una distancia de 6 a 12" del anterior. 

Las características que debe poseer un distribuidor de líqui

do son: 
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- Distribución uniforme de líquido. 

- Resistencia al tapon~mtento y al ensuciamiento. 

- Alto valor dG la relació~ Flujc Mlx./Flujo Mln. 

Adaptabilidad p~i·a fabricarse de diferentes ma
teriales de construcción. 

- Gran firea libre para ~lujo de va?or. 

- Construcción s2cciond.l (rnodu1ar) para su insta

lación a través de registros ae hombre. 

La distribució;i de líqt;ido u truvés del c111Paque es uno de 

los fuctorcs de m5s importancia en su eficiencia operacional (HETP 

o HTU). Para torres de diAmet?·o mayot o·igual a 4 pias~ se rcquie--

ren d1stribl1idores de liquido ciu¿ tengdn a1 ~enos cuatro puntos de 

distribución por pie cuddrado d0 sección transversal de ~¡npaque. 

En torres de dijmetro de 2,5 a 4 pie5, ss requieren distribuidores 

que tengan 16 puntos dedistribuc-i5n po« ft 2 . Para d1.'imetro menor -

de 2.ti ft, se deben usar distribuidores con 32 punto~ por ft 2 • 

Los distribuidores de 1,quido, "se soportan sobre aros sol-

dados a las paredes de la torre, oien alineados. 

- Redistribuidores de líquido.- La redistribución de líqui 

do en una tor~e empacada, es otro ·factor importante en su eficien-

ciu operacior.~1 (H.E.T.P. o H.T.U.). Todos los empaques que se uti 

lizan actualmente enla Indusi:ria Quír.1ica y Petroquím·ica, orientan 

en mayor 0111enor grado, el flujo de líquido hacia la pared de la t2 

rre, por io que an torres de g~an altura es necesario colocar re-

distribuidores. La Fig. 2.7 ilustra los diferentes tipos de internos. 
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Fig. 2.7. 

Internos de una Torre Emp.icada 

( Nnrton. ?acked Towcr lnternal~;.. B-..:.ll~ti.n TA- SOR ) 



CRITERIOS DE SELECCION DE COLUMNAS. 

No es posible fijar criterios definitivos para decidir cuá.!:'_ 

do es más conveniente el uso de una torre emp<lC<ld<l >obre Ufl<l de -

platos, ya que son muchos los factores que deben considerar.se. Co

mo una gUíd pueden tomarse en cueritd las siguientes considerr1cio-

nes: 

1.- Cuando se tratan l~~uidos y vapores c0rrosivos, gener'dl 

mente 1 a ca 1 umnd e111µacadd resulta más econ6mi ca que 1 a de p 1 ü tos. 

2.- Cuando µc.ra ~'!! servicio de tr·3nsfercr,cia de masa, se r~ 

quiera una torre de platos de diametro menor ~ dos pies, hay que -

considerar la alternativa de utilizar una columna empacada. 

3.- Pilra servicios d~ destilación a vacio, se puede11 tener 

ca7das de presión mcnor~s en torres empacadas que en la de pldtas. 

4.- Cuando 12 velocicad ~el 1~quido 2~ pequena, el problema 

de distribución =iurnenta en las torres empacadas> lo i:ua1 no suc:.C:de 

en la de platos. 

5.- El costo de capital de una torre empacada para grdndes 

d16metros, es mayor qu~ ·1a de su euuivalente en ¡.>latc•s. !nvir~ién

dose por ío general el resultado para diámetros pequeños. 

6.- En servicios con presión superior a la atmosférica, Ja 

eficiencia de ias columnas de platos es mayor que la empacada. 

7.- Los empaques con la cargrl, presentan grandes va)·iacio

nes en su eficiencia, como consecuencie, su flexibilidad es menor. 

8.- Los empaques de paredes metllicas delgadas (anillos -

Pall) en especial de l y 2", dan capacidades comparables con los 

platos. 
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9. - Para sis ternas espumantes, 1 as col uir.as empacadas prese!! 

tQn ventajas sobre las de piatos, ya que, en aquellas, la espuma 

formada tiende a romperse. 

10.- En sistemas que contienen lodos o sólidos, la mejor S! 

lecc16n son las columnas de platos. 

ll.- Si ios com~o~entes del sistema, ti~nen puntos de ebu

l lici6n cercanos, es mejor utilizar columnds empacadas. 

12.- Si el sistema es viscoso o sensible a la temperatura, 

las columnas empacadas aventajan a las de platos. 

13.- En sistemas que involucran altos Cülores de solución 

o reacción, son preferibles las de platos. 

14.- El peso ds un sistema empacado es por lo general ma-

jor que el de una columna de platos para el mismo servicio. 

15.- En la ext~acci6n de productos como en columnas de de! 

tilaci6n primaria del petr61eo crudo, se prefieren las columnas -

de p 1 a tos. 

16.~ La columna empacada puede construirse y poner~e en -

servicio en menos tiempo que la de platos. 
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2.2.- Equipo de Transferencia de Caior. 

La T~ansfer0ncia d~ calor e~ una transferenci~ de encrg~e -

que ,e utiliza ctmpliamente en cualquier industria de proce~os quí

n~cos. Exis~cn dos mecanismos de transferencia de calor: 

Molecular.- Transferencia n:zdiante acci6n molecular que se 
dencmina conducción. 

Turbulerito. - La transforencia de calor mediante un proceso 
de mezclado, llamándosele convección. 

Un tercer mecanismo de trctnsferencia de calor que no ha si-

do discutido en la radiación, Gue utiliza ondas electromagn~ticas 

para transferir en2rgía térmica desde una fuente caliente, hacia -

un receptor que se encuentra a una temperat1ira más baja. La radia

ción puede ocurrir simu1tlnen o independientemente de los otros --

~'·. dos mecanismos de, transfe;·enci a. 

Consider.:rndo tmicament.e ios dos prim~ros mtci.lnismos en el -

presente trabajo. 

Los dispositivos mediante los cuales se hace la trün5feren-

cia de calor, son los cambiadores de calor. 

Existe en la priictica, un númzro ·ilimitado ·de diseños de -

cambiadores de calor, sin embargo, la caracterlstica comün de to-

dos estos ctparatos, es que, la transferencia de calor se hace de -

una fase caliente a una fase fria, y que las dos fases estl~ sepa

radas por una pared sólida. 

Los cambiadores de calor en tirminos generales, se cla~ifi-

eón en dos grupos: 



- Cambiadores de Tuberia Dob1e. 

Cembiadores de Coraza y Haz de Tubos. 

Cambiadorc~ de Tuberia Doble.- Es el tipo de cambiadores de 

calor más sencillo que existe, se n1ucostra en la Fig. 2.8. Consta -

de dos tubos concéntricos con un fluido que va a través del tubo -

central, e1J t<into que el otro fluido circula il coni:rHcorriente de_!! 

tro del espacio anular. Ld 1011yitu~ Je c~da sección, est& limitada 

por lo general a longitudes estand¿rizadas de tubo. 

~i se requiere unil superficie apreciable de trans·ferencia -

de ca1or, se tinplean con frecJenci¿ 1os bancos o secciones de cam

biadorss. Si el &rea de tr~n~fers~ci~ requerida fudrd demasiddo -

grande: entonce~ esta tipo de cambiJ.dor 110 es recom.endab"1c::, se uti 

lizurlH el camblador de cortlza y tubos. 

Los ca111biadorcs de doble tubo, se pueden utilizctr en el in

tercambio liquido-liquido, líc;u1do-gns. Los materiales de constru~ 

ci6n pueden variar dependiendo de los fluiaos a manaj&r. 

Cau1b·iuJur2s de CorJ.z.:. J' Haz de Tt.:bcs.- Cuando se rP-quii?re -

und yrun superficie de tr¿:,nsfecencia dG ca1or~ c~I tipo recomenda-

ble de cambiador es el de Haz de Tubos dentro de una coraza o en-

volvente. 

En este tipo de intercambiadores, se pueden obtener grandes 

5uperficies de transferencia en forma económica .Y práctica; las -

terminales de lo> tubos se encuentran montadas en una pidca o esp~ 

jo, con lo cual el conjunto de tubos recibe el nombre de Haz. Pura 
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f·i.i<1r las terminales de los tubos a los placas, se utiliza por lo 

genera i una expansión d" l tubo dentro del ori fi ci o que lo 1nan ti ene. 

Ld Corazl.l. o Envolvente f~S un recipierite de forma cilíndrica. 

Un fluido fluye dentro de los tubos y el otro por la coraza. 

Se ilustra un Cd111biador de Calor de Coraza y Tubos en la 

Fi~¡. ;<.9, el cu<1l i:iene un µasl) del lado de los tubos y un paso 

dul lildo de ld coroza. El iiuidu qu~ entra por el Jade de los tu--

bos, entra dl cdb(~zc1l ~ donde s~ distribuye a traves del Haz, si- -

guiendo un flujo paraleloi y dejtl ld unidad a trtlvés del otro cabe·· 

Zdl. Ctialquier<l de la~ do~ fases, ld caliente o la fria, pueden - -

fluir a trJvés d•2 le coraza o de los t~Los. El flujo en pJralelo a 

velocidades bajdS, prodt:ce un coeficiente de transferéncia de calor 

pequeno. Para velocidades 1113s clHvdda~ de trarisferencia de calor~ -

se emplean pasos múitiples como en ei caso del cambiador de la Fig. 

;'.JO. En este tipo de construcción, el fluido de los tubos está di-

versif.icado por meaio de deflt,ctores. El 1 ic¡uido pasa hocia adelan

te y hacia atrás a través de los tubos a alta velocidad, lo cual --

da como resultado coeficientes de transferencia de calor elevados. 

El númel'O Ue pdsos c·o los tubos dl!pende dü factores econémir.;os de -

diseno, d¿ J~ operación y del espacio disponible. La compeljidad en 

el diseño, da como consecuencia altos costos de fabricación que de-

ben b~lanccarse con un aumento en la 0ficiencia. 

Otra desventaja de ios cambiadores de pasos múltiples, es la 
' 

µArdida de presión adicional debida a la fricción por altas veloci-

dades lineales, y las pérdidas en los cabezales de entrada y salid~ 
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Sólamentu un b~11once 0conóm·ico pueUe indicar el diser~o méis juicio-

~tl. 

Lo~- dos cambiadore~ de Cdlor ilustrados indican que la li!!!_ 

piCLd en los tubos y en ·1a coraza e5 dificil. Adembs~ pl1esto qu~ -

existen diferencias df~ tcn1peraturas considerdblcs en~re los dos -

fluidos que cambian caior, es tie esper·ur~e i..Hlc1 diiat.Jc.ión térmica 

ineludible. Por lo tanto, µ.:ir::i. f.:ici1itur- iabores cJe limpieza y P~.!: 

111iLir lct dilataciGn, se suelen utilizar cabezale~ flotar1tes como -

iu~ 4Pc ::ie uµr~citHl en lt.t Fig. 2.lO. En éllo::.~ uno de los espejos 

es indc~¡;endiente de la corctza, asi que el haz de tubos· completo -

puede quitarse y sacurse del cilindro, lo cud1 facilito. 1a dilata·

c:í6n er1t1·e ld cur·a¿~ y 1os t~bas. 

Ltl sclecci(in del tipo tie cwm!Jiador depende de un gran núm~ 

ro de füctu1-es como son r.~1 co~to, 1t1 f.:i.cilidad de iimpieza, dife-

ri:!11ci us ct~ t.emperu turct~, corros·¡ ún, pres·i 6n de operac i 6n, Cdída de 

presión y ri~sgos. Los grdndes can1biüdores de cd1u1· ~~ J~s¿nan ¡1d-

ru un<l a¡Jlicaci6n µarticular, pero los pequehos se puede11 ULilizór· 

en dplicdcione~ r¡1~y diversas. 

L.=:! 11c.1t.uru1eLd <l<.:.! fluido de 11\ coruLl.I e~) i111µu¡·t.rit1Le, y es 

fdctor decisivo en le. selección. Puesto qut:: dt:l lado de la ( ,--azd 

es difícil de limpior, se debe esco9i:;r para. ella, el fluido más --

1 ímpio y 1nenus corrosivo cuando se manejü un fluido corrosivo en -

,-un c..imb·iüdor· de cd1or, por lo general 5e hace fluir ("~~ntro de lus 

t.ubos µdr._1 elin11nilr e·\ proble.ma de construir unu curaLa con alea--

c·i<.ml"!S cos.ti.:sds. 
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Otro fdctur qué debe considerarse, es la viscosidad del --

i·Juido. Si tiene viscosidad altct, se mancjar8 fu~ra de 1os"tubos -

p•ru poder ddrle turbulencia con los deflectores. Si un fluido de

be mdnejGrse a presiones alta~ se coloca1·1 dentro de los tubos pard 

evitdr construir una coraza QlJe resi~ta a1tas pre~iones, y que por 

Rt:sumíendo, se oLservd que, só1amt::nte un c.n~t is~s muy com-

pleto de lds particularidades de diserto, p~rmitir& hdcer una sslec~ 

ciOn adt.:cuada. 



Fig. 2.8 

Intercambiador de· doble ·tui.Jo. 

\ 

Í;nri .11!.1 ,.¡,.j fh'11du r¡:t·~ r.1rr1:!.1 

(,¡rr.\ J~ !ci~ ri,!.J()~ 
~ '-,.·::~ 

Fig. 2. 9 

1 

¡ 

Corte parcial da un cambiador de haz tubular de paso sencillc. 1 
! 

_______ .., 



Cl\J~ .:·rcw\:1 f.i.:r.:. 
. de lo~ tubo~ 

ílú1ao ~LJC r.1rcula 
f•rJr IC~ lUbtH 

1 

1 

1 
1 

1 

l 
¡ 

,_____ _____ J 
Fig. 2.10 

Sección longitudinal de un cambiador de calor, de cuatro pasos in
ternos, un sólo pil&O externo, y cabezal flotante. 

( tirown .Unlt Opcrut;jons. Hoi.lt Tran!..ifcr Equiprnent ) 



CumLictdore:) de Placas. F-ig. 2.11. 

L~ uno de 1 os di senos más feci entes de i ntercalílbí adores --

1.érmic.:os, usados e5pecialmente en aplicaciones que requieren el -

uso de materiales resistentes a la corrosión o en donde la dispo

nibilidad de espacio es mínimct, como en las plataformJs ¡¡~arin¿¡s -

en la industria petrolerd. 

[l camLidJor ue p1 üCilS ~s ~ ingu1drmentc sencí J lo en su di

seno y construcción. Consta basicdmente de dos cabezales, uno fi

jo y otro móvi 1, entre los cuales ::;e enciientran empdlmadas una. Sf. 

rie de placas n1et8licas prensadus con corrugaciones que actúan ca 

mo ~uµcrficie::. de transferencia de calor, '.,jOportadas y alineadas 

mediant¡~ das La~·r·cts guids, y selladas en su periferia por m~dio ·· 

de empac.¡u~s. Todas lüs plactis est\.!n ¡:H·0vist.as de cuab·o agtJ,jc~.~os, 

uno en cad~ esquina, que proveen las entradas y salidas de lo~ -·· 

fluidos y que son sellados con empaques alrededor de ellos. Estos 

a~;ujeros se urre9lC1n ne t:a.1 m~nc';"~ q~2 forman .:.t1aLi"0 co11ductos, -

:nedi unt~ 1 os í'Jll0 se di stri buyer1 ·10~ f1 u idos a i tt::r"nadamente a tra

vt;s de ios estrechos pasdjes que se forman entre ias placas. Los 

aguj~ros de 1as placas extrern~s conducen a las conexiones de los 

Cdhf~Za1es de entru.da y SJ1 ido• y e1l el Cd~O de eql;i ¡105 C!Jn lliáS -

de un servicio, a un cabezal intermedio conocido corno placa co:ie.s_ 

tora. 

Cartlcterfsticas de las placas.- Cada fabricante cuenta con 

diferentes d1senos de placas qud les •on distintivos pero todos -

son eser.ci a 1 mente si mi 1 ares. Las corrugaci enes prens.:i.das en 1 as -
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placas cumplen tres funciohes: 

a). lncrement,rn el área efectiva de transferencia. 

b). Dan rigidez y refuerzo a li placa a fin de que pueda s2. 
portar la caída de presión. 

el. Promueven la turbulencia incrementando los co~ficien--. 
tes de .transfer2ncia ele calor. 

Entre 1 os di versos ti pos de corruga::: iones, 1 os más represe!!. 

tativos y ampliamente usados son los: 

- Tipo Lavadero. 

- Tipo. Sardineta. 

