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INTRODUCCION

El primer  proceso industrial para la obtenciéan de glicerina,
“fue a partir de la purificacién de lejias jabonosas obtenidas en la
saponificacién de grasas. Pero a medida que transcurre el tiempo,
este proceso no cubre la demanda Qe la glicerina, ya que los uses
de ésta son madaltiples , y también debido a que los procesgos de sa-
ponificacién de grasas para la obtencién de detergentes esatdn sien~
do reemplazados por nuevos procesos en que no interviene la sapo-
nificacién y por consiguiente no hay produccidn de glicerina.

Ia demanda de la glicerina y la sustitucién de la saponificacién
dibé lugar al desarrollo de otros procesos para la produccibn de este
producto a partir de otras materias primasg como son: propileno,
cloro, alcohol alilico, 4cido peracético, carbohidratos, etc.; y al
producto de estos nuevos procesos le denominamos glicerina sinté-

tica.

México es un pais cuya demanda de glicerina no es cubierta por
la produccifn nacional y tiene que recurrir a las immportaciones, es
por esto que serfa conveniente adaptar en nuestro pais un nuevo pro-
ceso para satisfacer la demanda nacional y poder en determinado mo-
mento y si .8e presenta la posibilidad de exportdr la glicerina.

Para la instalacién de una nueva planta quimica, es necesario
conocer todas las alternativas posibles, tanto econdmica como técni-
camente y as! seleccionar la m&s adecuada a las necesidades reque-
ridas. Esto se logra por medio de un estudic de los procesos exis-
tentes para la manufactura del producto y una evaluacidén del proyec-
to para tomar la mejor decisién en la eleccidn de una alternativa.

Este trabajo no pretende ser un anteproyecto para la instalacién



de una planta de glicerina en México, sino que es un estudio sobre
los procesos disponibles y una secuencia de los pasos a seguir en

el caso de que 8e quiera implementsar un nuevo proceso de produc-
cién de glicerina. Entre la secuencia de pasos a seguir se presen-
tan las caracterlsticas generales del producto, un estudio del mer-
cado de consumo, seleccién deliproceso y el disefio preliminar del
misrﬁo; sin embargo, se tratardn algunos puntos tales como el costo
de materias primas y productos, que de alguna manera fueron he-
rramientas para tomar la decisibén final sobre cual de las alterna-
tivas es la més recomendable.



CAPITULO I

CONCEPTOS GENERALES

1.0 GENERALIDADES '

Glicerina: glicerol; 1,2, 3 propanotriol
Férmula empfricar ' C3H,O

Eatructura: CH28P13CHOHCHZOH

Peso inolecular: 92. 09

Color: de amarillento a incoloro
Olor: sui generis

Consistencias viscoso; = 1499 cP @ 20 °C
Sabor: dulce

Estado fisico! liquido higroscépico

1. 0. 1 Antecedentes Histbricos

La glicerina fue descubierta en 1779 por Scheele, quimico
suizo, que accidentalmente aisld el glicerol mientras calentcba
una mezcla de aceite de olivo y litargirio; debido al sabor dulce

" de la glicerina, Scheele nombré al producto "'el principio dulce
de las grasas'. En 1811, Chevreul nombré al producto 'glicerol"’

de la palabra griega '"dulce'. En 1823, €1 obtuvo la primera pa~
tente para la produccidn de &cidos grasos por tratamiento de las
_grasas con un ilcali, hidrolizando el jabdén resultante con dcido
sulfirico y recuperando el glicerol del agua. En 1836, Pelouze
publicé la f6rmula empirica como CSH803 y 1a estructura

C3Hg(OH); fue establecida por Berthelot y Lucca en 1883,
La reaccién de glicerol con dcido nitrico para formar ni-

troglicerina fue reportada por Sobero, 1846, Veinte o treinta

afios después, Alfredo Nobel mezcld nitroglicerina con nitroce-
lulosa, para dar una gelatina explosiva. Es interesante hacer
notar que durante este mismo periodo, Perkin's trabajé en el uso
de la glicerina en la industria textil y de pinturas; y Berzelius re-
porté un producto resinoso obtenido de la combinacién de glicerol
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y 4cido tartirico. En 1856, Bemmelin describié reacciones simi-
lares de glicerol con 4cido succinico y dcido citrico. Los produc-
tos fueron precursores de las actuales resinas alquidicas.

Durante 1930's, los coproductores de glicerina, en busca
de nuevos mercados, introdujeron soluciones de glicerina, que
con la adicién de inhibidores de corrosién, se utilizaba como
anticongelante permanente para el motor de los carros. Ademads,
en esta misma década, se contemplaba la tecnologia para la sin -
tesis de glicerina a partir de propileno.