Por lo generdl, el empaque de la placa es c>l foctor limita!} 

te en el nivel de tarnpernturas y presion~s de op2ración y de la ni'_ 

turaleza de los fluidos que puéden manejarse en un cambiador de 

placas. El fluido no debera tener taracter1sticas inflamables, - -

tóxicas o malolientes, ya qu~ esta ~G~ipc puede fugar al exterior. 

Asimismo, el fluido no deberá atacar ~1 empaque . 
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Fig. 2.11. 

Cambiador de Calor de Placas. 

( Thn P.::1:ternon Ki:.:illey Co. Bullc!.:.in P!lí~-1 
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C6eticicntcs. de Transferencia de Calor. 

En el marco ~e6rico de la transferencid de calor, es de el2 

mental consideración el uso de los coeficientes cie transferencia. 

Los coeficientes de transferer1cia de calor~ son una 111edida 

del flujo de calor por unidad de superficie y por unidad de dlfe-

rl!ncia de temperatura; indicdn la razón O vclociddd con que un - -

fluido transfiere calor, considerando todds sus propiedades f'si-

CdS y bajo diferentes grados de agitación, as~ como el 1nd~erial de 

los tubos de que esta formado ~1 intercambiador de calor. 

Con tantils variables a considera~, no es extra~u que no - -

ex~sta una derivación raciona_l que permi"..:a un cdlc~lo directo de -

105 coeficiente~ de transfercnci~, qu0 parct el c~so de 1~s inter-

ctlnlbiadores de calor se denoíl1inar1 Ci1eficier1les de Peliclila. Por -

·oLrd µarte, no es próclit..o ex¡ .. k:rilltentu1~ pi.lró. di~'!...i:.~t·min.J;~ L:l c.oefi-

ciente cdda vez que se teng<l t¡i1e Lrat1sferir calor de o t1acia un -

fluido. 

E:n lugar de esto, es niejor estudiar algún método de correl_!l_ 

t.ión rnedidntt: el cuol, y cun 1a ejecuLiúft Ue expéfiri1t::11t.us liásico~ 

cor1 un dt11µlio rctnyo de Vdriables, obtener correlaciones vdlidas P! 

ra cualquier otra combinaci6n de variables. 

Se da un~ tabla con los coeficient8S de transferencia de -

calor mlis usuales en su forma global (Tabl<.: No. 2.1). Los valores 

pueden ser mayores o menores en cond·:ciones esµeciales. El coefi-

cicnte mis flcil de determinar c•perimentalmente es el Coeficiente 

Total. La diferencid de temperatura y la transferencia de calor, -
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µueden conocerse directamente en un cambiador de área conocida - -

aµlicand.o la Ley de l'ourier: 

Q = UAllt 

donde: u Coeficiente total de Transferencia cie Calor. 

A Area de Transferencia. 

ót Diferencia de Temperatura. 

Los cambiadores por lo general, se diseñan usando co<"ficie.!l 

tes totales en 1ugar de individuales. La determinación de coefi- -

cientes individuales es dificil de hacer por las temperaturas de -

las superficies. 

Un M~todo de Calculo de coeficientes de pelicula se basa en 

1a Resistencid To-La1 que se considera ccmo e·1 Re;;ípl:oco ctei Co2fi

ciente de transferencia, es decii 1 y es igual a la suma ~e -'-o-
las resistencias individud1es: 

R = 1 
u7C 

dende: Re Resistencia del conder.sado. 

!\~ l«•s is Lene id de la pare<.i d~l tu!::~. 

Rd Resistencia de Ensuciamiento o Incrustación. 

RL Resisten e i a del Lado Líqu·ido. 

El detalle de diseño de los aparatos de transferencia de C2_ 

1 ur ut i 1 izado,; en es te an tepr·oyecto, se da en la sección correspO!} 

diente de este trabajo . 
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culnr. 

Secuencid de calculo parct un equipo de transferencia d~ 

- Efectuar balance de calor y de masa. 

- Cdlcular la LMTD. 

- Establecer una geome~r,a o diseno prelimindr. 

- Ajustarse al 11mite de la P permisible en el lado de 

sus tubos. 

Ajustarse a1 l~mite de la cafda de presi5n 

el lado de la envolvente. 

P) en -

- Calcular el coeficiente individual de transfere~cia -

de cdlor dentro de tubos. 

- Calcular el coeficiente i~dividual de transferencia -

de calor en la envolvente. 

- Ev~luaci6n de resultados ?ara •~t~ficar o rectificar 

la geometría del equipo. 

- An~lisis del dise~o fin~l. 
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%.3.- llOMllAS 

Lstas máquinas son irnprescindib1es en cualquier planta, se 

requieren para tronsportar llquidos de un lugar a otro de una man~ 

rd r8pida,y eficiente. Obviamente el tema de bombas es unct e:speci~ 

lidad dentro de ld lngenier~a Qu,mica. 

res: 

Al seleccionar una bomba se deben cons1derar varios facto-

l.- Hacer un diagrama del sisterr:a de bombeo, de td.i manera 

que pueda calcularse la presión total necesaria y la -

fricción del líquido que d¿\Je ser vencida. 

2.- Determinar la capacidad, es decir, la cantidad d~ lf-

quido descargado por unid~d d8 tiempo. 

3.- Examinu.r las condicione~ del i'iqu~Go tules como: densj_ 

dad, viscosidad, tempe~·a~ura; presión de vapor, corro

sividad, s6lidos en suspensiOn, et. 

4.- Condiciones de succión lExiste carga de ·succión o una 

carga de sustentación? 

5~- El ti¡JO de servicio lEs continuo o 10-terrnit.entc? 

6.- Naturaleza de·la potencia dispbnible para accionar la 

bomba. 

7.- Localiiacibn de la bomba ¿Existe espacio disponible? 

lqué espacio se requiere? 

8.- Rendimiento es la energ,a cedida al fluido, dividida -

por la ~nergia total absorbida por la maquina. 

El efecto que se da en una bomba es el de aumentar la 

presión de 1 f1 u ido y 1.:n aumento en su energía cinética. 
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Cltlsificación de Tipos de Bomba. 

Todas lüs bombas pueden clasificdrse en dos grandes grupos 

1).- Desµlazamicnto Positivo. 

2).- Centrlfugds. 

LdS bo111bds de desp·lazamiento po;;itivo son las llamadas -

bombas alternativas o reciprocantes y l~s rotatorias, no permitEn 

Pl libre paso del Viquido por las m~smas, excepto en el caso de un 

djuste defectuoso, es decir, su caracterlstica relevante es que se 

descarga una cantidad de 1 íquido perfect\.unente definida por cada -

dcsµlazJrniento o rev<>'luc1ón del dis¡J'1Sitivo mntriz., sólo el. tamalio, 

diseílo y condiciones de secc16n de la bomba, infl~yen en la canti

dad de liqLiido sun1inistrado. 

Por otri.I parte una bomba ceritri fuga puede descargar un vo-

1 umen varidble con d·iferente carga, para una velocidad constante. 

Bombas de DesplGZallliento Positivo. 

Gombas reciprocantes.- F.ste t·ipc de bcmbas adiciona ener--

g1<l n1 .':>1~t..c1110 fluido puf HlE:Jiv J~ un µi:;té;n que dCl.Ud Contrd UO -

liquido confinado, los principios de dina1nica ce fluidos presentan 

poca importancia, puesto que el flujo de fluido puede ser determi

nado por la geometr'a de la bomba. El pist6n p~ede·estar accionado 

por und máquina de vapor o por un motor eléctrico. La cantictad de 

líquido suministrado depender& sólamente tlel volumen dr.l cilindro 

.f el núlllero de veces que se mueve el pistón a través del cilindro. 

Este tipo de bombas tiene un excelente rendimiento teniendo en 

~uenta t'l.I buen 111antenimi erito, estas bombas son part i cul armen te üti 
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les para bombear fluido~ viscosos y para dar altas presiones; alg~ 

nas ~eces se usa pdrd medir fluidos, Los 11quioos que contienen s~ 

lidos abrasivos puede dañar este tipo de bombas. 

Entre.sus desventajas est8n su tamano y su alto costo ini

cial y de mantenimiento. 

Sambas Rotatorias.·· Las bor.:cas C:•' engrane son el tipo más 

simpit: óe bomb~s rotdtorios. Se iiu~tra con la Fig. 2.12. Pueden -

usarse engrunes recto~ o heiiccida1es, son ~specia1mente indicadas 

pdra manejur f·luidos de alta vi5CQSidad. 

Existen t~miYién las Bombas Lobu1ares qu.e son similares a -

las de engranes, excepto que los engr6nes son reemplazadas con mo

tores q~e.tienen dos o meis lóbulos qu::: se accionan ex.terna.mente. 

l301;ibas de tornillo.- Es ot;··a variación de la.s bo~i!;as de --

Caracterl~ticas de Operación de ias Bombas Rotatorlcts. 

L.ds Bombas Rot<Jtor.ias son capaces de entregar una capaci-

dad aproximadamente constante contra cua1quier presi6n dentro de -

los lln1ites d~l diseno de ·¡" t•un;ba, obviamente el flujo de descar

ga, ~arla directamente con 1a velocidaa. La descarga esta casi 1i

b~e de pul~aciones, especialmente en la~ bombas de engrane$. 
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su pe~ueho tamat\o, 1 u eh:~vo.d¿. presión de desee rga y ·¡o senci 11 o en 

su construcción, per1\ite und ~111plia gamo de aplicación. 

Bomba" Centrifugas. 

Las bombas centrifugas se usan ampliamente en los procesos 

it1dustriale~. debido a 1n simpliciáad de su dis.::1\0, bajo costo inj_ 

cidl, bdjo iilü!ltenimienLu y f1ex·ibi1id11d de ~p1icJción~ s11 capuci--

da<l tiene una gama muy ump1ia, lo mismo que: en su J.ltura de car9a. 

En su forma má.S simple, iw. bomba cenr.rífu·ju Cl)ilSi~i:c; en un 

impulsor rotatorio que gira dentro de una caja circular; el fl~icio 

~ntra a lct bomb.:1 c:erc.a del centro del irs1;>u1sor r-ut.utor10 y e$ 11e-

v6do hacia art~iba por acción centr1fuga; 1a anerg~d cinética del -

fluido aumenta desde el centro del impulsor, hacia los extremo• de 

las aletas impulsoras~ estcl carga de velocidad se cor,vicrte en Cd.!.: 

~1ª de presión cuando "1 fluido sale de la comba. 

El impulsor es el cordzón de la bomba centrifuga, consiste 

de cierto nOmero de dletas curvas u hojas con und forma tal, que -

proporcionan un flujo suave de 1,quido entre las hDJBS. En la Fig. 

2.14 se muestran algunos impulsores comunes. Las caj.:is de las bom

bas centrifuga. pueden variar en su diseno, pero su principal fun-

ción, es convertir la energla de velocidad impartida al liquido --

por ei impulsor, en energ,a de presión útil. 1\demás, la caja sirve 

para contener el fluido y proporcionar una entrada y una salida P.'!. 

r.i 1 a bombü. 

105 



:--------------·-----~·-·~~~¡ 

Fig. 2.12 

Bombas de Engranes 

j 

' 1 

¡ 

1 
1 
l ¡ 
i ¡ 

1 
1 

1 

1

1 

1 . ·--~~~~~~F-ig_._2_.1_3~~--~--~~~~_J L_____ Bomba Rotatoria 



; 1.' 

! 1 

/,'./ 
jJ,-:;;:;,: -.7 

"" 
! 

~ __ --....... -----~ 

1 

1 

1 
l 
! 

1 
· 1 
i 

1 

1 

1 
1 
1 

1 

1 -----& 

lmpu1sor,;< ~ig. 2.14 - " Bor.1ba$ e ent:rí fogds 

:."'lt° Or.it: M:".lm.:.·ntlJill 'l'ran.:.:.h·r. l 



Cu.rdcterísticus dt.! operación de l:J.s .Sornbus Lenc.r1fu9J.s.- ·Une. bor.1bc. 

Cent.rífugu. opera pür ·10 yenerctl a vé·:ocidad. constdnte, y la capa-

ciddd·de la bomtJa depende sóla111001:e de la presión total t1e descur-

yd, el dise~o y lJs c0ndiciones de succión. Ld oµerac:ión de u1id --

bomba centri'fugd ~e puede describir usiJ.ndo su f_~aracter~s!.2..f.~; 

la cual se ilustrd con la Fig. 2.15. Esta figura muestra la inter-

reldci6n de ld µresión de descarga o cabeza H, capacidad Q, 0fi- -

ciencia n j potencia introducida P para una bomb~ ddda o unil velo-

citiad particular. 

c.:,~ Ef. e sperb.da. 

Fig. 2.15 
Curvas caracterlsticoc de Bombas. 
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2. 4. - ¡. 1 LTROS. 

La fi ltrución l!S ·1a oper~H:ión cr1 la que una. lllt:zclc hctero

u~ned de ur1 l"luidu y cJe lcts p<lrticultlS de un ~Glido se sepdril cr1 

sus componentes, gro.cid~ il ·¡u ·jnt2fVE::nción de un medio fil trnnte 

que pet·mite e1 paso del f1uido, pero ne de las part~cu1üs s61idus, 

se imp·l ica por lo tan·t.a, el flujo de f1u-;dos a través de un medio -

poroso. 

En todo proceso tle fi1t~·aci6n, 1a mezcla o todo lo que se 

va u manejar, fluye debido a alguna acción impulsora, gen~ralmente 

proporc i on¿ida por una bornba de edra e teri s ti cas ad12cuada~; a 1 manejo 

del f"lu Ido o t.:t1Hüi1~n µof' la 6Ct.i6n d~ lo. gra\1c:dud e por efecto de -

'.'dcio. L1 medio ti 1 tri1nte: rE:tiene y s0portd la!:. µart'icu1as t:ól idJs 

c:¡ue va.n Turmando urul torto ucrosa ::;obre 1a c1 w~ s·,;: superponen esti"~

tos ,juc~siv0s e r:;e:didc\ que e'! li~uidc ve. aLravesando 1ü torta y e1 

medio f·i1c.rünt.~. Les distintos :-:iedios para pr·opoícionar iu fuerza -

i1np1..(lsor~, así cúmo µn1"'a forri1ilr y s8p¿:,raY' 1o torto rt.:cién formaaa, 

requieren de unct urdn var~edaá de apa~·ut:os y t?qu·JpoS de filtración. 

En generdl, los fil~ros se clasifican de acuerd6 a la naturctleza de 

lil fuerza in1pulsora que provoca la filt~aci6n. 

A continuación se da una breve descripción de los tipos -

mtls comune!:: -:te fi 1 tras. 

rilérDs de Gravedad. 

Constituyen e1 tipo mas :;enc:i1 lo y antiguo1 por lo generai 

el medio filtrante es arenct; estos filtros 2st~n formados por depó

sitos de fondo µerforddo, llenos de arena porosa, a trdv~s de los -

cuales pasa el fluido en flujo laminar. Son muy utilizados en el --
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lrdtamlcnto de grdndos cantidades de fl~ido que sólo contienen pe-

4ueñas proporcione~ de mat.eric1es en suSpensi6n~ como en 1a µurif_i 

cuci'6n de 1 as aguas. Los mi! teri al es con que pJed~n cnnstrui rse ~e~-

tos filtros dentro de los materiales filtrante~, se pueden citar -

el carbón de p\edra calizd, coke, etc. 

Las velocidades de fi1t.racién son variabies, aunque bajas 

en magnitud, su rango está comprendido 2ntr~ 0.08 m3 / 
.. , 

!lt.:.. min. ha~ 
:• 

ta o.z m3 ;m- min. en agua putab1e y ap-Jico.ciones i ndus tri a 1 es re~ 

pectiva1nente. Pctra cada hecho existe una velocidad par·ticular du--

r·anto el 1avGdo, qu& ES la oper¿ción en ~entido inver~o a la fil--

tr.ición y que tiene por oDjei-.o ~rTas.trc~r 1os sólido:~ dCi1muludos --

por fluidiz~ción del hecho fil~rante. 

Filt~~os d8 Placas y Milrcos. 

Se indica con una figura es~2 tipo de filt,·os, las placas 

hrc 1os dos ludas de cuda placa. Cste tipo de filtros es muy uti1i-

ztldo esp~c1almente cuando la torta es un prod0cto vdlioso, sin em--

bilr·~¡o, lo~ filt.ros cot1tinuos van desplazando a los filtros prens~ -

de p1ac¿¡s y marcos, en muchas operdc·iones. a gr:;n es• ... >ila. Se ilustrcl 

con la Fig. 2.16. 

t~l~ 
~\Ui\ 
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. SCLECCION DE F!LTKOS. 

Ue 1os divL:r,sos tipos de filtros, el fili:.ro µ1~ensa Uc ple-

cas y marcus es probablemente el mi• barato púr unidad de superfi-

c:ir: filtrante y requiere ur. mínimo de superficie de terreno para SL< 

instalaciOn. El costo p<Jra operJ.r estos f·iltros es elevado por está 

razón. este tipo Je filtro no se escoge cuando h~y que separar de -

un 11quido, una gran cantidaa de s61idos sin Vulor. 