La sintesis de glicerol a partir de propileno se convirtié en
una realidad comercial hasta 1948, siendo la Shell Chemical Co.,
quién puso en funcionamiento la primera planta de glicerina sin-
tética en Houston, Texas. En este mismo perfodo, muchos in-
vegtigadores estudiaron la posibilidad de producir glicerol por

otra variedad de rutas.

1. 0. 2 Propiedades Fisicas

-

Punto de fusién 18.17 °C
Punto de ebullicién
a 0.53 kPa2 (4 mm Hg) 14.9 °cC : .
a 1.33 kPa® (10 mm Hg) 166.1 -°oC : B
a 13.33 kPa?2 (100 mm Hg) 222.4 °C
a 10l. 3 kPa?2 (760 mm Hg) 290 oc
Gravedad especifica, 25/25 °oC )
en vacfo 1.2617
100% glicerol en aire 1.2620
1.2491

95% glicerol en aire

Presibén de vapor, Pa
0.33 Pa (0. 0025 mm Hg)

a 50°C
a 100°C 26.0 Pa (0.2 mm Hg)
a 150°C 573.0 Pa (4.3 mm Hg)
o 2 200°C 6100.0 Pa (45.8 mm Hg)
D 1.47399
Tension superficial a 20 °C mN/m =dyn/cm  63.4
Viscosidad a 20 ©C, mPa*s = cP 1499.0

Calor especifico a 26 °C J/g ¢4 2.425 J/g (0. 58 cal/g)

Calor de vaporizaciodn, J'/mold
a 550°C 88.12 J/mol(21. 06 cal/mol)

a 195 °C 76.02 J/mol(18.17 cal/mol)
Calor de solucién a dilucién infinita, kJ/mol? 5,778 kJ/mol(1.38 kcal/mol)



Calor de formacién, kJ/mold 667.8 kI/mol(159. 6 kcal/mol)
Conductividad térmica, WKm*K 0. 28

a. kPa * 7.5 : mm Hg
b. Pa =133.3 = mm Hg
c. 99.94% glicerol

d. J ¢ 4.184 = cal

1. 0. 3 Propiedades Quimicas

‘Oxidacién:
Con dicromato y permanganato -\ bidxido de carbono y agua
Con 4cido peribdico _ aldehidos J cetonas
Con peréxido de hidrégeno ; 4cido fé6rmico
Con &4cido nitrico _\ &cido glicérico

< gliceraldehido, formaldehido,

Con sales
rd
acroleina

Reduccién:

Con 4cido iodidrico S ioduro de isopropilo

Esterificacién; (Esteres de &cidos orgénicos)

Hay cinco reacciones generales para la preparacién de
ésteres de glicerol:

Con &cido (egterificacifn) \ éster

Con éster alcoholisis { éster

Con éster (transesterificacién) < éster

Con halohidrina o sulfato y sal met4lica o jabdn
\ éster

Con 4cido clorhidrico
o anhidrido 4cido  éster
rd

Esteres de Adcidos inorganicos:

I.os ésteres del glicerol de los haluros de hidrdgeno se co~
nocen como halohidrinas de glicerol. En cualquier prepara-
cién de las halohidrinas a partir de glicerol y el correspon-
diente Acido se obtiene una mezcla de mono- y dihalohidrinas.



Eterificacién:

Debido a sus tres grupos hidrdxido, el glicerol puede formar
mono-, di-, y triéteres. Esto puede ser éteres de glicerol
con €1 mismo (poliglicerol), o mezclas de &teres de ghcerol

con otros alcoholes.

Aminacidn:

Las aminas de glicerol se forman por el reemplazo de uno
o mas de los grupos hidroxilo por grupos amina, lo cual se
logra con un exceso de amoniaco. .

Acetales:

E1l acetal de glicerol, se forma por la condensacifn de glice-
rol con aldehidos y cetonas, y son compuestos heterociclicos
que muestran isomerizacién estructural, geométrica y Sptica.

Deshidratacién y pirdlisis:

La deshidratacién del glicerol puede formar un nimero de
productos, pero el principal es la acroleina. .

1.0.4 Usos

Debido a sus propiedades, la glicerina tiene un extraordina-
riamente amplio rango de usos:

Adhesivos. - El glicerol es un ingrediente indispensable debido a sus
propiedades pldsticas y de penetracién que hacen la ecapa de
adhesivo mas fuerte y flexible.

Agricultura. - Se puede aplicar en sprays, lavados o bafios en con-
junto con formaldehido. Alternativamente, se puede usar
para la formulacién o sintesis de nuevos pesticidas o herbi-

cidas.

Anticorrosivo. - Es un agente itil para la prevencién de la corrosién
metdlica. Otra, pero interesante forma en la que la capacidad
protectiva del glicerol puede ser aplicada, es para la reduccién
o inhibicién de 1a corrosividad de los combustibles.



Anticongelante. - Su bajo punto de congelacién, buena conductivi-
dad y un extenso rango de compatibilidad hacen al glicerol

un agente anticongelante ideal.

Cemento y laid. - La incorporacién de glicerol al cemento o mor-
tero, puede dar efectos benéficos como son:
a) Retardar la hidratacifén y establecimiento
b) Prevencién de eflorescencia
¢) Impermeabilizacibén

Especi alidades quimicas. - Aerosoles, lustrador de muebies, pu-
lidor de coches, pulidor de metales, preparacién especial
de cosméticos, etc.

Cosméticos. - Es uno de los componentes maéis utilizado en los cos~-
méticos, debido a que el glicerol puede actuar como emolien-
te, solvente, lubricante, humectante, etc.

Explosivos. - Grandes cantidades de glicerol son requeridas para
la manufactura de nitroglicerina, uno de los mas potentes

explosivos,

Flufdos extinguidores de fuego. - La incorporacién de algo de gli-
cerina en los fluidos extinguidores de fuego acarrea un nG-
mero de ventajas:

a) Mejora las caracteristicas de humectacién del fluido

b) Retarda la evaporacién de la capa de fluido que cubre al
material que se esti quemando

c) Realza la estabilidad de las espumas

Comida. -~ A parte de ser nutritivo, posee un Gtil grado de activi-
dad superficial y puede ser utilizado ya sea en su estado li-
bre o como material para la preparacién de un sinnimero -
de derivados.

Liquido de frenos hidradlicos. -
a) Permaneceri en la condicién severa a la cual se someta
b} Tendri un bajo radio de compresidén
c) No atacar4 la superficie con la cual incide

Papel. - En esta funcidn, el glicerol puede actuar como:
a) Humectante
b} Plastificante y suavizante
c) Realzar la resistencia al calor y al frio
d) Una barrera contra grasa y solventes
- rd -



Preparaciones farmacéuticas y dentales. - Frecuentemente se lis-
ta como un ingrediente esencial de preparaciones oficiales

en los cbdices farmacéuticos.

Pintura. -
lador de humedad.

Resinas. -

En esta industria toma el papel de plastificante, contro-

Esto consgtituye uno de los mas importantes usos del

glicerol; perteneciendo a esta categoria las resinas de &ci-
do ft4lico y maleico, poliuretanos y resinas epSxicas.

1.0.5Estindares y Especificaciones

Quimicamente pura.
Ensgayo:
Gravedad especifica:
Arsgénico:
Metales pesados (Pb):
Cenizas:

Grado A. "U,S. P
Ensayo:
Color:

Resgiduos después de
ignicién:

Gravedad especifica:
Argénico:

Cloro:

Metales pesados:

Grado B. "'Alta gravedad'.
Apariencia:

Color:
Olor:

Gravedad especificas
Cenizas:
Cloruros:

‘concentracién del 98 al 100%!
1.255 - 1.260"

no mayor a 4 ppm

no mayor a 1 ppm

0.01%

no debe contener menos del 95%de C3H803
no debe ser mas oscuro que el color

de un estandard hecho por dilucién de

40 cc de cloruro férrico con agua hagta

50 ¢cc.

no mayor a 5 mg.
1.249

2 partes por millén
30 ppm

5 ppm

(Dinamita)

debe ser clara y libre de material

suspendido.

en base a un patrén

debe ser ligero y caracteristito al grado
de glicerina especificado

no menor a 1.2620 a 15.5/15.5 °c

no mayor al 0. 10%

no mayor al 0. 01% volumétrico



Grado C. Glicerina "amarilla-destilada'’.
debe ser clara y libre de material

Apariencia;

suspendido.
Color: en base a un patrén
Olor: no debe ser desagradable
Gravedad especffica: no menor de 1.2550 a 15.5/15.5 °C
Cenizas: no mayor al 0.02%
Cloruros: no mayor al 0.01%

1.0. 6 Manejo y Almacenamiento

La mayoria del glicerol crudo es embarcado en carros tanque
o autotanques. :

L.a glicerina refinada de grado Q. P, o U.S. P, es embarca-
da a granel en carros tanque, que son usualmente de acero inoxi-
dable, aluminic o barnizados; mientras que el glicerol puro tiene
una pgquefia tendencia corrosiva, puede ser embarcado en carros
tanque de acero al carbén. La temperatura 8ptima de bombeo es
entre 37 - 48 ©C. La tuberia debe ser de acero inoxidable, alumi-
nio o hierro galvanizado. Las v&lvulas y bombas de bronce, hie-
rro o acero inoxidable.