Si las ~ó1idos tienen su vaior elevddO se justifica. 

El filtro de 15minas ~iene las ventajas de flcil operación, 

su m,nimo 111Bno de obra y el efica: ldvado y descarga de su· torta. 

Ei filtro contínuo rotato}~iu, se uti1iz? cuando el precipj_ 

tódo e5 grande~' vo-turni.1cso, el costo de la mano de obra d-e~e ·redu ... 

cirse a un minimc. 

Pilru el caso panicular del proyecto, se utilizará e1 fi1-

tro d12 ~lacas. 
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2~6.- E Q U 1 P O A U X I L I A R. 

El [quipo r~uxiliar, E::5 e! equipo que intervi~nc en el ::>u-

n1inistro de los servicios auxilidres, ql1e son todos 1os elewentos 

que no intervienen directamente en el proceso·, ~ero q11e son indis-

pensables para la operación de la planta. 

Para el caso de este ilnteproyecto, se puede citar el si--

guier.te equipo: 

- Cl\Ll'ERA. Para suministrar vapor de calentamient.o. 

- TORRE iJE ENFRIAMIENTO. Para el suministro del aguá de -

enfi'i ami en to. 

- COMPRESOR. Para el su11;in1stro de a·irP pilra instrumentos. 

- TANQU~ PARA COMBUSTIBLE L!QUIOO. 

- TANQUE PAR?. cormusn o LE G1\SEüSO. 

- BOMSA PAP.1\ COME.USTIBLE LIQUIDO. 

- BOMBA PARA AGUA CONTRA INCENDIO. 

- COMBA PARA USUS (,Et\EP.AL ES. 

- L'.OMll/\ PMA EL ;'\GIJ/\ DE ENFR!At<IENTO. 

eluborar un balance oe servicios uuxiliares, pard p1·oporcionar la -

infurmi.l~i6n sufici<mte y esquem&tica para el diseno d<! la ri::d t.le 5!:!. 

1ninistro de Cdda Lino de los equipos que intug~an la planta. 
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cdlcntado directamente que por principio convierte· la •nargla del 

crnubusti bit~ en Crl l or 1 atente de vaporización tam-bién puede .. produ--

~1r· t!Ulld Cül1ente para Ctllef~cciOn o u~o uer1e1~a1. 

Lcl cüldt:r<l pl.!rct el Cdso de este anteproye~i~:?·~·~-~:.·1 .. ~·:·:f.iie~te 
µrincipal de <.;:_jillin·istro de ener~ln calorífica· ·al 

Por rtlzor1es de economia, el 

r1istrdr tor1 tir1 1n~ni1110 de p~~di<las. 

la selccci6~ de lct caldera~ de-

r1or·m~11111enLc n-:quic·n2 Ge lcl USí:?sor'ía de un fabricante. 

..-·,,, 

Para 1..•:;te co30, se csµeci fi can ún'i camente las cara~tcirís"tI 

cd~. du Jo~ rt•quL'rilllienlos y el proveedor propondr,'í u11 cqui_i:C(qw~ -

t.u111¡.11u t...Uli le.:~ Lu11<.Ji1...iur1e~ impuesta:.;, ids cui:i1e~; Se: __ it)d"l_coiÍ, en ·la 

prtrle corre,pondienw del Diseno del Equipo de Proceso .. 
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TORHE DE ENFRIAMIENTO. 

Es u:1 dparato que opera con co11tac~o directo entre un gds 

y un lfquido. Por lo ~enc~~l es una estructura parecida a ur1 cajón 

de Jnddera que tient: estructura in:.ernu dci mismo material. Las to-

rres de enfriamiento ~!;; emplean pdra µone1~ '2n contacto íntimo, 

agua Cd1iente que p1~oviene de ios 3isi:emas de enfriJiwi:=nto de 10$ 

procesos, con airu, pctra el propósito de ¿nfriar el agua y poderla 

usar nuevamen~c e~ el proceso. Líl finali~ad dc1 relleno interio~:, 

es au1nantar la superficie de cont<lcto entre .el agua y el aire. 

Una torre de enfriamiento reduce drlsti~amente los reque-

ri111ientos de agua de enfriamiento entre 95 y 98%, _aO~ cuando hay ~ 

u1guna ·contamiilación natural c:¡usada por~ la satu.ración_ ~61 aire 

con el vapor ae agua. 

Los principios de transferencia de calor por contacto di 
recto; p:1cder1 dp1icdrs~ al enfriamiento. o calentamiento de ·ótros -

gases o liquidas insolubles. 

E1 uso de las torr·es de t:ilf'riarniento, se ha e.~tendido bu~ 

tante de~idc a una necesidad cada vez m&yor. El agua fr1Q s~ está 

haciendo cuda vez más cara. y escc.!:ja, por lo 4ue ~u uso i1 irni ti!do -

r.u se permite. En dlgunas comunidades, aOn con agkua de r'lo~ qu(~ -

puede ser abundante, se requiere ur1 preenf~iamicnto. 

La temperátura dis~onible en el agua de enfriamiento es -

un factor económico importante en el di~eño d:2 1í;t.:chas plantas qui-

micas; esta t~mperatura fija la presión de operación en los conde!J. 

scidcres de los procesos de destilación y consecuentemente en los -

equipos q~~ los preceden. La torre de ~~friamiento es el miembro 
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mJs s·i111¡.J1e de unct c;laSie da dpardtos µoco explori.ldos. 

CLASlFICAClüN.- Las Torres de Enfriamiento se clasifican de dC~er

do con 1 os me di os por 1 os que se i as suministra aire y µueden ser: 

DE CIRCULACION 

NATURAL 

DE TIRO MECAiHCO 

Atmosféricas 
De tiro natural. 

Ti ro inducido 

Tiro forzado. 

Se ilustra con la Fig. 2.17. 

LiJ.S Torres íl\á:; comúnmcrit:e usadas son 1a s de~ tiro induci-

do, µuesto que tienen ventDjJ.s qüe exceden d ·:as demás, dun4ui:: su~ 

requerimientos de energia so11 a1tos y el arrastre o pérdidas de -

ngua es mayar que en los otros tipos. El marco tetrico de opera- -

ción se basa· flJndamentalme11te en la PS!CROMETR!A. 

La políticó. 1ntls ucertadu en lo q·ue a se.lección d2 t.urr-cs 

se refiere, es co1npra;·las al fabricante en lugar ne consi:ruir"la -

uno mismo¡ ~sto l1ace posible disponer de la experiencia pr6ctica -

que el fuhricdnte dispone t:n este campo y que es de 9run valor. [1 

lJsuario especificara las condiciones de entrada y de salida del 

agua y su caudal de proceso. El fabric;;nte propondrá un equipo que 

cumpla con las condici.ones impuestas. 
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C A P I T U L O 3 

D I S E ~ O D E L P R O e E S O. 



3. - D l S E ~ O D E L P R O C E S G. 

3.1. BASES DE O!SE~O. 

Las Bases de Diseno son la fuente de informa~ión en lo cual 

se resumen los requerimientos para el funcionamiento de la planta, 

involucrilndo condiciones di:: proceso, c<>rJcteristicas de equipo, ir.2_ 

talaciones requeridas, servicios aLIXiliares, conJicicnes climatfilo

gicas, ihstrumentaci6n de control, lccalizaci~n de la planta~ cte. 

Esta informaci6n establece los lineamientos y especiiicaciQ 

nes de les requerimientos necesario~ para el ciise~o de la planta. 

Las Bases ccnsidcradas son las siguientes: 

l). Genera 1 ida des d<: las Bases de Di safio. 

1.1. Función dt: la Plo.nta. 

1.2. Tipo de Proceso. 

2). Capacidad, Rendimiento y flexibilidad. 

2.1. Capacidad de Proc0so. 

2.Z. Rendimiento. 

2. 3. Fl ex i b i l i do.d. 

3). Espccif~c~cicncs ~' Cond~ciones de la A1iment~ci6n, Pro
ducto y Fondos. 

3.1. Especificaciones y Condiciones de la Alimentación. 

3.2. Especificaciones y Condiciones del P~oducto. 

3.3. Especificaciones y Condiciones de los Fondos. 

4). Eliminación de Deseches. 

5). Instalaciones de Almacenamiento Requeridas. 

5.1. Para la A11mcntaci6n. 

5.2. Para el Producto. 



5.3. Para los Fondos. 

6). Servicios Auxiliares. 

6.1. Vapor de Ca1en4arniento. 

6.2. Agua. de Enfriamiento. 

6.3. Agua para Ca1di=ra. 

6.4. Aire paru Instrum;;-;ntos. 

6.5. Combu5tib1e pera Ca1dera. 

6.6. E1ectrlcidad. 

7). Condiciones C1imato1ógicas. 

8). Locüilzdción de ia P1anta. 
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3.1.1) GENERALIDADES DE LAS BASES DE OISE~O. 

La recuperaci6n de salvantes qu~micos orgánicos a partir -

de sus mezclas se har~ por medios do sepnrac1611 fisicos y qli~rni- -

cos, con equipos de destilaci6n-roctificaci6n para el suministro -

adecuado de calor. Todo io que se introdt1ce en el equipo, se evaµ!e 

ra y co.ndensc, en consecuencia, las l·fm1'tant:cs pri;ici;:>ul~s son 1os 

calores de evaporación de los solventes considerados. 

la sustancia con exigencias de ca1or mas críticds será el 

o los solventes cuya entalpia da svapora~ión se~ la mas alta. 

An3lizando los solvente• aptos de ser recuperados, se ob-

scrva que de entre 6stos, 21 Metónal es el que tiene una Entalpia 

de evap0raci611 111~s alta {234.S Kcal/Kg), p~r lo que se toma como -

base par·~ el dis~fio y cá1culo de~ equipo. 

Es importante hacer notar que tal equipo podr8 utilizarse 

en la recuperu.ción· d~ otros ~olventes di~tinto!:i e.1 i\ietanol, hac·i·.:D_ 

do mbdificaciones sencillas, con lo cual se cperarid en una situa-

ción flexible. 

1. 1. Func i 6n de ·1 a planta. - La Planta tendrá como función 

principal, la recuµerctción de solventes qulmicos orgánicos a pctr--

tir de sus desechos industriale~. E1 producto obt~nido tendrá csp~ 

cificaciones de tipo comercial. 

1.2. Tipo de Proceso.- El Proceso consiste en destilar la 

111ezcla de solvent1:s en una coiJmna de rectificación empacctda. E'i -

producto obtenido se envía dir¿ctame.n.e al tanque de almacenamien

to de destilados para su posterior comerc1alizaci6n. Los fbndos o-
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desechos ser~n almacenados para su eliminación posterior. 

2). CAPACIDAD, RENDIMIENTO Y FLEXIBILIDAD. 

2.1. Capacidad de Procesv Normal. - La Planta se diseña 

para procesar 167,550 lb/mE:S (7ó ·0011/mes) de la ;nczcla Met¡¡nol-~.gud, 

considerando semanas de operac16n con turnos de U :1oras. 

2.1.l. Cupacid~d M~~irna.- La Planta podr~ cperar, 

si las condiciones lo ameritan los tre~ turnos del dia, ccn lo que 

la producci~n se triplicar,a. 

2.2. Rendimiento.- La Planta tiSLa disenadd para obtener 

un producto de destilado que con:enga 95i en peso de Metanol; el --

cual proviene de lil alimen¡:ación cuyo cor;tenidtJ t~s de 60% en \Jt:''.'JO -

de este solvente, con el cual s2 puede obtener como mAxirno hasta --

..... l0935ó lb/mes de Met.rno1 (49. 70 Tor.). 

2.3. flcxibi1idad.- El di~eno de ln planta pernri cil'á su 

versatilidad en el manejo de los distintos solventes con tan s61u -

pequel'los ajustes al equipo, todo bajo el punto de viS"ta de rentabi-

1 i dad económica. 

El equipo no podrá operar cuando existan fallas de electri

cidad o de vapor. 

3). t:SPEClf!CAC!ONES DE LA ALIMENTACION, PROOUC\O Y FONDOS. 

3.1. Alimentaci6n. 

Metanoi 
Agua 
Peso Molecular 
Promedio 

0.4576 % Mol 
O. 5424 % Ho1 

24. 408 1 b/1l:>-mo1 

(GO~. en Peso). 
(40;'. en Peso). 



Temperatura de entrada 20°C (68° r). 

Presión Atmosférica. 

Cdlor Específico Cp 0.7606 cal/g-ºC 

Densioad 

Flujo 

3.2 Producto. 

Metanol 

Agua 

Peso Molecular 
Promedio 

Temperatura 

Pr,;sión 

Cp 

Densidad 

F1 Ujo 

3.3. Fonúos; 

Metano1 

Anuo y contami -
nantes. 

Peso Mo-1.ecular 
Promedio 

TemperJ tura 

Presión 

0.87 Kg/1t 

453 Kg/hr 

0.915 % Mol 

0.085 ~>Mol 

30.8 lb/Ib-mol 

68ºC 

Atmo5férica 

0.62 cal/g-ºC 

0.7527 Kg/l 

282.43 Kg/hr. 

0.0113 7; Mol 

0.9887 % Mol 

18.15 lb/lb Mol 

99.5"C 

Atmosférica 

Calor espec1cico Cp 
Densid"d 

l Kca 1 / J:g "C 

1 Kg/I 

Flujo 170.4 Kg/hr 

(BTIJ/Ib-ºF). 

- ( 54 lb/ft3 ) 

( 996; In/lir ); 

( 5% en Pes6i .· 

( 154.4ºF). 

( 47 · Ib/i'"t3). 

(621.J Ib/hr). 

(2% Peso). 

( 98•. Peso). 

(2lluf). 

(BTU/Lb"F). 

(62.3Ib/ft:l). 

( 375 Ib/hr). 



-4) ELIMINACION DE DESECHOS. Dadas las características de 

la corriente de fondos, éstos se tratarán con un medio de dispo-

sic16n adecuado y posteriormente serán descargados. 

5) INSTALACIONES DE ALMACENAMIENTO REQUERIDAS.- El diseño 

y cálculo de los tanques está basado en el tiempo de residencia -

de tres turnos de trabajo con un márgen de 101. adicional en el VQ 

lumen. Se requieren tres tanques: 

- Tanque de Balance. 

- Tanque para Producto. 

- Tanque para fondos (opcional). 

6) SERVICIOS AUXILIARES.- Son aquellos servicios que, aun 

que no participan directamente en el proceso, son indispensables 

para el funcionamiento de la planta. Se mencionan los siguientes: 

6.1. Vapor de Calentdmiento.- Se dispondrl de vapor -

saturado a una presión de 5 Kg/cm2 100 psia a una temp. de l60ºC 

(320ºF). 

6.2. Agua de Enfriamiento. Es la que se utilizará en 

la condensación del destilado y será recirculada, por lo que debe 

filtrarse y tratarse con cloro para evitar incrustaciones y form~ 

ci6n de microorganismos. 

- Fuente de Suminist1·0: Red Municipal. 

- Condiciones del Agua. 

- Temperatura de Entrada: 29ºC (84.2ºF). 

- Temperatura de Retorno: 46ºC (115ºF). 
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- Presión de Entrada: 3 Kg/cm2 (37 psig). 

- Presión de Retorno: 2.6 Kg/cm2 (37 psig). 

- Sistema de Enfriamiento.- Se contará con una torre de e!'. 

friamiento a contracorriente con aire, capaz de suministrar el 

agua de enfriamiento con las características requeridas por el pr.Q. 

ceso. 

Disponibilidad: La necesaria. 

6.3. Agua para Caldera.- El agua será tratada para evi 

tar incrustaciones en la tubería y en el equipo. 

- Condiciones de Su111inistro del agua para la caldera: 

- Te111peratura de e;1trada: 20ºC (63ºF). 

- Temperatura de salida: 160ºC (320ªF). 

- Presión de Entrada: 2 Kg/cm2 ( 29.4 psig). 

- Presión de Salida: 5 Kg/cm2 (73.5 psig). 

-_Agua Potable.- Puede tomarse el suministro de la Red Mu-

nicipal con un tratamiento, si se requiere. 

6.4. aire para Instrumentos.- Servirá para hacer funci.Q. 

nar los dispositivos de control del proceso, y será generado media.!} 

te un compresor reciprocante no lubricado, para lograr un aire li-

bre de humedad e impurezas con una presión de 6 Kg/cm2 (BB.2 psig). 

- Disponibilidad: La necesaria. 

6.5. Combustible.- será factible utilizar combustible -

líquido o gaseoso. 

- combustible Gaseoso 
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Tipo: Gas Natural. 

l'odm· C.ilor!fico: 1000 BTIJ/ft 3 . 