Para recibir glicerol de carres tanque de 30.3 m3, un tanque
de almacenamiento de 38 - 45 m3 de capacidad debe ser empleado,
preferentemente de acero inoxidable (304 o 316) o aluminio, E1
glicerol no corrce seriamente los tanques de acero a2 temperatu-
ra ambiente, pero debido a su poder higroscépico, puede tener
algdn efecto en las especificacionea. De aqui que, los tanques

deben ser sellados con una trampa de aire.

1.0. 7 Factores de Salud y Seguridad

E1l glicerol, es generalmente reconocido como seguro y pue-
de ser utilizado para propositos generales como aditive de alimen-
tos, y es permitido en ciertos materiales para empaque-de alimentos.

Otros estudios han demostrado que grandes cantidades de gli-
cerina Q. P. sintética y natural pueden ser administrados oralmen-
te a animales experimentales y al hombre sin la aparicién de efec-
tos adversos. La administracién intravenosa de soluciones conte nien-
do 5% de glicerol a animales y humanos, se encontré que no intoxica

o presenta efectos indeseables.

- Factores de seguridad



Punto flash
copa abierta 177 °C

copa cerrada 199 oC
Punto de fuego 204 °C
370 °C

Tewmperatura de autoignicién
Dosis letal al 50% de una poblacidn especifica { ratones)
via oral 470 mg/Kg

via subcutéinea 10, 000 mg/Kg
via intravenosa 4,250 mg/Kg

Nota: Puede causar cambios irreversibles o reversibles al tejido
expuesto, mas no un dafio permanente o la muerte. Ruede

causar considerables molestias.

1.1 PROCESOS EXISTENTES
1.1.1 A Partir de Propileno

a.l Proceso Shell. Via cloruro de alilo.
Este proceso es aplicado comercialmente en las plantas de

la Shell Chemicals de Houston y Rotterdam. Un proceso similar
es utilizado en la Dow Chermical en E. U. y por Solvay en Francia.
La clave del proceso es que el propileno puede ser convertido di-
rectamente a cloruro de alilo por la cloracidn del propileno a alta
temperatura en fase vapor. La cloracién se lleva a cabo a aproxi-
madamente 500 °C usando una relacidn cloro:propileno de 1:5.
Ambas condiciones son de definitiva importancia. Temperaturas
menores disminuirdn el rendimiento del cloruro de alilo mien-
tras que altas temperaturas podrian provocar carbonizacién. Con
un tiempo de residencia de solo 1.5 seg, rendimientos hasta del
80% de cloruro de alile, basado en la alimentacién de propileno, se

puede obtener.

CH3-CH:CHz +Cl; y CICHz-CH=CHp + HCl

E1l segundo paso es la conversibén del cloruro de alilo a di-
clorohidrina, esto se logra introduciendo el cloruro de.alilo en
una solucién de dcido hipocloroso a temperatura ambiente, con
un rendimiento del 90% de diclorohidrina basada en el cloruro de

alilo.

CICH2-~CH:=CH,; +HOC1 5 Cl CH-CHOH-CH,Cl

- 10 -



La glicerina se obtiene por la sustitucién de los d&tomos de
cloro por grupo hidroxilo, lo cual se logra tratando la diclorohi-
drina con una solucidn conteniendo 10% NaOH y 1% de NaZCO3 a
150 ©C por un periodo de 30 seg. Un rendimiento del 90% puede

ser asegurado por este método.

CI1CH,-CHOH-CH,C1+ NaOH + NazCO3
5 CHOH-CHOH-CH,>OH

En la figura 1 se muestra el diagrama de bloques corres-

pondiente a este proceso.

a.2 Proceso Shell. Via Acroleina.
La sintesis de glicerina via acrolefna y alcohol alilico es

también aplicada por la Shell Chemical Co., USA, en una planta
en Norco, Louisiana, que empezd a funcionar en 1959.

Una mezcla de propileno con un ligero exceso de vapor se
hace reaccionar con 25% de oxigeno basado en el peso del pro-
pileno. La reaccién se lleva a cabo sobre una cama fija de ca-~
talizador basado en Cu,0, soportado en gilicbén u otro soporte
conductor térmico. La presidn de reaccién puede ser de 1 a
10 atmésferas y la temperatura entre 300 y 400 °C. El rendi-
miento de acroleina es cerca del 86% del propileno consu-

mido.