Presión: La requerida. 

Temperatura: Mínima para evitar la formación de hidratos. 

Disponibilidad: La necesaria. 

Fuente de Suministro: Red de Gas de PEMEX. 

- Combustible Líquido. 

Tipo: Diesel. 

Poder Calorífico: 18,000 BTU/lb 

Peso específico: 0.8 

Viscosidad S S U a 38"C de 35-45 

Presión de Suministro 1 Kg/c~2 (14.7 psi~). 

Temperatura de suministro: 29"C 

Disponibilidad: La nece•arla. 

Fuente de suministro: Pipas. 

6.6. Electricidad. 

- Características del Sistema de Suministro. 

Fuente: Comisión Federal de Electricidad. 

Ten•ión: 220 volt&. 

Fases: J. 

Frecuencia: 60 Hertz. 

Factor de Potencia mínimo: 0.8!"> 

Material del Conductor: Cobre Electrolítico. 

Aislamiento del conductor: THWN. 



l). CONDlC!ONE_S CLIMATOLOGI~AS EN EL. VALLE D~ TOL~CA. 

Temperatura mínima extrema: -4.S"C 

. , Temperatura máxima extrema: . 30.5~.c. 

}e~1perat~.ra promedio: 14 .• 7°C 

,··_¡ 

- •'.J . .' 

. :rr:eci_pitación Pluvial total anual }7~·5, 1~1~::. ·' ·'·'·'- : ,. 

Número .de días con lluvia: 133 

Número de días con heladas: 86 

NOmeró de días con niebla: 25 

Nqmero de días con rocío: 17 

Vientos dominantes SE 

Clima predominante: Templado,·su~húmddo con'\lu~i~s· en 
el Verano. 

Presi6n Atmosférica: 585 1i1m Hg 

Atmós reru corros i Vd: No 
\.¡:·· 

U). Localización de la Planta. 

B.l. Valle de Toluca, Méx . 
• ? u! , ':;._;:, 

8.2. 2650 m. S.N. Altitud. 
¡ .;._ _; ;" - - ~ j ,-_. ; • 

8.3. Latitud 19ª17'33" N. 

U.4. Longitud 99"39'38" W. 

'i ,( r 

'•,_j ' ..... ' 

•:.,:1, . -~-_, :' ~ 

·;; ··:· __ 



3.c.- DJAGRAMA UE FLUJO DE PROCESO. 

E 1 Di agrama de Flujo de Proceso ( DFP) Fi g. 3 .1, es una re

presentación gráfica, clara, precisa y objetiva, en la cual se 

muestra 1 a información más importante del Proceso, constituyendo -

de esta manera la fuente de información y cqnsulta para todo el -

personal t§cnico de las diferentes especialidades involucradas en 

el mismo, tal~s como ingenieros civiles, mecánicos, qufmicos, de -

proyectos, personal de operación de la planta, contratistas, clie~ 

tes, personal administrativo, etc. 

En el citado Diagrama de Flujo de Proceso, se indican en-

tracias y salidas de las corrientes de materia y energla, los con-

troles principales, etc., en forma ilustrativa y completa, desglo

sándose de la manera siguiente: 

a) Identificación del proyecto y de la planta o sección re

presentada, así como su localización. 

b) Diagramas de los equipos de proceso con sus respectivas 

corrientes que los unen, las cuales se representan por 

medio de flechas. 

e) Procedencia de la alimentación, destino del producto y 

subproductos del proceso, mostrados en la parte infe-

o lateral del diagrama. 

d) Balance de materia y energ1a, indicando para la aliment~ 

ción, producto y subproductos, g1 flujo, composición, -

propiedades básicas, presión y temperatura. 
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e) Cardcterfsticas blsicas del equipo de Proceso, indican-

do para cada equipo la clave. 

f) Diagrama de los controles b~sicos del Proceso. 

g) Condiciones de operación en los puntos principales. 

h) Identificación de servicios auxiliares, etc. 

Toda la información contenida en el Diagraroia de Fiujo de -

Proceso, debe ser clara y precisa, fácil de manejar e interpretar 

a fin de evitar confusiones en el personal relacionado directa o -

indirectamente con la planta. 

El DFP por lo general es emitido en forma preliminar, -

aprobado para disel'lo y aprnbado p<:ra constr11cción. 

Para el caso particular de la presente tasis, el DFP, en -

la recuperación de Metano! a partir de su mezcla con agua, se pre

senta en su forma preliminar. 
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],3. DESCRlPCION DEL PROCESO. 

La función principdl de la planta recuperadora de salven-

tes de desecho, serA separar una mezcla binaria Metanol - Agua me

diante una columna de destilación empacada, obteniéndose Metanol -

como producto funal. La cantidad de mezcla a procesar es de 76 

Tons/mes de las cuales se obtendrán 49.7 Ton/mes de Metanol. 

La mezcla con 60% de Metanol en peso, contenida en el tan

.que de balance FA-01 a una temperatura de 20ºC ( 68 F) y presión a:i:_ 

mosférica es enviada mediante la bornbd GA-01 a través del filtro -

FL-01 hacia la columna de destilación empaCitda DA-01, pasándola -

previamente por el i ntercambiador EA-03 para su p1·eca l entami en to. 

El destilado sale de la columna de destilación, equipo do~ 

de tiene 1ugar la transferencia de masa a una temperatura de 67ºC 

(153.3) y llega al condensador EA-01 en donde se convierte en 11-

quido saturado. Este equipo utiliza como medio de enfriamiento - -

agua, con una temperatura de entrada de 29ºC (84.2 F) y una tempe

raturd de salida de 46"C (115 F). 

El Metanol condensado, se almacena en el tanque dcumu1ador 

de donde, una parte del destilado es retornada como reflujo por m~ 

dio de la bomba GA-02 hacia la parte superior de la columna, y la 

restante es enviada al tanque de a1ma.cenamiento de producto FA-02 

como Metanol recuperado al 95',(. de concentración en peso. 

La energla calorlfica requerida por e1 Proceso en la co1um 

na de destilación es suministrada por un rehervidor tipo Kettle -

~A-02 el cual utiliza como medio de ca1enta111iento, vapor saturado 
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a 5 Kg/cm2 (73.5 psi) de presión proveniente de la caldera. 

El equipo de Proceso cuenta además con la bomba de Fondos 

GA-03 que conduce dicha corriente hacia el precalentador EA-03, -

aprovechando de esta forma, su calor residual y de ahí es enviado 

al tanque de fondos FA-03 para su posterior descarga. 
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l. J S T A O E E Q U l P O. 

La Li:ta de Equipo es un resumen de los equipos que inter

vienen en la realización de un Proceso. Contiene información sufi

ciente de cada uno de ellos, con el fin de evaluar o estimar su -

costo. Este documento por lo general, es. elaborado por Ingenier,a 

de Proceso con el fin de conocer su función específica y sus dime!J. 

siones, para tener el conocimiento del tarna~o físico de los compo

nentes de la planta y así prever el dcomodo óptimo de los mismos -

en el área disponible para tal fin. 

La información necesaria para establecer una lista de equ_i 

po es el Diagrama de Flujo de Proceso D.F.P. y el Balance de Mate

ria y Energía. Por lo general, las características que debe cante~· 

plar una Lista de Equipo, son las siguientes: 

l. Clave de los Equipos. 

2. Función o Servicio que prestará el equipo. 

3. Caracter,sticas del mismo. 

Clave del Equipo.- Es una ciave alfa-numérica, en donde la 

parte alfab~tica tiene corno fi;1alidad básica, dar al dise~ador el 

tipo espec1fico del equipo considerado en la realización de una -

operación requerida para el Proceso; la parte numérica, tiene como 

objetivo indicar el orden secuencial que los equipos tienen dentro 

del Proceso. Por lo general, la clave alfabética consta de dos le

tras, mediante las cuales se reconoce la clase de equipo específi

co de que se trata. 
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La asignación de la clave de los equipos depende de cada 

compa1Ha de Ingeniería, y aún en los diferentes 1 ibros de texto. 

La mayoría prefiere denominar la parte alfabét!ca de la -

clave del equipo con la primera letra del nombre genérico del equi 

po en idioma Inglés. 

Es recomendable también que se indique el número de equipos 

idénticos, así como indicar si existe relevo. 

Función.- Come su nombre lo indica, debe dar una idea de la 

función básica, para lo cual se debe definir la función principal, 

ejem. (bomba, compresor, precalentador, etc.) y luego la función e1 

pecífica, ejem. (bomba de alimentación, compresor de instrumentos, 

precalentador de fondos, etc.) 

De acuerdo con estas características, el nombre del equipo, 

debe ser breve y conciso. 

Característica.- Con el fin de evaluar el costo de los equi 

pos que integran el Proceso, es necesario conocer las característi

cas principales de ello5. Estas características de un equipo difie

ren de acuerdo al criterio de los autores para la estimación de co1 

tus. Utilizan como base distintos parAmetros, así por ejemplo, alg!!_ 

nos textos de ingeniería utilizan la potencia de una bomba para eva 

luar su costo, otros se basan en la cabeza y el gasto para obtener

lo, y así sucesivamente. 

Con estos antecedentes, se presenta la Lista de Equipo in

volucrado en la planta del r.ema en desarrollo. 
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L 5 T !l. D E ~QUiPO 

C l A V E D E s e R ¡ p e I o N CARACTERISTICAS 

D A 01 Columna de Destilación Empacada 0.45 m DI y 12.73 m de al tura 

E A 01 Condensador de Destilado o. 2 m DI y 1.8 m de Longitud 

E A 02 Rehervidor de Fondos 0.3 m DI Y. 2. 7 m de Longitud 

E A 03 Precalentador de Alimentación 0.2 m DI y . 2 .• 5 .m d.e Longitud .. 
-· ~, 

F P. 01 Tanque de Balance 2.06 m DI y• <4:12 m Altura 
Ma ter.la l .. : Aceró al Carbón. 

FA 02 Tanque de CondensadÓ 1.0 m or·y.:2;(J m de Longitud 
' - . ··. ~ .. - .· 

F .L - 01 Filtro de Al_imentación· Filtro de Placas de 2. 3 GPM 

G A - 01 Bomba de Alimentactéin Centr)fugá de 4 GPM 

G A - 02 Bomba de Reflujo y .Dest i 1 ado Centrifuga de 4 GPM 

G A - 03 Bomba de Fondos Centrifuga de 4 GPM 

1 . _________________ J( 



3.4. Udlance de Materia y Energía. 

l11 esLa porte de lu tesis, so realiza el Balance de Mate-

ria y Energ1a para el proceso se1'eccionado, tomando como referen-

cias µara el cálculo, las condiciones de operación del mismo. 

Este Balance de Materia y Energ1a tiene como finalidad prj_ 

mordidl el de mostrar las principales variables que afectan el pr.Q_ 

ceso µara poder realizar el dimensionamiento preliminar del equipo, 

dSimismo, sirve de base para determinar las características de las 

tuberías y de los instrumentos de control requeridos. 

Con el fin de tener los datos en forma accesible y compara 

tiva de las diferentes corrientes que se manejan dentro del proce

so de concentración de Metanol, éstos se resumen en la Tabla 3.1. 

Del análisis al proceso propuesto para efectuar la obten-

ción de Metanol, se puede observar que el principal equipo involu

crado es la columna de destilación empacada, por lo que d continu~ 

ción se desglosa el Balance de la Materia y Energía en este equipo. 

(Fig. 3.2.) 
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lll<'IL \,1, li.1 cudl tenctri'.í 1uh.1 crn11po~ic1ón de bO';. en pesli (minimo} del 

solvente que se de~ee recuperur. 

l.rn11i111<lo t.:01110 hcl5e ur1i..1 111t~/t:l11 dt~ Met..inoi-auud cnn l11s Cclrdct.erísti-

1 l do~ L i 1 ddo y 1 rt corr ien Le dt·! 1"ondo!i lendrd.n una con1pos.!.: 

ciün d(~ Y!.fi .. y ítt. l:!n peso de Melanol., respectivamente. 

·de J,1 

1 l " ll ••.•.•..•..••...•••.•....•.•••••.•..•.•• Ec. 3 • l . 

B11lance de Mcttinul. 

1 x1 · t; x0 1 ll xll .......•...•..•........•...••. Ec. 3. 2 

ll<1S1• du ciiku\o: ~!i3 K\]/hr Muzcla Mut.tlnos-1'\\]Ua. 

M<?tanol P.M. 32 

l\q1i.1 l'.M. lll 

A 1 imen ti1ci ón xF 6ll/J2 o.~5/o 
6ti732 - · ... - · -4.o/ ur 

- lles t i1 ddo xll '%/32 o. '))5 

95/3< --,:----gyrs 

- l mielo!~ XB '//J;' 0.0113 
;:/3'! · !iB/ rn 
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- Peso molecular medio de: 

- Al imlmtdt:i(m 
24.4 Kg/Kg-Mol 

- Uesli lado 30.8 Kg-Mol 

- Fondos 
18.51 K<¡/Kg-Mol 

S<~ l.il'fll! que Id velocidüd dl? uli111cntuci6n set·ii: 

____ 4_:,:;Kg/_hr_ ~ .1.U.56 Ky-Mol/hr 
24. 4 Kg/ Kg-Mo l 

(40.83 lUMol/hr) 

Ll Jl,1lance totill de Materia según el diagrama de la columna seril: 

lk lu Le. J.l y 3.2 se obtiene: 

. _I ( x-f-~-.2'.g). ( Ee. 3. 3) 

('B - "u) 

Su~ ti tu.yendo v11 l u res se ti ene: 

B : 'J. 39 

B ' 9.39 Kg-11101/hr (20.65 Lb-11101/hr) 

Despejando D de lH Ec. IV.l se obtiene: 

IJ ¡: B .•.•..•...•.•.•....•..••• (Es. 3.4) 

!:-,u~t.il.uyrn1clo v.1lores se ti<~ne: 

ll- lB.~b 9.39 • 9. 17 

ll• 9.17 Ky-Mol/hr (20.17 lb-11101/hr) 

los ~J•lSLos expresados en masa serán: 



ll 

IJ 

IB.!.>6 X 24.40 

!J.:JY x IB. !., 
9.1/ X 30.8 

453 Kg/hr 

170.42 Kg/hr 

282.43 Kg/hr 

(996.6 lb/hr) 

(374.9 lb/hr) 

(621.3 lb/hr) 

Halance de Energía. 

Para realizar el Balance de Energía se toma como base de 

cd.lculo 453 Ky/lir 4ue corresponden " la alimentación cuya compos_:i. 

ción rnín·in1a es 601. en peso de Metanol. Por lo mismo, es necesario 

hacer correcciones a los pesos específicos y entalpia de los com-

ponentes de la mezc 1 a. 

Calor específico del Metanol Cp 

Cdlor específico de <lgua Cp 

0.601 Kcal/Kg"C OTU/lb"F 

Kcal/Kg"C 

Entdlpia de Vaporización del Metan.el Hv=473.04 BTU/lb 

Entalpia de Vaporizdción del Agua Hv•l004 OTU/lb(a 68"C) 

Con estos datos se obtiene el calor específico de la ali-

mentación y entdlpid de vaporización del destilado. 

Calor específico de la Alimentación. 

Cp o 6 CpCHzOH + º· 4 CpH20 ............. (Ec.3.4) al im • • 

Sustituyendo Vulores se tiene: 

Cpalint 0.6(0.601) + 0.4(1) 

0.7606 BTU/lb"F 

[ntalpid de Vaporización del Destilado: 

Hvdest• 0.95 ( HvCH OH) + 0.05 
3 

Sustituyendo valores: 
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Hvdest. 0.95 (473.04) + o.os (1004) 

499. 6 BTU/1 b 

El Balance Total de calor serl: 

QT = Q5 + QL ..........•.....•.••..•.•.•.•...•..•. ( Ec. 3. 7) 

En donde: 

QT =Calor Total. 