CH,2CH-CH3+0, > CH,2CH-CHO +H,0

El siguiente paso es la conversién de acroleina a alcohol
alflico, esto se logra mezclando la acroleina con isopropanol.
La mezcla de vapores conteniendo 2 a 3 moles de alcohol alili-
co por mol de acroleiha es pasada a través de una cama de ca-
talizador conteniendo MgQO y ZnO. La reaccién se lleva a cabo
aproximadamente a 409 ©C y se obtienen rendimientos del 77%
de alcohol alflico basado en la carga de acroleina, adermnés de
una cantidad adicional de acetona que es formada en el paso de

oxidacién del isopropanol.
CHZ:CH-CHO-I---C:I-I3-CIHOH-CH3 _— CHZ:CH-CHZOH+CH3—CO-CH3 ’

La conversibén de alcohol alilico en glicerol estid usualmente
acompafiado por la hidroxilacidén de la doble ligadura con HZOZ. Un
gran exceso de perbxido de hidrbgeno es reguerido, y la tempe-
ratura de reaccién debe ser mantenida entre 50 y 100 °C. General-
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mente, un tiempo de contacto de 2 a 6 hr. es requerido para que
se lleve a cabo la reaccidén. El catalizador, 4cido p~toluen~sul-
fénico, es usado en cantidades del 5 al 12% con respecto al pro-~
pileno. El rendimiento final de glicerol, basado en el peréxido

es 57%.
CHZ:CH-CHZOQ+ H,0, 3 CHO0H-CHOH-CH20H
En la figura 2 se muestra el diagrama de bloques corres-

pondiente a este proceso.

1. 1.2 A Partir de Alcohol Alilico.

b. Proceso Daicel. :
Este proceso de la Daicel Ltd. consiste en la produccién
de glicerina por 1a reaccién de alcohol alilico y 4cido peracético.
El dcido peracético en acetato de etilo (debido a que el
fcido peracético es obtenido industrialmente en solucién con
ciertos carboxilatos alifiticos como es el acetato de etilo), €l
alcohol alilico y el agua son alimentados continuamente a una
columna de reaccidén-destilacién, la cual se encuentra operan-
do bajo presidn reducida (100 - 150 mm Hg) para mantener una
temperatura de { 40 - 70°C) en la zona de reaccién. El calor
exotérmico de la reaccidn es removido por la destilacién azeo-~
trépica del sistema acetato de etilo - agua. Obteniéndose un
rendimiento del 92% con un tiempo de residencia de 135 min.

CH3~COOOH + CH,=CH-CH,OH+H,0 ___CH,OH-CHOH-CH,OH+
CH3-COOH

Las caracteristicas de este proceso debido a que la columna
de reaccibn-destilacién estd especialmente disefiada es que 1) la
mezcla en la columna medianamente reacciona; 2) el glicidol dificil~
mente se polimeriza; 3) escasamente se produce peréxido de hi-
drdgeno; 4) el acetato de etilo a su vez se hidroliza, y 5) el calor
exotérmico de la reaccién efectivamente trabaja removiendo el
acetato de etilo del sistema de reaccidén. Ademds, la columna de
reaccidén- destilacién redne funciones como columna de extraccién
- desgtilacién; y como resultado, no hay alcohol alilico contenido

en el acetato de etilo recuperado.

En la figura 3 se muestra el diagrama de bloques corres-

pondiente a este proceso.




1.1.3 A Partir de Oxido de Propileno.

-c. Proceso FMC. )
Este proceso es utilizado por la Corporacién FMC en su

planta construida en Bayport, Texas. La ruta aplicada es la iso-
merizacién del 6xido de propileno sobre un catalizador de fos-
fato de litio a 200 - 250 °C para obtener alcohol alflico. Un corto
tiempo de residencia es utilizado para minimizar futuras iso-
merizaciones a propionaldehide. Un rendimiento de 80 - 90%

de alcohol alilico puede ser factible.

catalizador , GCHp=CH-CH,OH
LizPO, 4

CH3-CH-CH,
o

Después del paso de isomerizaci6n, el alcohol alflico se
hace reaccionar con 4cido peracético para formar glicidol. Esta
reaccién no requiere de catalizador y se lleva a cabo en forma
l{quida a temperatura y presién ordinaria, obteniéndose ademéds
una cierta cantidad de &cido acético.

CH»-CH-CH,OH+ CH4;COOOH 3 C{-Ié-/CH-CHZOH-F CHB-COOH

" La conversién final a glicerina involucra una simmple hidré-
lisis del glicidol. La purificacidn es similar a la utilizada en
otras rutas.Con un rendimiento del 93% y tiempo de contacto 3 hr.

CH,-CH-CHOH+ H,0 5 CHOH-CHOH-CH,0H

En la figura 4 se muestra el diagrama de bloques corres-

pondiente a este proceso.

1.1.4 Por Hidrogenblisis.

La. hidrogendlisis es un proceso simultineo de craqueo ca-
talitico e hidrogenacién. Potencialmente, una gran cantidad de
glicerol puede ser producido sometiendo algunos materiales f4-
ciles de conseguir, como los mono- y polisaciridos, almidén,

etc.

d. 1 Proceso Hydrocarbon Research. A partir de almidén.
La glicerina se puede obtener mediante un proceso multi-
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etapas por la conversidn catalitica de almidén conteniendo poli-
mero de amilosa 25%, y un liquido de arrastre 75%, los cuales
son tratados a una temperatura de 300 - 350 °F Yy a una presidén
parcial de hidrdgeno de 1500 - 2500 psia, utilizando una cama de
cobalto en silice-alimina, teniendo un 50% de expansién y un esg-
pacio velocidad de 1. El agua y la solucién de productos de reac-
cién se pasan a otro reactor donde se trataridn a una temperatura
de 350 - 400 °F y una presién parcial del hidrégeno de 1500-
2500 psia, usando un catalizador de niquel en alimina, a un es-
pacio velocidad de 1.2 y un tiempo de resideancia de 3 hr.

Por dltimo, el agua y los productos de reaccién, se pasan
a otro reactor, otras condiciones son temperatura 390 °F,
presién parcial de hidrégeno de 1700 psia y un esgpacio veloci-~
dad de 1.2. Bajo &stas condiciones el almidén es convertido
en : glicerol, 50%; propilénglicol, 20%; metanol, etanol e iso-~"
propanol, 20%; otros y pérdidas 10%.

Almidén+Hz+ H,0 y CH,OH-CHOH- CH20H+CH3OH

+CH,OH- CHZ-CHZOH-{-CHZOH CH,
+CH3-CHOH-CH;

En la figura 5 se muestra el diagrama de bloques corres-
pondiente a este proceso.

d. 2 Proceso Forest Products Lab. A partir de Sorbitol.

En este proceso, la glicerina se obtiene mediante la reaccidn
del sorbitol con hidrégeno a una temperatura de 215 ©C y bajo una
presién de 2000 psi. El proceso consiste en un reactor internamen-
te agitado con la solucibén de sorbitol y un catalizador de niquel,
al cual se le hace fluir un exceso de hidrégeno. En esta hidrogend-
lisis, se obtiene un rendimiento del 40% con un tiempo de residen-
cia de 2.5 hr.

Una serie de reacciones simultdneas ocurren, en la cual
la cadena de carbonos es reducida a 2 cadenas de glicerol, pero
a su vez se obtiene un arreglo 5,1 a xilitol y metanol; y un arre-

glo 4,2 a eritritol y etanodiol.

CH,OH - (CHOH),-CH,OH+ 2 H; 3 CH;OH-CHOH- CH20H+CH3OH
4+ CHOH-CH,>OH

En la figura 6 se muestra el diagrama de bloques corres-~
pondiente a este proceso.



1.1.5A Partir de H, y CO,

e. Proceso Institut de Chimie.
La sintesis directa de glicerol-a partir de monéxido de car-

bono e hidrégeno, puede realizarse con un catalizador de rodio a
altas presiones (1000- 4000 bar) y temperatura de 250 °C en ca-
tdlisis homogénea. De entre los catalizadores de rodio, el mejor
parece ser el cluster Rh6(CO)l 6 los catalizadores de cobalto
son menos reactivos. Un incremento en la presién, y una rela-
cién estequiométrica aproximada 1:1 de CO:H,, y la adicién de
algunas sustancias conduce a un 6ptimo rendimiento de glicerina.
Los principales productos de la reaccidn ( frecuentemente
sobre el 90% ) son tres alcoholes: etilénglicol, glicerol y meta-
nol. Como subproductos se obtienen pequefias cantidades de me-
tano, trazas de CO,, agua, metilformiato, etanol, propanol,
monoglime, 2-metoxietanol, dietilénglicol, mono-~ y diacetato
de etilénglicol, todo esto con un tiempo de residencia de 5 hr.
Entre los diversos pardmetros que afectan la conversidn
a glicerol, debe hacerse notar que es necesario usar presio-
nes arriba de 1000 bar para realizar la sintesis.

"9 Hz+ 6 CO 5 CHpOH-CHOH-CH,OH +CH30H +
CH,OH-CH,0H

En la figura 7 se muestra el diagrama de bloques corres-
pondiente a este proceso.

COMPARACION DE 1.OS DIFERENTES PROCESOS DE OBTENCION

Cada uno de los procesos descritos anteriormente, tienen
una serie de caracter{sticas que los convierte en una alternativa
factible para la selecciédn definitiva.