Q5 F Calor sensible de la Alimentación 

QL 0 Calor latente del destilado 

Dado que: 

Qs Cp (F) 111¡ T .............•..•.....•..••..•. (Ec. 3.8) 

QL 0 = Hvmm2 . . . . • • . • . . • • . . . . . . . . . . . . • . . . • • . . . • • . . ( Ec. 3. 9) 

En donde: T = Tb - TF (Diferencia de temperatura) 

Tb Temperatura de ebullición del destilado 154.4ºF 

TF Temperatura de la alimentación 68ºF 

m1 =masa de la alimentación 996.6 lb/hr 

1112 =masa del destilado 621.6 lb/hr 

T = Diferencia de temperatura 86.4ºF 

Haciendo las sustituciones respectivas, finalmente tendr~ 

mos en la ec. 3. 7: 

QT = 0.7606 (996.6lb/hr) (86.4ºF) + 499.6 BTU/lb 

621.6 lb/hr) 

QT 376,043 BTU/hr 
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Esta cantidad de calor corresponde al Balance de Energía 

en la columna de rectificación sin considerar las condiciones de 

reflujo del destilado. Como el consumo de calor en el rehervidor 

es función directa de la cantidad de vapor de destilado condensa

do en la columna, es de gran impor~ancia conocer la cantidad de -

reflujo que tiene lugar en el domo de la columna; por lo que éste 

se mostrar~ en el dise~o de la columna del capítulo 4.1. 
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CORRIENTE .;LIHENTACIO:I FOkDOS DESTILADO PRODUCTO REFLUJO 

CARACTER l ST l CAS 

Fracción Mol o. 4576 0.0113 0.915 0.915 0.915 

Flujo 
Lb-Mol/h 40.83 20.65 29.76 20.17 9.59 

Kg-Mol/h 18.56 9.39 13.52 9.17 4.35 .. 

Temperatura 

F 68 211 154 .150 150 

e 20 99.5 68 65.5 65.5 

Presión 
mm de Hg 760 760 760 760 760 

PSIA 14.7 14. 7 14.7 14.7 14.7 

Densidad 3 Lb/ft 54 62.3 0.056 47 47 
Kg/l 0.87 1.0 0.000895 0.752 0.752 

Cap. Calorífica 
Cp BTU/Lb 0.76 1.0 0.6209 0.6209 

Hv BTU/lb 65.71 86.4 499.6 499.6 499.6 
Kca l /Hg 36.45 48 277.56 277.56 277. 56 

T A B L A No. 3.1 

..,_ 
N 

-
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C A P l T U L O 4 

DISEflO DEL EQUIPO DE PROCESO. 



4.1. C~lculo de la Columna de Destilación Empacada. 

Para el dimensionamiento preliminar de 111 columna de de~ 

tilación empacada que de este anteproyecto representa la parte más 

importante del proceso, es necesario tener presente la información 

obtenida en el balance de materia y energYa, el cual ha sido efec

tuado en el capYtulo 3. 

Además de la información citada, otras consideraciones -

de diseño deben ser tomadas en cuenta, entre las cuales fundamen-

talmente se destacan las siguientes: 

- Condiciones de las corrientes. 

- Diagrama de equilibrio. 

- Reflujo máximo, mYnimo y de diseño. 

- LYneas de operación y etapas teóricas. 

- Cálculo de coeficientes de transferencia de masa. 

- Cálculo de diámetro de la columna. 

- Cálculo del lecho empacado. 

- Requerimientos internos. 

- Altura total de la columna. 

Condiciones de las corrientes.- Una vez establecidas las 

caracter,sticas de las principales corrientes, en la columna, se -

.est6 en posibilidad de establecer las líneas de operación, cuyo -

cálculo es función de la cantidad de reflujo de diseño. 

Los datos caracterYsticos de las corrientes principales 

son tornados de 1 a tab 1 a 3. l. 
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Diagrama de Equilibrio.- El Diagrama de Equilibrio del 

sistema Metanol-Agua, Fig. 1,2 utilizará como medio de cálculo, 

al método gráfico de Me Cabe-Thiele, el cual junto con las líneas 

de operación representa el punto de partida para calcular grafic~ 

mente el número de etapas teóricas necesarias para lograr la sepE_ 

ración de los componentes a la concentración de diseno. 

Reflujo Máximo, Mtnimo y de Diseno. 

El reflujo de Diseno en la columna, es un factor primor 

dial para el diseño de la misma, puesto que, es una variable que 

influye en la determinación del gasto de calor, y deberá estar -

comprendido en un rango que va desde el reflujo mfoimo has.ta el -

reflujo total o máximo. 

Para el reflujo mí~imo, es necesario tener un número in 

finito de etapas; para un reflujo máximo se requiere tener un nú

mero mínimo de etapas. 

En el Diagrama de Equilibrio metanol-Agua, el número ml 

nimo de etapas operando a reflujo total es de cinco (Fig. 4.2), y 

el n.úmero máximo de etapas operando a reflujo nifnimo resulta ser 

-infinito (Fig. 4.3). 

Para este caso particular, se ha seleccionado un reflu

jo de diseno con un valor de 1.1 veces el reflujo mínimo, estando 

comprendido dicho valor entre el reflujo mínimo y el reflujo máxi 

mo obtenido. 
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Cálculo de las Líneas de Operación y Etapas Teóricas en 

el Diagramd de Equilibrio. 

Cálculo de la Línea de Operación en la Sección de Recti 

ficación.- Esta línea se obtiene utilizando el Diagrama de la fig. 

4.4 trazando una línea recta desde el punto (x0 , y0) y el punto de 

intersección de la línea de alimentación con lti curva de equili- -

brío hasta la ordenada en el origen, de la cual se obtiene el re-

flujo mínimo Rmin" 

L!nea de Alimentación.- Esta 11nea depende de las candi 

ciones en que la alimentación entra al sistema. Para el caso parti 

cular de este antepl'llyecto, la mezcla entra a la columna como l'i-

quido, s4benfriado a 20"C (68"F). 
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Es posible precalentar la alimentación con el fin de --

ahorrar energta en el rehervidor, pero se considera el caso extre-

rno en el cual no se pudiese culentar la mezcla a una temperatura -

mayor de 68ºF, por lo que, las exigencias de calor en estas candi-

cienes se hacen m~s crtticas, siendonecesario calcular el máximo 

gasto de calorías que se deberán suministrar en el rehervidor. 

A partir de la ecuación "/.l se calcula la fracción de 

ltquido vaporizado. 

En donde: 

• •.•.•.......•• Ec. 4.1 

Cpl Calor espectfico de la alimentación 0.7606Kcal/Kg"C 

Tb Temperatura de ebullición de la alimentación 
78.8ºC ( 172ºF) 

TF Temperatura de la alimentación 68°C 

A Calor de vaporización de la alimentación 284 Kcal/Kg 

Sustituyendo valores en la ecuación 4.1: 

f 0.7606 {78.8 - 20) 
284 

f - 0.1553 

La pendiente de la línea de alimentación se obtiene de la ec. 4.2 

y ( 1 f) 
f 

x + 1 F .•..••••.•••.•. Ec. 4.2 
--f-

e~ donde la pendiente m es igual 

m = ( l - f) 
f 
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m = (1 (-0.1553) 
- 0.1553 

m = 7.43 

Por lo tanto, la ecuación 4.2 resultará para x - xF 0.45 

y 7.43 (0.457) 

y = 0.452 

0.457 
0.1553 

Por lo que, desde el punto de coordenadas (0.45, 0.45) se traza -

una linea de alimentación con pendiente m=7.43 hasta interceptar la 

curva de equilibrio; obteniéndose en la intercepción el punto - -

(0.5, 0.79) 

En el Diagrama da la Fig. 4.3, se traza la línea de op~ 

ración de la sección de rectificación para el reflujo mínimo, con 

los puntos (x 0 , y 0) y (0.5, 0.79) hasta el eje de ordenadas, obte

niéndose un valor de 0.64. 

De la ecuac16n 4.3 

O. 64 •••.•.•..••.••.••.•.••••• Ec. 4. 3 

De donde el reflujo mínimo es RM = 0.4318 

Como el reflujo de diseño R0 se torna corno 1.1 veces el reflujo mí

nimo, se tiene: 

Ro 1.1 RM 

1.1 (0.4318) 

0.475 
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Con el dato del reflujo de dise~o considerado se pasa 

al cálculo del número de etapas teóricas. 

De la ecuación 4.3 y utilizando el Reflujo de Diseño -

R0 se obtiene la ordenada de la línea de operación de la sección -

de rectificación que se utiliza para calcular el número de etapas 

teOricas. 

y 

0.915 0.62 0.475 + 1 

La línea de operación de la sección de rectificación, -

se traza desde el punto (x 0, y0) hasta el valor de la ordenada 0.62 

en el Diagrama de Equi 1 i brío Metanol-Agua Fig. 4.4 

En el punto de intercepción de la línea de alimentación 

y de la línea de operación de rectificación, se traza una recta ha~ 

ta el punto (x 6, y8) que corresponderá a la línea de la secc1ón de 

agotamiento. Con estas líneas se puede calcular ya el número de 

etapas teOricas que resulta ser de ONCE incluyendo el rehervidor -

Fig. 4.4 (este cálculo de número de etapas teóricas ayudará a obte

ner los coeficientes de transferencia de masa). 

En el Diagrama también se localiza el plato de alimente. 

ción, el cual resulta ser la etapa número 5. Este cálculo de eta-

pas teóricas servirá para obtener los gastos a diferentes concen-

traciones y tomar éstas como referencias para el cálculo de coefi

cientes de transferencia de masa. 

150 



Cálculo de gastos de vapor y liquido en diferentes pun

tos de la columna. 

En el diseño de una columna de rectificación, es impor

tante analizar el comportamiento de las corrientes de liquido y 

gas, en virtud de que no se tienen flujos constantes de éstos a 

través de la torre, ya que existen variaciones en el reflujo y en 

las condiciones de la alimentaci6n,por lo que se determinarán las 

cargas de vapor y liquido en diferentes puntos de la columna selec 

cionándose aquel punto en el que exista el mayor flujo a contraco

rriente, el cual servira de base para determinar el diámetro de la 

torre. ya que en este lugar se tienen las exigencias más criticas 

en cuanto al flujo de masa por unidad de área. 

Los puntos considerados corresponden a las etapas pre-

viamente determinadas. 

Los valores para x e y se obtienen del Diagrama de Equi 

librio en la linea de operación. Etapa No. i 
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Se obtendrán a partir de las siguientes ecuaciones: 

Gl O( Ro+ 1) ...........••....... Ec. 4.4 

L
0 

o R0 •••••••••••••••••••••••••• Ec. 4.5 

Sustituyendo por sus valores correspondientes, se obtiene; 

Gl 20.17 (0.475 + 1) 

29.75 1 b-inol /hr (13.52 Kg-mol/hr) 

Lo 20 .17 (0.475) 

9.58 ln-mol/hr 4.35 Kg-mol/hr) 

Etapa No. 5.- En donde x=0.5, y= 0.78 

De la ecuación 4.6 para calcular gasto del lrquido, se tiene: 

XO e Yn+l 
Yn+l - xn ....•.•.•.............• Ec. 4.6 

Para n= 5 (etapa de alimentación) se tiene: 

L5 XO - y 6 

-0-- Y5 - X5 

Despejando y sustituyendo 5e obtiene: 

D 

10.08 lb-mol/hr 

0.915 - 0.78 
0.78 - 0.51 

(0.17) 

(4.58 Kg-mol/hr) 

Anlilogamente, para el c1ilculo del gasto de gas, se efectúa a par-

~ir de la Ec. 4.7 

__ L_n_ xo - Yn+l 

Gn+l X5 + xn 

•........•••.•••..•.• Ec. 4. 7 
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Para n=5, se tiene: 

L5 = xD - Y5 

G6 XD - X5 

Despejando y sustituyendo, se tiene: 

G6 = 30.25 lb rnol/hr (13.75 Kg rnol/hr) 

Etapa No. 2. 

Para una concentración intermedia en la sección de enr.:!. 

quecirniento se toma como referencia la segunda etapa en la cual se 

tiene: 

Para x= 0.68¡ y= 0.84 

Haciendo uso de las ecuaciones 4.6 y 4.7 para el cllculo 

del líquido y del gas, respectivamente, se tiene para el líquido: 

De donde: 

0.915 - 0.84 

0.84 - 0.64 

L2 0.468 (20.17) 

9.44 lb mol/hr 

Para el gas: 

1.2 XD Y3 

GJ xo - x2 

Sustituyendo: 

_l_ 
G3 

o.g15 0.84 

0.915 - 0.68 

0.468 

(4.29 Kg mol/hr) 
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Despejando: 

9.44 
0.3191 

29.57 lb mol/hr (13.44 Kg mol/hr) 

Determinación de los gastos en la Sección de Agotamiento. 

El cálculo de los gastos en esta sección es análogo al 

efectuado en la sección de Rectificación, sólo que se considera la 

11nea de operación de agotamiento par:i la determinación de las CO!! 

centraciones en los puntos correspondientes. 

Etapa No. 6. 

Para determinar el gasto del líquido en la pñrte infe-

rior del plato de alimentación, se hará uso de la ecuación 4.8: 

..................... Ec. 4.8 

Para x111 0.5 Ym+l = 0_78 x8 0.011 y sustituyendo: 

~ 
20.65 

De. donde: 

D.78 0.011 

0.78 - 0.50 

L5 = 56.71 lb mol/hr 

Para el gasto del gas se utiliza 

--2_ Ym + - XB 

Gm+l xm - XB 

(25.75 Kg mol/hr) 

la ec. 4.9 

•••••••••..••.••••• ec .. 4.9 
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Sustituyendo· valores en la ec. 4.9, se tiene: 

~ 0.78 0.011 
G7 0.50 - 0.011 

De donde G7 = 36.06 lb mol/hr 

Para el fondo de la columna se tiene: 

Utilizando la ecuación 4.10 

_'.:_u__ 
Gl2 

G12 + 20.65 

0.05 0.011 
0.35 - O.ll 

(16.39 Kg mol/hr) 

ec. 

ec. 

4.10 

4.11 

~---~- ••••••.••. ~ .•••.. ec. 4.12 
Gl2 

Resolviendo las ecuaciones 4.11 y 4.12, se tiene para la cantidad -

de l~quido que entra al rehervidor: 

53.95 lb mol/hr (24.52 Kg mol/ hr) 

.Para la cantidad de gas que sale del rehervidor se tiene: 

33.30 lb mol/hr (15.13 Kg mol/hr) 

La determinación de les gastos de 1 lquido y gas para PU.!! 

tos intermedios, tanto en la sección de agotamiento como en la de -

enriquecimiento, son efectuadas en forma similar y los resultados -

obtenidos son resumidos en la tabla No. 4.2 
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V A p o R l Q u o o 
No. de Y '~ mol P.M. F 1 X 'é mol P.M. Etapa u o u 

Lb/Lb mol lb mol/h Lb/h Kg/h lb/Lb mo.l Kg/h 

0.015 30.80 29.75 134 

2 0.84 29. 76 29.57 118 

5 0.78 28.92 30.25 114 

G 0.78 28.92 36.07 1013 644 

8 0:6 26.4 37 .26 983 618 

9 0.33 22.62 39.23 887 574 

10 0.09 19. 26 44.6 859 561 

Fondos 0.05 18.98 33.3 632 980 445 

Tabla 4.2 Gastos de líquido y Vapor en d.istintas etapas de la columna de Destilación. 
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OETt~MlNACION DEL DlAMETRO DE LA COLUMNA. 

El diámetro de 1a columna empacada será fijado en base -

al flujo máximo de 1íquido y vapor a través de 1a co1umna, el cual 

se localiza en la parte superior de la sección de agotamiento, es 

decir, en e1 punto donde se introduce la alimentación. Los va1ores 

de x e y son los de 1a línea de operación calculada en e1 número -

de etapas idea1es. 

La temµerat;Jra del líquido y del gas, son los puntos de 

Burbuja y de Roclo respectivamente. Las líneas de operación se in

tersecan en x=0.5 que es e1 punto que divide a las secciones de en 

riquecimient.n y de agotamiento. En el punto donde se tiene el máxi

mo flujo de masa, las densidades del líquido y el vapor son las si 

guientes: 

Densidad del gas f'g 0.056 lb/ft3 

Densidad del líquido p L = 54 lb/ft3 

Los flujos de líquido y vapor en ese mismo punto son: 

L' 1418 Lb/h 

G' 1043 Lb/h 

Con 1os cuatro datos anteriores se procede a determinar 

la caída de presión para posteriormente determinar el flujo de ma

sa por unidad de área por tiempo G' 

Se utiliza la. relación L'.lf.:'_14lll J 0.056
1 

= 0.044 G'Vt -:-1043 ~ __ 5_4_ 

Con cuyo vapor se consulta la fig.4.Sy en 1a curva corre~ 

pondiente a una caída de presión de 0.5 in de tt20/ft de empaque se 

obtiene una ordenada = 0.056. 
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Fig. 4.5 lnunda~i6n y calda de presi6n en Torres Empacadas al azar. 

( ~.- )' C:.¡ ~· )"'? (p...,) 
Es decir, 0.056 - a' ..o a 1._-z:r-

~c. \ ~ ,-,_ • ,,_ 

De donde: G' ;E0-0$6 g~ f9 f._,__ __ (.P...~ l/i 
C.f l ~ )º'' "f'w ~ 

Sustituyendo los valores: 

t-Q_,_Q_~_!,< ___ 4c:·-=l"'B~x=-l=-08-'x.=-:O:..:.c::0:,::5co:6C-'.!x...::.5.:.....4 
0.2 

95 X (0.45) 

G' ; 867 lb/h ft 2 

1/2 

X~ 
~ 

Este flujo será el limite y permitirá operar a la colum

na sin complicaci6n. Si se eligiera un diámetro de columna de 1,5 

ft, el área transversal es de 1.76 ft 2• Si se divide el flujo máx.:!. 

mo de vapor correspondiente a la parte superior del lugar donde se 



1 suminhtra la ulimentación, se tiene: 

1043 592 Lb/h ft
2 

l. 76 

Este gasto no excede al calculado en G', por lo mismo se 

'puede tornar un diámetro de 1.5 ft. 
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C.'.i 1cu1 o de 1 Diámetro de l ¡¡ Columna Empacada. 

Los métodos tradicionalmente empleados para la determina 

ción de la hidrlulica de las columnas empacadas que utilizan como 

base la correlación de Walker o alguna otra de sus derivaciones -

(Sherwood, lobo, Eckert, etc.}, presentan un alto grado de' incertj_ 

dumbre, por las altas desviaciones que exhiben. Debido a lo cual -

se ha tomado co1110 base para el cálculo del diámetro de la columna 

empacada de la presente tesis, el método corto desarrollado por la 

Fractionatión Research !ne. (FRr). 

Este método se basa fundamentalmente en el cálculo de la 

Altura Equivalente de Plato Teórico KETP. 

La determinación del diámetro· de la Torre en base al por

cicnto de inundación y al punto de carga es razonablemente confia-

ble. Los resuHados obtenidos en cuanto a la altura de lecho empac.!l_ 

do, deben tomarse con caut;,la, no obstante son bastante aceptables 

para dimensionamientos prelim·inares. 

Se procurará que en el diseno de la columna, ésta se si

tüe entre 50 y BOZ de la inundación, y que el porcentaje de carga, 

se.1 lo más alto posible. 

Recordando que el punto de carga 100% corresponde a una -

maxima eficiencia, y que para diferentes sistemas, generalmente se 

encuentra entre un 75-90X de la inundación. 

Si se utilizan inundaciones mayores del BOZ, la eficien

ciu decrece rLipidawente, por lo que, un d·is.,i\o lllUY ajustado trata!.! 

do de conseguir eficiencia muy alta, podra en un momento dado de la 
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de la operdción, caer en condiciones de inestabilidad y baja efi--

ciencia. 

La inundación menor al 40Z tampoco es recomend;.¡ble porque 

se tiene una reducción en la eficiencia del empaque. 

Para predimensionar una columna empacada por el método --

torta, es necesario cubrir los siguientes requerimientos: 

- Conocer los flujos y densidades de vapor y líquido en -

las secciones críticas de la torre. 

- Que el empaque de la columna sea alguno de los siguien-

tes: 
1 

Anillos Raschig cerámicos de 3/4, 1 1/2 y 3". 

Anillos Pall metalicos de 2". 

An i 11 os perforados metálicos de 2 y 3". 

Monturas eerl de 2 11
• 

- Que las propiedades físicas del líquido y vapor, es-

tén entre los rangos indicados a continuación: 

1 b/ft3 mínimo máximo 
Densidad liquido 20 53 

Densidad del vapor lb/ft3 0.0025 8 

Tensión superf. dinas/cm 0.2 70 

Viscosidad Hquido cp 0.035 1.6 

Definición de términos. 

a). Hold up.- Es la cantidad de liquido retenido sobre 

las paredes y en los espacios huecos del empaque. 
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b}. Punto de Inundación.- Situación operacional que se 

presen lü t:Uilndo "\ Ho 1 d up resu I td excesivo, de tu 1 manera que. pu 

ra aumentar el flujo de vapor se tiene que disminuir el flujo de -

liquido. 

c). Punto de carga.- Se dice que un lecho estl en su -

punto de carga, cuando maneja los flujos de líquido y vapor que h~ 

cen máxima la eficienCia de la columna empacada. Por experiencia -

se ha observado que este punto se manifiesta cuando la torre opera 

entre el 75 y 90% de inundamiento. 

d). Altura Equivalente de Plato Teórico HETP.- Altura 

de empaque en lu que se logra, a las condiciones de operación, una 

separación equivalente a la de un plato teórico. 

e). Altura de la Unidad de Transferencia HTU.- Altura 

de empaque de una unidad de transferencia de masa. 
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f). Zona.- Porción de la torre donde los flujos de va

por y liquido permanecen m<is o menos constantes. En las torres con 

una alimentación es usual tener una o dos zonas, para torres con ma 

yor n!imero de alimentaciones, lo más probable es que se tengan más 

de dos. zonas. 



Procedimiento de C<ilculo. 

Los datos nucc.sarios para la aplicación del método cor-

to, se dan a continuación. 

Densidad del líquido 54 lb/ft3 

Densidad del vapor 0~56 1b/ft3 

Flujo máximo de líquido L' 1418 1 b/h 

Flujo mínimo del líquido L2 252 1 b/h 

Flujo máximo de vapor V' 1043 1 b/h 

Viscosidad del líquido 0.45 cp 

Tipo de Empaque: l\nillos Raschig de 1.5" cerámica. 

Se utilizará la siguiente ecuación .empírica: 

Donde: 

--¡ 1/2 
GPM In ~ 

Dt = Oilmetro de la torre, en pies. 

V load cfs vapor ( fv/f L - f'v ) 
1/2 

cfs flujo volumétrico de vapor entrante al plato 
donde se tiene el máximo flujo. ft3/seg. 

f v Densidad del vapor. 

f L ' Densidad del lh¡uido. 
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GPM Flujo volumétrico del líquido efluente del pl.e:_ 

to donde se tiene el máximo gasto. Gal/min. 

R
0 

Parámetro característico del empaque= 0.176 
(gráfica 1). 

Parámetro característico del empaque 0,238 



Parámetro característico del empaque 

(gráfica 3). 

0.973 

Haciendo las sustituciones en las ecuaciones adecuadas. 

cfs 36,07 lb mol/h x 28.92 Lb/Lb mol = 1043 Lb/h. 

= 1043 1 b/h X 

cfs = 5.17 

1 h 
3600 

l 
0.056 

5.17 cfs. 
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V load cfs vapor ( f v / fL - f v ) l/ 2 = 5.174(0. 56/54-0.056)112 

v load 0.1667 

Ut = 1.13 ( V load/R
0 

- GPM ln R3 ¡112 

__ GPM = 3.2733 

Ut 1.13 (0.1667/0.176 - 3.273 Ln 0.973)l/Z 

Ut 1.15 ft. Este diámetro puede redondearse a 1.5 ft, 1o cual g~ 

-,~~-r;-Area de 1. 038 ft2 • 

Cálculo de la Caída de Presión. 

Se hace 111ediantt~ 1,1 cc.;uación empírica siguiente: 

Donde: 

AP = Cüída de presión de la corriente gaseosa, pulgadas de agua 

por pie de empaque. 

Coficientes característicos del empaque, en este 
caso Anillos Rachig de 1.5" cerámica. 



R6 O. 28 

R7 0.010 

R8 0.0035 

R9 ~ 6.975 

Fs Factor basado en el lrea de la torre. 

Vs <Pv) !/Z Vs= cfs/A=5.17/l.038= 4.98 ft/seg. 

4.98 (0.056) 11 2 1.178 

Fs l. 78 

Pv o.os6 lb/ft3 

L Flujo del liquido GPM/ft2 

L 3.153 GPM/ft 2 

Cs Factor de capacidad basado en el área de la torre. 

Vs (Pv ¡f1 -fv )) 112 

4.98 (0.056/54 - D.56) 112 

C
5 

0.1604 

ft/seg 

Csf = Factor de capacidad en el punto de inundación. 

R2 (R3)L 

0.238 (0.973) 3 · 153 

---~.l!L 
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Sustituyendo en la ecuación de la caída de presión: 

AP= R6 Fs1· 5 + R7L + R8 exp. [R9 Cs/Csf] 

0.28 (1.178) 1· 5 + 0.010 (3.153) + 0.0035 exp 6.975 
(0.160/0.218). 

~P = 0.388 in de agua/pie de empaque. 

Porciento de inundación.- Es el cociente entre el factor de -

capacidad a las condiciones de operación (Cs), y el factor de cap~ 

cidad en inundación (Csf) multiplicado por 100. 

1 de Inundación =100 (Cs/Csf) 

=100 ( Cs/Csf) 

=100(0.16/0.18) 

=73.391. 

Punto de Carga.- Se define como las condiciones de operación 

que generan la maxima eficiencia global. Se representa por Csl 

CsL R R L 
o 3 

0.176 (0.973) 3 · 153 

Csl 0.1614 

Porciento de carga = 100 (Cs/Csl) 

99.3% 

100(0.1604/0.1514) 

calculo de la altura Equivalente de Plato Teórico HETP. 

Se hace con la siguiente ecuación empírica. 

H.E.T.P. 170 · 

..t!.P0.103 bl[Pv/f't -fv Jb2 
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Donde: H.E. T .P. 

pulg. 

Altura de empaque equivalente a un Plato Teórico, 

Parámetros característicos del empaque. 

Haciendo las sustituciones adecuadas 5e tiene: 

H.E.T.P. 17 

(0.388)0.l03 X 0.69[f'v )OO 
~-fv 

18.74 in/ft de empaque. 

El método recomienda el uso de flujos de operación mínimos en 

el vapor, es por ésto, que se calcularA la H.E.T.P. considerando -

el gasto mínimo a través de la columna, el cual es 0.6684 GPM. 

As1, se tiene: 

o. 6684/ l. 038 

L 0.644 GPM/ft2 

Cfs = 3. 13 

Vs = 3.13/1.038 3.020 ft/seg. 

fs= 0.7146 

~P • 0,755 in H2o/ pie de empaque. 
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Obteniéndose con los datos anteriores la Altura Equivalente de 



¡· .. · 
'.-·· 

Plato Teórico. 

H.E.T.P. 29.48 in/ft de empaque. 

RESUMEN: 

Dt = 1.15 ft el cual se redondea a 1.5 ft . 

.6. P 0.388 in H20/ft de empaque para flujo máximo. 

AP 0.1755 in f1 ujo m~nimo. 

't. de inundación 73.39 

% de CArga 99 

H.E.T.P. 

H.E.T.P. 

18.74 in para flujo máximo. 

29.48 in para flujo mtnimo. 

Altura total de Empaque: 

29.48 X 11 = 324.28" = 27' 

Se co11s·idera una eficiencia del empaque de 70%, por lo tanto 

se tiene: 

270/0.7 ~ 38' ft de altura. 
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HOJA 1 Oe; 1 
-~~~~-~·.·. ~brl! da 1"07 

TO R !ll W: 9 

tlOolA DI! DATOS 

1 
! 

J 
l' 

1 

1 
24.2' 

\ 

!'---\·,-,-· --~· 
"'""' r.lc~. --r 

1.0' 

____ .¡_ 
-- 'l~· 

Nl'tt1 MIR. 

0t.C' 
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V. 2.1 CALCULO DEL CONDENSADOR 

Para este caso, se utilizará un condensador horizontal por 

ser m&s conveniente al diseno en la columna. 

Se requiere enfriar a temperatura de saturación un flujo de 

13.51 K
9 

mol/h de Metanol al 95'X. en el domo de la columna. 

En una masa se tiene: 

13.51 X 30.8 416.13 K
9
/h vapor de Metanol. 

917.42 Lb/h 

La entalpia que ha de eliminarse es >.= 276:68 

Kcal/K
9

, por lo tanto 

QT = 416.13 X 276.68 = 115 135 Kcal/h 

es el calor que habrá de eliminarse. 

BALANCE DE CALOR 

Q = W A = 115 135 Kcal/h = 456 885 BTU/h 

Por conveniencia de gráficas y tablas, se manejará ~1 Balance 

de Calor en unidades inglesas. 

r¡ = w cP A t W= Gasto de Agua 

W =..JL.=.3?~= 15 230 LB/h H20 
cP .ó.t i ( 115-85 l 
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DIFERENCIA DE TEMPERATURA 

cLUIDO CALIENTE METANOL FLUIDO FRIO=AGUA DIFERENCIA 
- ·- .. ------- -----------

T2 = 153.3"F VAPOR SATURADO AL TA TEMP. 
1 t2 = ll5"F 38. 3"F 

T¡ = 153.3°F LIQUIDO SATURADO BAJA TEMP. tl = 85"F 68.3"F 

---·-----------------

2. 3 Lag 

LMTD = 52"F 

tm = 52"F 

DIFERENCIA 30"F 

6&3 - 38.3 = 52ºF 

2.3 Lag~ 
38.3 

30"F 

Para la evaluación de las propiedades, la temperatura del agua 

se cons·i dera r<i. 

ta = 85 + 115 
2 

lOO"F 

COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA 

Supongamos un Coeficiente de Disei\o 

UD = 300 con lo cual 

Q = UD tm 

de donde A =_g__ = 456886 
Uiftm 300x52 

29.28 ft2 



Se necesita un área de transferencia en la superficie de tQ 

bos de 29.28 ft2 

La condensación se verificará en la coraza, los tubos del -

condensador serán de 6' de longitud de 3/4 " de diámetro exterior, 

y BwG : 16 el condensddor será del tipo l - 2 

Cálculo del número de tubos 

Nt:A: ~ 25.32 tubos 

Lat 6 X 0.1963 

El arreglo se tomarl triangular de 15/16", la_coraz~ según 

tabla de especificaciones será de 8" DI y el número de tubos se --

ajustarl a 32. 

El área de transferencia correg·ida para los tubos será: 

At: 32 X 6 X 0.1963: 37,68 ft 2 

El coeficiente corregido será: 

456.885 
37.68 

233.12 BTU/h ºF ft2 

CALCULO DE CO~FICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR 

FLUIDO CALIENTE - CORAZA 

VAPOR DE METANOL 

Arua de flujo de la coraza 

ªs" ID x C'B: 8'' x 0.1B75x8 
144 PT 144 x 0.937 

ds = D.0889 ft 2 

FLUIDO FRIO - TUBOS 

AGUA 

Area de flujo 

a't: D.302 pu1g2/tubo 

at: Nt a't 32 x 0.302 
144 X 6 

ªt : 0.01118 
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MASA ·VELOCIDAD DEL METANDL 

G = 917 Lb/h = 10,315 Lb/h ft2 
s 

0.0889 

Carga de Condensación 

G11 = w 
LN't2/3 = 917 
~ 

G" 18.19 

Suponer 

h = h
0 

= 500 

de h;
0 

= 1008 

Temperatura de Pared. 

tw = ta + ho (Tv - ta) 
h;o+ ho 

IDO + 500 
1198+500 

tw = 115.60 "F 

(153-100) 

Conductividad de la película 

Kf = 0.124 BTU 

h ft2 

Gravedad Espec~fica 

Viscosidad 

Mf = 0.37 cp 

ha = 500 

of/ft 

MASA VELOCIDAD DEL AGUA 

__ w_ 15230 
ªt o. 01118 

G = 1,361,622 Lb/h ft2 
t 

Velociddd lineal dentro 
de los tubos. 
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V= ~ _ 1,361,622 66 
3,600 3,600x62.3 

ta= lOOºF 

M = 0.73 x 2.42 = 1.76 Lbft h 

__Q_,g__, = 0.0517 
12 

Ret=~= 0.0517xl361,622 
M l. 76 

fig. 25 Kern 
hi= 1450 

h10= h;-1Q...=1450x0.52=1198 
OD D. 75 



Ca~da de Presión. 