Con el fin de establecer cual de los procesos es &l mas con-
veniente, se hard una comparacién entre ellos en base a las carac-
teristicas y variables que los distinguen. Para este efecto, nos
basaremos en:

1) Anélisis técnico; el cual involucra:
~Criterios
-Facilidad de operacién
-Flexibilidad
-Seguridad



2) Tabla comparativa, para obtener.
~-Ventajas
-Desventajas

3) Anélisis econémico, nos ayuda a analizar:

-Inversién
-Utilidad

1. 2. 1Ap4lisis Técnico

E1 anilisis técnico es una evaluacidn simple de las ‘dife~
rentes variables del proceso, como son: presién, temperatura,
nimero de reacciones, etc, Cuando se tienen una serie de reac-
ciones se toma el valor mas critico de las variables.

Esta evaluacién se hace ddndole a cada variable una escala
relativa y dependiendo de la importancia que tiene ésta en el pro-
ceso. La escala serd aplicada en base a que tanto afecta la misma
al proceso, teniendo mayor valor aquella que no necesita un

tratamiento especial.
Criterios de evaluacién:

Asignacibén a

Variable Egcala la variable Puntos
’ Atmosférica 10
Presién 0-10 Alta 5
Vacio [}

La presidn es un pardmetro importante, ya que se relaciro-
na directamente con el espesor del equipo y por consiguiente con
el costo del mismo.

Asgignacién a

Variable Escala la variable Puntos
Ambiente 8

Temperatura 0-8 Alta 4
Baja ) 4]

Parimetro ligeramente menos importante pero que influye
directamente en el disefio y costo del equipo.



Asignacién a

Variable Escala la -variable Puntos

Minimo 3
Tiempo de reac~ O -3 Miximo 4]
cidn :

El tiempo de reaccidn debido a que solamente influye en
el tamafio del reactor(es) se le asigna una escala menor.

Asignacidn a

Variable Escala la variable Puntos
No utiliza 6
Catalizador 0-6 1 4
‘ 2 2
3 [4)

El catalizador puede incrementar altamente el costo de pro-
duccién del producto.

Agignacién a

Variable Egcala la variable Puntos
Miaximo 10
Rendimiento 0-10 Minimo 0

Este pardmetro influye directamente en la cantidad de pro-
ducto que se obtendri, y por consiguiente, si es conveniente o no
el proceso.

Asignacién a

Variable Escala la variable Puntos
1 8
No. de reacciones 0 - 8 2 4
3 . (o]

Se relaciona con el nimero de equipos de reaccién y con
la cantidad de equipos de separacidn.

Asgignacién a

Variable Egcala la variable Puntos
1 8

No. de equipos 0-8 2 ) 4

de reaccién 3 - 0

Dependiendo de el nimero de reacciones , se veri. incre-
mentada-la inversidn por concepto de compra de equipo.
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Asignacidn a
la variable Puntos

Variable Escala
Menos téxico 3
Toxicidad 0-3 Mas téxico 0
Asignacibén a
Variable Escala la variatbtie Puntos
. Menos contaminante 3
Contaminacién 0-3 Mas contaminante 0

Estos dos puntos influyen en la seguridad para el manejo
de los reactivos. :

Asignacidn a

Variable Escala la variable Puntos
Menos corrosivo 2
Corrosién 0-2 Mas corrosivo 0

Provoca un ligero incremento en el espesor y costo del
equipo, o un cambio en los materiales de construccién.

En la tabla no. 1 se rnuestran los resultados de este an&i-

lisis técnico.

1.2.2 Tabla Comparativa

Nos da una visién general de los procesos, ya que se men~
cionan las ventajas y desventajas mas significativas de cada uno.
Ademnés,. seri de gran ayuda para realizar la seleccién del pro-

ceso definitivo.

La tabla no. 2 muestra los resultados obtenidos. .

1. 2. 3 Anélisis Econdmico

Este andlisis aunque no es riguroso nos da una idea de la
factibilidad del proceso en cuanto a si obtendremos utilidades
o no.
Consiste en la investigacidn de costos de materias primas
y productos, y mediante un balance estequiométrico de la reac-
cién, obtener la relacifn de libras de materia prima a alimen-
tar para tener al final del proceso una libra de producto, El
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costo del producto(s) menos el costo de reactivos, nos va a dar
como resultado la utilidad 6 pérdida que obtendremos con ese
proceso.

Asimismo, mediante la relacién de Peters, que es el cos-
to de reactivos por unidad de producto entre el costo de venta por
unidad de producto, podemos darnos cuenta de cual de todos los
procesos es conveniente, ya que esta relacidn debe ser aproximada-

mente de 0.5 .