Tv 153 "F 
M 0.04 X 242 0.0266 

De = 0.0458' 

Re = ~ = 0.0458 X 10315 
M 0.0266 

Re= 17,760 

Factor de Fricción 

f= 0.0002 

Número de Cruces ( Oefl ectores) 

N+l = __!f__!,_= ~= 7.5 
B 8 

PM 30.81 

p • 0.139 Lb/ft3 

s = 0.0022 

Os = 8/12 = 0.666 

p = _1_ 2 (N+l) s fGs Os 
2 

5.22 X lOlO De s 

_1_ 0.002 X (10,315) 2 

Para Ret = 33,331 

f= 0.0002 

2 
b.Pt ::.· f Gt L N 

s.22x1010 Df s ~f 
O.D002x(l,134,685) 2xsx2 

·s.22x1010xo.517 x lxl 

~pt = 0.954 PSl 
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Pérdida dePresión por Regreso 

.Ó.Pr=-1:!1... i.il =4x2 (5.04) 2=3.15 
s 2g' 1 2x32.2 

Li Pr= 0.954+3.15 ~ 4.1 PSl 

X 0.666 X 8 
2 

X 10lO X 0.0458 X 0.0022 5.22 

D.107 PS 1 



Coeficiente Total Limpio. 

uc 

UO = 

Rd 

Rd = 

hio ho 

hio_ho 

352 

233 

uc UO 

uc UO 

0.0014 

1198x500 

1198+500 

352 -

352 X 

176 

352 

233 

233 
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R E s u M E N 

CORAZA 500 

h 

TUBOS 1198 

uc 352 

UD 233 

Rd 0.0014 

CORAZA p s = 0.107 psl 

CAIDA DE PRESION 

• TUBOS p t = 4.1 psl 



CLAVE . 
5[f{VJC!ü 

C A ~ b ·¡ h D ~' R E S D E CALO!< 

~ - 01 

.fondensador de Dest_i 1 adc:i~:. ______________ . ··-··- ·-----

l AMANO ?~... ~' 
su1·rn1 1e1 E DE n:AN~rrnrnc ¡ r, _____ ]f __ f·tT--------·-·- -- ···-·--·--

Pl>~, I C 1 (JN Hor.i~P.i:i!~_}_, ___ .. _ -·-----------------------
CJNDJ tl OílE~ UE OPERACION 

LADO DE LOS TUBOS ·-------

Vl'l l>C.: !Jf;D 
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tAJDA UL PRFS!ON .... O •. lQJ__¡¡_sj____ _ _____ '!.. L_~.1_ ___ ··---

~ .~9N~,l~LICL)ON 

~ TUBOS.- Acero Inoxidable 
ARREGLO.- Triangular 15/16" 
[1JAM. 01.- 3/4" BWG=l6 
f'RlS!Oti.
LONG!lUD.- 6' 

CORAZA.- Acero a1 Carbón. 

DIAM. INT.- 8" 
PflES!ON.- Atomosférica 
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V.2.2 CALCULO DEL REHERVIOOR 

Calor necesario a suministrar 523,555 BTU/hora 

Este calo~ es el requerido para calentar la alimentación 

desde 68ºF hasta la temperatura de ebullición del Metanol r 0=154.4ºF 

y adem~s el calor necesario para evaporar a temperatura de satura

ción el flujo de destilado, considerando un reflujo de diseno de -

0.475 es decir, 

0.l606 X 996.6x86.4 + 1.475 K 499.6 X 621.6 

65, 4 92 + 458,063 523,555 

523,555 BTU/h 

Esta es la c<.r,tidad mínima de calor que ha de suministrarse 

pdra tener buenos resultados. 

Las características de los fondos son parecidas a las del -

agua, dada la baja concentración de Metano], por lo que así consi

deraremos a sus propiedades. 

Co1110 Yct 5!! determinó la cantidad· requerida de calor. lo úni-

cu que debe· c;,li cu 1 ar se c5 e 1 diseno de 1 Ruherv i dor, que cu111p l d con 

las exigencias de la transferencia de calor. 

Un intercambiador de 10" de 01 con tubos de l" en arreglo -

triangular de l 1/4", con 32 tubos de 7" de largo para resultados -

satisfactorios. El número de pasos será l - 2 con vaporización en -

la coraza. 

El medio Cdlefactor será vapor saturado a 5Kg/cm2 abs. 
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FLU! 110 CAL! ENTE VAPOR SAT. 5Kg/cm FLUIDO FR!O FONDOS Di FERENC!AS 
- -·------- ·--~---·~-·--~---~-----

- f\L1/\ TLMP. 

BAJA TEMP. 

DIFERENCIAS 

303"F T, 

303"F Condensado T2 

2.3 Log (T2 - t 1) 

(Tl - tz) 

fl.UIDO CAL! ENTE TUBOS 

VAPOR SATUl\ADO A 5 Kg/cm2 

1) Area de Flujo 
a't = 0.594 pulg2 por cada tubo 

ªt = Nt a' t 

l44xN. 

at = 0.066 ft2 

32 X 0.594 

144 X 2 

2) Velocidad Másica del Vapor 

G W = 57b 8, 727 
1 at Ci":"666"" 

W = Gasto de Vapor que satisface 

210" .B'T 

206.6 ºF 

4.2 

92.2 

96.4 

4.2 

96.4 - 92.2 94.39ºF 

2.3 log~ 

92.2 

FLU!OO FRlO 

c ri 3oH al 2't. 

l) Area de Flujo 

CORAZA 

a 5=IDxc'B=lOx0.25x9=0~ 
144 Pt 144 X 1.25 

B= espaciado de deflectores 

e'= el aro 

Pt = Arreglo 

a = o 125 ft2 
s . 

2) Velocidad Másica de los Fondos 

w = 468 Lb/h 
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Los requerimientos de calor .576 Lb/h Esta cantidad se considera de acuer_ 

1¡ " w 
w _JL_= 523,555 576 Lb/h 

X 909. 

Viscosidad a la Temp. de saturación 
t

5 
= 303"F 

t = 0.142 cp (fig. 15 Kern) 

t = 0.142 X 2.42 = 0.343 Lb/h ft 

Diámetro equivalente Det 

Det=~ 
12 

Heynolds en 

Ret= De Gt 
-M-

Ret 18,446 

0.0725' 

los tubos 
0.0725 X 8727 

0.0343 

11 10 • 1500 BTU 
~;f¡;r·· 

3) 

4) 

5) 

do al diseno del rehervidor el cual 
debe evaporar sólo el 80% del flujo 
de fondos, por lo que este porcent~ 
je corresponde a 374.9 Lb/h y en -
consecuencia, él manejará una canti 
dad de tondos mayor. 

Gs = ~ = 3749 Lb/h ft2 
0.125 

Temperatura de fondos 

ta= 206.6 + 210.8 208.7 
2 

Es el promedio entre la temperatu
ra del punto de rocío y la del Pll!! 
to de burbuja. 
(fase gaseosa y fase líquida) 
Viscosiddd 

5 
= 0.27x2.42 = 0.6534 Lb/ft 

Diámetro equivalente 

Des = ~= 0.06 fig. 28 Kerm 
12 

Reynold en la Coraza 

Res=~ 
Ms 

Res 344 

0.06 X 3749 
0.6534 

6) j H 10 fig. 28 k~."' 

Conductividad térmica 



• 

LB2 

K • 0•398 BTU/h ft2 "F tabla 4 

jH • ha De (CM )-l/ 3 M ) - 0.1 

K K 

. fa Razón de vi scoc i dad de fo.11 
_,,<4w dos respecto a viscocidad 

del agua. 

1/3 • l X 0.6534 = l.1796 
0.398 

jHK 
De 

(CM.) 1/3 ("'1) o.14 

K 

h • lOx0.398 (lx0.6534)
11

3
(1)

0
•
1 

o 
0.06 

h
0 

• 78.25 

Con los coeficientes de transferencia por el lado de los tu
bos y p·or el lado de la coraza, se procede al cálculo del coeficien-

te global limpio. 

Uc • h,o ha 
h,o+ho 

1500 X 78.25 74.37 
1500 + 78.25 

El ~rea requerida será: 

A = __ lL. = 523.555 74.58 ft2 

74.37x94.39 

La superficie lineal de cada tubo es de 0.2618 ft
2 

el cam-

biador disponible tiene un arreglo de 32 tubos. 

A • Nt x a x L 



74.58 8.9 ft 
32 X 0.2618 

La )ongitud se ajusta a 9', con lo cual esl área· de coefi-

ciente de diseí'lo se modifican. 

A 32 X 0.2618 X 9 75.42 

Coeficiente corregido. 

A Atm 

Rd • 0.0107 

523,555 
75.42x74.58 

ft2 

93.07 
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R E S U M E N 

Un rehervidar can las siguientes características será sati~ 

factoría. 

A 75.42 ft 2 

ID lO pulg. 

Nt 32 

Lt 9 ft 

Pasas: 2 

Tubas: 1" > 16 BWG, Triángulo 1 1/4" 

o l S E fl O 

hio 1500 

78.25 

UC 74.37 

UD "93.07 

Factor de Obstrucción 

Ro 93.07 74.37 o. 0027 
93~07 X 74. 37 
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DA~·os 

CL AVl _Efl :: .02 ..... tLRVI C 1 O _...B_~h~r:v.i .. cJQ!: .. <:J.E?...f.ondos. 

1 AMA~O _ ·------·- . --·-- .. __ ·-------
SUPERF l C l E OE. TRAN~FERENCIA 74.58 --'-ft"-2 ___________ _ 

PO~. le l ON ··----f!~j-~_O_Q.~aJ ________ _ 
CONDJCJONES DE DPERACION 

LADO DE LA CORAZA . LADO DE LOS TUBOS 

FLU!Dü L!RCULAílO 

C.ANl 1 DAiJ 101AL. 

... Fon~-~~·-··-·--- .. ~~~~---==----v-;p;;-;.5~t;;-;:-;;¡~-;-;;·;;µ;,-. ----] 
-- -··-··----·--·-----·-·----·----·-----------_J 

SALl DA 

·----"----------. ·--·-·----· -·-
CA!DA Ul PHfSION 
FACTON DL lNSUCIAMlENlO 0.027 0.027 
CALOR INHkCAMBlALJO .. 523,.§S?_B.1~/.h ____ -·------ __ 5.~3~-~--!l_TU/~---· . _____ _ 

~~~~: ~~T:~A~~~1 ~ 1 ~E CALOR -~{j~- -~~-~-~-~--~~---=---_-...u.._· -150~--.--:==_=-_~:_~ _ 1 
C(llF. 10ltl. ºE .~l '.:'.E~Q 9.3_ _ 

~ .. _CC1N~,1R~1·:c1or< 

1Wfmos.- Inoxidable 
ARRlGLO.- T~iangular ae 1.25" 
DiAM. EXT.- 1" BWG 16 
f'Rl 5 l 01>. -
LON~llUD.- 9ft 

CORAZA.- A.C. 

DIAM. lln.- 10" 
PRES!ON.- Atmosférica 



CALCULO DE LA CALDERA. 

Para poder hacer el cálculo de la Caldera, se deberá consi-

dorar r•l consumo totill de calor, en este caso, ld variable más li-

mitante es la relaci6n de reflujo que para este caso es: R=0.475, 

con lo que el gasto total de calor se incrementará 0.475 veces el 

calor de evaporación del destilado, con lo que se tendrá: 

Or= Q(s)F + 1.475 Q(L)D 16504 + 1.475(78259)=131936 

Or= 16538 + 1.475 (78305) 132,038 Kcal/h que es la canti-

dad de calor mínimo requerido. Por efectos de pérdidas de calor, -

se agrega un 2or, con lo cual las exigencias de calor aumentan a 

158,445 Kcal/h. Con este dato ya se puede calcular la capacidad de 

la caldera y en consecuencia, la cantidad de agua necesaria para -

la operaci6n de ésta. 

Clilculos: 

Se utilizará vapor saturado a 5 Kg/cm2 abs. el cual produce 

una entalpia de vaporización y una temperatura respectiva de: 

v = 909 BTU/Lbl~· 

Los requerimientos de vapor son: Oy 

V 

t= 302ºF 

158,445 Kcal/h 

504 Kca l /Kg 

Qv_ = 691.4 Lb/h de vapor saturado a 5 Kg/cm2 

Normalmente se considera una eficiencia de 0.8 pdra el vapor satu

rado, con lo cual el consumo horario aumenta a Qv= 864.32 Lb/h. 

Un caballo de vapor equivale a 15.45 Kg/h, por lo tanto, se 

necesitara una caldera de 25.43 hp; redondeando números, es sufi-

ciente una caldera de 30 Hp para nuestros fines. 

lBb 



Los fabricantes pueden proporcionar una caldera con las an

teriores especificaciones, por lo que el cálculo y diseño de dicha 

caldera, no se efectu6. 
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RECIPIENTES DE ALMACENAMIENTO. 

Los tanques de almacenamiento requeridos en este anteproyef 

to, se calculan tomando como base el tiempo de residencia en los -

mismos de los solventes que se manejarán. La base de cálculo es -

tres turnos con una reserva adicional de 10%. 

La formd es cilíndrica con tapas el'ipticas, a presión atnm~ 

férica. 

Las caracter'isticas geométricas, de construcción y de servJ. 

cio, se resumen en las hojas de datos correspondientes. 
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~l\JTA Recuporodoro do Solvont<J~ 
LOCALIZACION Zona !nduslrlol Tatuca 
CLAVE ~· No. QE !.!~IQ8Qfili. ' 

~U..§._ 
HOJA DE BATOS do Proco6o 

AVICIO i"Gngu~ de ... hmentooton POSICIO:ll Vortlcol 
PO DE F'LUIOO Ljo:¡uldo FLUJO __ 8."/ .!:~DENSIDAD O. 87_.._/~c~m"'-3----; 
MPERATURA 20 •e MAXIMA 2e.•c DISEiilo ·------l 

RESION: DE OPERA'CiON .7'31'H<g"/i:r:-;-¡-o,sENO 2~K"'g"'-/-'-r:.-~n,;_2 _____ ..¡ 

~Ns10NES LONG:Y.01-Jil"412ommJ2.1A11P,:::oo~P.TcTAL t3746Lts.~ 
[~j'i:L: NORMAL MAXIMO Mll~IMO 

1 
ALARMA ALTO NIVEL --, 

ALARMA SAJO NIVEL .r·---------------1 MAT~RIAL d9_f~~~n Ac-:-aiCéiñiOn P@ 
MATERIAL deCobe:ra Ac. a: Carbón (DFI~ 

1 

@O QUILLAS 

CANT. DIA. ÑOMINAL -~B~J.9.!Q ___ . 1 

• 
1 1" - Allm0ntac1on r,;;-.. l 4120

1 

mm¡ 1 +---,..--------· · 5-®corgo 
11..:::_.¡.._-·=,.- --1-.. ----- -· ~~--

! . 1 1 e" 1 Entro ca Homt: ,.:lJ iJ:.::1 @¡ 
t" Venteo 

@ 

• 
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PLANTA Recuparodora ele Solventes '\ 
LOCALIZACION ~ono ln~o~To!uco . 
CLAVE 'FA- 02 
No, DE UMDADES 1 ___ _--·--:~~----· 
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HOJA DE DATOS de Proceso ----------· 
(SERVICIO Tonque Paro Prot.lucto Te!'.!'![i;odo_e_Q_SICIO;~ Verilco_i __ 
TIPCi"O"E'FLUIDO ~!_quicio FL!:IJO e.e5 l.p.rr.. OENS_[D~Q 0.75~·tg/cm3 

TEMPERATURA< OPEFIACION 30°C MAXIMA tio•c DISEilfü 
PRESION OE OPERACION ."t391<g/cmlí rnon. OISEi\í""'0~2-K,.,-u~/-cm-.•-m-a-n-.----; 
DIMENSIONES LOó!G. !"O"fAL._3680mrñ.OiA."111.li340mm. CAP.TOTAL ~915Ltl!l. 
NIVEL -NORMAL ·::__[!"IAXiMA MÍÑli\~ 1 

AlARl\'.!A ALTO NIVEL 
ALARMA BAJO NIVEL ©--, 
MATERIAL de Coacoro'n Ac. al~n _:.... f;' e i 1 

MATi¡¡¡;¡¡:o.c;;o;;;-¡z-;¡·cº"'" ©, 
1 

j 

J 
,..L 1 

© 1 

, .~®I 
® =i 

No. CANT. OiA. NOMINAL 

01840mm . 



e.kJ~NT.,8_ Recupa-;;;~~t~ 
..b.Qf~Ll.6,~!.L~~~l!.:.'!J 
.ii!..AYE FA-OS.~~~~~~~ 

N DE UNIDAOE ·~-~ 

-~L~ • ...!Jlll~ 

!91 

! 



~.Ql!I._Da la Planto ~g,lli'.aradoro 

J\IUmGt.O GENERA!, DE ¡,,; PLJ\NTA RECUPERAOOHJ\ 

A rea 
de 

Pro(!eoo , .__.___,,_..11 

Alrnacen 
ele 

Materia 
Prima y 
Producto 

Terminado 

Oficinas Generales 
....... , ;' 

Alll"""'"""'""""'·,v,. ª"""'"""',..,¡i,.,,,...,.,.,.,._, '/ 

Araa de 
Caldera 

y 

tTaller ,, ... 1 
'./ B 

Torre do 
Enfria
miento 

Area de 
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~. E S T U D l O ECONOMICO 

El Estudio Económico es un factor ineludible en todo ante-

proyecto que contemple la realización de una ót'ora material ya que, 

en base a éste, se tomará la decisión de dar viabilidad al ¡¡nteprQ 

yecto citado, siendo también una herramienta que permite estimar -

en forma general. el éxito económico de un proceso. previa consid§. 

ración de todos los factores que intervienen en el niismo. 

El Estudio Ec0nómico, per1.,ite en última instancid, conocer 

el monto de la inversión necesctria para lograr el establecimiento 

de una planta. 

La inversión total de capital necesario, generalmente se -

desglosa en dos conceptos principales: 

A) Capitol Fijo . 

B) Caµita 1 de Trabajo. 

en el presente trabajo, los conceptos anteriores, se csti-

man en base a 1 a información obtenida de fuentes di rectas. ( fabri -

cantes, reglamentos vigentes, etc.). En los casos en donde no fue 

posible obtenerla, se utilizan ecuaciones y correlaciones dadas en 

lil literatura especializada. 

El desglose de los conceptos anteriores, se presenta a con

tinuación, resumiéndose en ld tabla No. 5.1, las cantidades asig

nildds " c.tdd clC'111ento. 



A) Capital Fijo. 

El Capital Fijo constituye la parte mis significativa en el 

monto de la inversión total. Para integrar este concepto es nece

sario determinar los siquientes elementos: 

i.- Costo üirecto de la Planta. 

2.- Pu~o u Contratista. 

3.- Contingencias. 
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l.- El costo Directo de la Planta es la suma de los dos con

ceptos siguientes: 

1.1. Costo Flsicc de 11 Planta. 

1.2. Costo de Ingenierla y Construcción. 

1.1.- Costo Flsico de la Planta.- Comprende los siguientes -

elementos: 

1.1.1. Costo del Equipo de Proceso.- Es la suma de 

los costos individuales del equipo que inte~ 

viene en el proceso, como son, la columna de 

destilación, cambiadores, caldera, bombas, -

etc. Este costo se concentra en ld tabla 5.1. 

1.1.2. Instalación.- Para cada tipo de equipo se rg 

comienda la asignación de una cantidad por-

centual sobre su costo respectivo, de esta -

manera se puede calcular el costo de inst.al!!_ 

ción. 



• 

1.1.3. Tuberla.- El costo de tubería se estima en 

función de la naturaleza física del mate-

rial que se maneja, en este caso, líquidos. 

1.1.4. Instrumentación.- Dadas las caracterlsticas 

de este anteproyecto, la instrumentación r-9_ 

querida es mlnima, asignBndose un 5% del 

costo de equipo. 

1.1.5. Aislamiento.- Para el aislamiento, se asig

na una cantidad baja, aadas las caracterís

ticas del proceso. 

1.1.6. Instalaciones Eléctricds.- Se refieren a -

las lineas de distribución de potencia, in2_ 

~rumentos y control, alumbrado y servicio -

general. Se estima un lm1; del costo del - -

equipo. 

1.1.7. Edificios.- El costo de edificios, incluye~ 

do sus servicios correspondientes (plomería, 

ventilación, alumbrado, etc.), se estima en 

25Z del costu del equipo, en virtud de que 

no es necesario el uso de edificios e inst~ 

laciones complejas • 
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1.1.8. Terreno y Acondicionamiento del mismo.- El 

costo del terreno y su acondicionamiento -

es muy variable, estimándose para este ca

so, un 19~ del costo de equipo. 

1.2. Costo de Ingeniería y Construcción.- Este concepéo 

se refiere al costo de diseño, la ingeniería, su-

supervisión de campo, construcción temporal e in~ 

pección de la obra. El grado de complejidad de la 

planta aumenta el costo considerado. Para este ca

so se asigna un 15% del costo físico de la planta. 

2.- Pago a Contratista.- El pago a Contratista depende del 

tamaño, complejidad y localización de la planta. Para -

este caso se asigna un 41' sobre el costo directo de la 

planta. 

3.- Contingencias.- A fin de compensar los gastos imµredec! 

bles, los pequeiios cambios en proceso, cambios en pre-

cíes y errores de estimación, se destina un porcentaje 

para estos gastos, el cual asciende a 101. del costo di

recto de la planta, por considerarse de bajo nivel de -

contingencia. 
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) CLAVE 

DA-01 

Lf1-0] 

1 l\-o;~ 

CiA-01 

GA-03 

l'A-01 

Fl\-03 

FG-01 

Costo del Equipo de Prnceso. 

NOMBRE 

Columna de Destilación 

Rehcrvidor 

Condt!nsudor 

llo111b,, de A 1 imentaci ón 

Bomba de Reflujo y Productos 

Bomba de Fondo~ 

Tanque! de Balance 

Tanc.¡uco de l'i·oducto 

Tanque de Fondos 

Filtro de Pldcas 

Caldera 

Torre de Enfria111iento 

E111paque (Ani 11os Rachig de 

1. 5 11 de Cl:!Y'éilíli Cd. 

Costo del Equipo de Proceso 

s 

COSTO 

6'500,000.00 

3' 759,000.00 

. 2 ' b 8 7. oou. 00 

200,000.00 

200,000.00 

• 200,000.00 

2'400,00Q,OO 

2'200,000.00 

1'500,000.00 

1'000,000.00 

10' 000 ·ººº. 00 

1'~00,000.00 

~79,000.00 

32'U2S,Oüü.OO 

NOTA: Los pr"cios est~n referido'.; o un tipo de cambio úe Sl,000.00 

por Uó 11 <H". Enero de 1987. 



ll) Capltal de Trabajo. 

El Capital de Trabajo se define como los fondos adicio

nales al Capital Fijo con que debe contar la empresa a fin de te-

ner una buena operación de planta y cumplir con las obligaciones -

subsecuentes derivadas de ésta. No es inversión única y está suje

ta a las fluctuaciones del nivel de ventas y de otros factores. 

Comprende los siguientes renglones: 

1.- Inventario de Materia Prima.- Esti influido por di! 

tintos factores, tales como el consumo, valor, dis

poni bi 1 i dad, sunri ni stro y requerim·ientos de a lmílce

naje. Para fines de estimación, generalmente se CD!.! 

sidera como base de cálculo, el valor de co111pra de 

un mes. 

2.- Inventario de Producto Ter111inado.- Dadas las carac

ter~sticas del proceso, el inventario relativo al -

mismo, no se considera íel proceso es casi in111edia

to). La cantidad de inventario de producto termina

do, se estima como el valor de la producción de 15 

días, considerando el costo de manufactura. 

3.- Crédito Extendido.- Es una cantidad que representa 

el valor de ventil de producto terminado, la cual no 

se ha recibido. Se toma como base, el valor de un -

mes de producr.ión Jl precio de venta. 
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4.- Efectivo Disponible.- Es el dinefo necesario pa

ra el pago de n6minas, servicios y materi~les, -

tomóndosu corno referencia los gastos de manufac

tura rea 1 iz;itlos en un mes. 
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T a b 1 a 6.1. Capital Totdl de Inversión. 

A) Capital Fijo. 

Cu~to de Equipo de Proceso 

Instalación 

Tubería 

Instrumentación 

Aislamiento 

Instalaciones Eléctricas 

Edificios 

Terreno y Acondicionamiento 

1.1. Costo Ftsico de la Planta 

1.2. Ingeniería y Construcción 

l. Costo Directo de Planta 

2. Pago de Contratista 

3. Contingencias 

A) Capital Fijo 

B) Capital de Trabajo. 

1.- Inventario Mat. Prima 

2.- Inventario Prod. Term • 

$ n·o2s,ooo.oo 
7'424,200.00 

1'000,000.00 

1'601,250.00 

500,000.00 

3'202,500.00 

8'000,000.00 

6'000,000.00 

59'752,950.00 

8'962,492.00 

68'715,892.00 

2'748,635.00 

6'871,589.00 

78' 336, 116.00 

3'926,000.00 

201 



Costo total del producto. 

Este concepto se refiere a los costos generados para -

la obtención del producto terminado. Se constituye por dos renglQ 

nes principales: 

A) Costo de Manufactura o Producción. 

B) Gastos Generales. 

1\) Costo de Manufactura.- Son todos los gastos generudos en ld 111!'_ 

nufactura de un producto y se dividen en: 

1.- Costos Directos 

2.- Costos Indirectos. 

3.- Costos Fijos. 

1.- Los costos directos pueden detallarse de la siguie~ 

te manera: 

1.1. Materia Primd.- La Mdteria Prima es la parte -

fundamental en toda elaboración de un producto. 

El suministro de éste debe estar plenamente 9.!!. 

rantizado y su costo dependerá de las condiciQ 

nes en que se encuentre. Para este anteproyec

to la materia prima utilizada es material de -

desecho relativamente barato en su adquisición 

asignánuosele un costo de $ 50.00/Kg. 

l. 2. Mano de Obra. - Para este caso, 1 os requerí mi e~ 

tos de mano de obra directa son mínimos. se r~ 

ducen aprox. a 20 hrs/hombre. 
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1.3. Supervisión. Los costos por este concepto, pu~ 

den estimarse en el empleo de una persona cal.i 

ficada que devengue un salario equivalente a -

tres veces el mínimo. 

1.4. Mantenimiento. Los gastos por este renglón, i!l. 

cluyen los costos de materiales y mano de obra 

requeridos en el mantenimiento de rutina y re

paraciones ocasionales y en alg~nos casos, re

visiones mayores de equipo y edificios. Se de.!1. 

tina una cantidad de 2.5 salarios mfnimos, la 

cual representa el 50¡; de los gastos de mante

nimiento, correspondiendo el otro so·;:, a gasto 

por materiales. Los gastos totales de manteni

mi cnto representan aproximadumente el 1.. sobre 

1a inversión de Capital Fijo. 

1.5. Material Auxiliar. Es aquel que no interviene -

directamente en la manufactura del producto, p~ 

ro que es necesario para el funcionamiento del 

equipo de proceso. Se estima como el 15~. sobre 

el costo de mantenimiento. 

1.6. Servicios Auxiliares. Son los servicios que no 

intervienen en el proceso directamente, pero -

que son necesarios para la operación de la pla!l. 

ta, tales como vapor, electricidad, agua de en

friamiento, agua de proceso, combustible, etc. 
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2.- Costos Indirectos. Son los gastos que incurren como 

resultado de la operación de producción sin partici 

par directamente. La línea de demarcación entre co~ 

tos directos e indirectos en ocasiones se l1ace in-

tangibie. Para este caso se consideran 10s siguien

tes costos indirectos: 

2.1. Prestaciones.- REpresentan aproximadamente un -

60'/, sobre e 1 costo que resulta de sumar mano de obra, 

supervisión y mantenimiento. 

2.2. Laboratorio.- Se requiere el trabajo de labora

torio para controlar la calidad del producto. Se es

tima un l~1 X, sobre los costo~ de mo.nü de obra~ 

2.3. Empaque.- Depende de los productos ~ manejar, -

en este caso, líquidos, los cuales se manejar~n pri~ 

cipalmente en tambores de 200 lts. de capacidad. Se 

requiere de un inventario inicial corre•pondiente a 

un mes de producción; posteriormente se recircularán. 

3.- Costos Fijos. Los costos fijos son los gastos inelu

dibles independientes de la operación de una planta. 

Se consideran los siguientes: 

3.1. Depreciación.- Es la pérdida de valor de un -

equipo, maquinaria y edificios que sufren a través 

del tiempo. Se considera normalmente un periodo de -

depreciación de 10 años sobre el costo físico de la 
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planta, excepto costo de terreno y acondicionamiento 

del mismo. 

3.2. Impuestos.- Dependen en general de la localiza

ción de la planta. Para este caso se estima en 1% SQ 

bre la inversión de capital fijo. 

3.3. Seguros.- Las primas sobre seguros, vartan di-

rectamente con el grado de riesgo de la operación de 

la planta. Se asigna el 1% sobre la inversión de ca

pital fijo. 

B) Gastos Generales.- Son aquellos que no intervienen en los costos 

de producción o manufactura. Se consideran 103 siguientes: 

1.- Administración. Los gastos administrativos de una -

compañía incluyen los gas•os de administradores, ga~ 

tos de oficina, gastos legales, etc. 
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Costo de Manufactura (base de cllculo: un ano) 

Costo Directo 

Materia prima 

Mano de obra 

Supervisi6n 

Mantenimiento 

Material Auxiliar 

Servicios Auxiliares 

63' 143,036.00 

Prestaciones 

Laboratorios 

Empqque 

Costo Indirecto 10'873,125.00 

Depreciación 

Impuestos 

Seguros 

Costo rijo 6'942,017.00 

Costo de Manufactura S 80'958,177.00 

$ 47'112,000.00 

2'737,000.00 

3'285,000.00 

5'475,Ó00.00 

8'821,250.00 

3'712,285.00 

9'307,500.00 

410,625.00 

1'155,000.00 

5'375,295.00 

783,351. 00 

783,361.00 
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Gastos Generales 

Administración 

Ventas 

12'950,000.00 

Costo. Total del Producto 

Costo de Manufactura 

Gastos Generales 

93' 908, 177. 00 

11' 950,000.00 

1'000,000.00 

80'958,177.00 

12'950,000.00 

Ventas y Utilidades . 

A continuación se presenta un cuadro que muestra las dife

rentes utilidades que podrían obtenerse considerando tres precios 

de venta distintos. 

$ 300/Kg $ 400/Kg $ 500/l<g 

Ventas 175'968,000.00 234'624,000.00 293'280,000.00 

Costo Total 93'90!h.!_?l:QO_ 93'908,177.00 . 93'908,177.00 

Utilidad Bruta 82'059,823.00 140'715,823.00 199'371,823.00 

207 



2013 

Ut 111 dad Bru ca 82'059,823.00 140' 715 ,823 ·ºº 199'371,823.00 

Heserv<1 Legd 1 51. 4' 1U2,991.00 7 '035, 791. DO 9' 968 ,591. DO 

Reparto Utilidades ó'564,785.00 11' 257 ,265. ºº i5'949,745.00 

Utilidad antes 71' 392 ,047. DO 122'422,830.00 173'453,490.00 
de Impuesto. 

Impuesto 32'816,366.00 60'883,296.00 88'950,I60.00 

Utilidad Neta 38'575,681.00 éil'538,710.00 84'502,840.00 

Retorno sobre la lnversi6n RO!~ Utilidad Neta 
Inversión Total 

ROI 36.03% 57.48% 78.94% 

Precio de Venta 

$/Kg 300 400 500 



e o N e L u s I o N E s 

Dentro del proceso de industrialización de un país, y en -

particular de una zona o región, es de vital importancia que se -

cumplan los reglamentos que tienen como finalidad, la protección -

del medio ambiente, ya que, como se puede observar, una d<! las fue.!l 

tes principales de contaminación es causada por la gran cantidad de 

productos químicos de desecho, tanto sólidos, líquidos, como tam- -

bién gases provenientes de las plantas industriales, en virtud de -

que gran parte de éstas, carecen de procesos o métodos adecuados PI!. 

ra la el imin.ici6n de sus productos residuales, convirtiéndosE de e2_ 

ta manera en verduderos focos contaminantes. 

De acuerdo con los datos estadísticos de los volümene• de -

producción nacional de los solventes tratados en el presente traba

jo, y de la información de campo obtenida, se puede observar que -

existe en el mercado nacional gran demanda de estos solventes, da-

das las mOltiples operaciones industriales que requieren de su apl! 

caclón, tales como: Solventes-diluyentes, extracción, desengrase, -

etc., después de las cuales, en muchas ocasiones, los solventes ut! 

lizados son eliminados como desechos. 

Dadas las caracter!sticas técnicas de la planta recuperado

ra de solventes desarrollada en la presente tesis, se hace notar -

que toda la ing~niería bl~ica involucrada en la misma, no represen

ta problemas en su factibilidad, puesto que todo equipo utilizado, 

podr~a adquirirse en el mercado nacional, evitando en consecuencia, 

fuga de divisas por estos conceptos. 
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El funcionamiento de la planta referida puede considerarse 

versátil ya que, con sólo pequeñas modificaciones se está en posi

bilidad de manejar distintos solventes. 

El estudio econ6mico realizado, es una herramienta que per 

mite visualizar más concretamente el éxito del proyecto, de ninguna 

manera se considera una garantía puesto que existen factores ajenos 

que en un momento, podrían influir en la consecución del mismo. De

be tenerse en cuenta que los datos de costos están en constante cam 

bio, por lo que, no se pueden considerar valores absolutos. Se de-

ben aplicar experiencia, criterio y análisis para hacer una adecua

ción precisa al proyecto. 

Aunque e 1 re;;orno sobre la ·¡ nversi 6n parezca bajo, la ernpr~ 

sa tiene la posibilidad de aumentarlo si opera mis tiempo la planta 

con lo cual se aumentaría la productividad, ya que existe capacidad 

instalada para hacerlo. Adernls se pueden considerar los otros sol-

ventes que se mencionan, lo cuales tienen precio de venta más alto 

que el Metanol, que es el producto tornado como referencia elevándo

se el rnárgen de utilidad. 

Con las anteriores razones se concluye que el establecimie.!! 

to de una planta recuperadora de sol ventes como 1 a descrita en es ta 

tesis, representa una alternativa de solución al problema, obtenie.!! 

do la rentabilidad económica que se espera de toda inversión, corno 

se puede observar en el estudio económico. 
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