Realizando este anélisis para cada proceso, excepto para
el proceso Hydrocarbon Research por falta de informacidn, se
reportan los resultados en la tabla no. 3.

SELECCION DEL PROCESO

La seleccién del proceso es una parte importante en la In-
genieria de Proceso, que consiste de un anilisis de la ingenie-
ria (tgcnico) como de la economia; tanto el anflisis como la op-
timizacién, se utilizan como herramientas para efectuar evolu-
ciones técnicas y econdmicas con vias a que los procesos logren
sus objetivos en forma 6ptima.

Para llevar a cabo un buen procedimiento de disefio, se de-
be realizar un andlisis detallado de }as alternativas y una toma
de decisiones, que nos serviri para encontrar la mejor alter-
nativa entre todas las que se analicen.

La sintesis de procesos, requiere la biisqueda sobre las
diferentes alternativas de configuracién; sin embargo, mientras
la optimizacién de procesos usando técnicas mateméticas de
programacién estd convirtiéndose en una herramienta bdsica
para el disefio, la falta de orientacién tedrica puede entorpecer
la sintesis de la estructura de procesos. En consecuencia, el di-
seflo de procesos se efectiia en forrna empirica y andloga con
otros procesos, reforzindose por herramientas matemdticas me-
canizadas.

En todas las técnicas de sintesis, las decisiones se toman
sobre una base algoritmica y/o heurfstica. Las decisiones basadas
en la heuristica no garantizan que la solucién sea 46ptima, pero
son rdpidas y en general dan soluciones adecuadas; las decisiones
basadas en algin algoritmo, por el rigor matemético que las ca-
racteriza, garantizan una solucién éptima, pero consumen mu-
cho ttempo y son a menudo tediosas.



Para efectos de este trabajo, solo se tomé la sintesis heu-
ristica que se considera cumple con los objetivos; ya que no se .
dispone de un sistema mecanizado para ratificar las decisiones
heuristicas, adermis que se presenta una evaluacidén econdédmica
superficial, ya que se da por hccho que es econémicamente
viable, ademds de no ser la finalidad primordial de este trabajo.

Los pasos que se siguieron para la seleccién del proceso

fueron:

A, Seleccidn de la ruta quimica
Se detectan las posibles alternativas de reaccién que pue-
den llevar al producto deseado, mediante el an4dlisis de las con-
diciones de reaccién, como son:
a. Catalizador
b. Fase
c. Temperatura
d. Presibn
e. Rendimiento

Ademdés de un anilisis muy simple entre los costos de ma-
terias primas y producto(s).

B, Anélisis técnico
Esg la evaluacién de las diferentes variables de cada proce-

so, se toma como aceptable aquella en la que sus condiciones son

menos criticas.

C. Ventajas y desventajas de los procesos

Ademis de tomarse en cuenta las caracteristicas analiza-
das en el andlisis técnico, también se estudia la toxicidad, seguri-
dad y algunos otros aspectas de las materias primas y subprodue

tos que se formen.

Aplicando los puntos anteriores a los diversos procesos de
produccién, en las tablas nos. 1, 2, 3 se muestran las evaluacio-
nes y resultados obtenidos.

De aqui que, el proceso que presenta mayores ventajas
para la obtencién de glicerina sintética y el desarrollo de la
Ingenieria Bédsica, es el proceso Daicel, debido a que:

- No utiliza catalizador
- Tiene muy buen rendimiento
- Se obtiene &cido acético como subproducto que puede comerciali-
zarse.
Y en general, sus variables de operacidn no son tan cri- .

ticas como en el resto de los procesos analizados.
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1.4 ESTUDIO DEL MERCADO DE CONSUMO

En México, la glicerina se produce a partir de la purifica-
cién de las lejlas jabonosas obtenidas de la saponificacién de gra-
sas animales y vegetales, y esta produccibén no alcanza a satis-
facer la dermanda exigida por el pais , por lo que se recurre a
las importaciones, aunque se cuenta también con algunas expor-~
taciones; las cuales contribuyen a aumentar la demanda en la pro-
duccidén nacional de glicerina.

En la tabla no. 4 se presenta el panorama del mercado de
consumo de glicerina, y se puede apreciar un aumento continuo
en su produccidn, esto podria sugerir que en un futuro la deman-
da de glicerina podrlia ser cubierta por la produccién nacional,
pero debe recordarse que en México la glicerina se obtiene como
subproducto, y comio tal, su produccidn estd sujeta a la demandadel

producto principal: jabdén. Pero la influencia de lod detergentes
modernos esti provocando una disminucién en la produccién de
glicerina.

De esta manera se puede apreciar gue la glicerina sintéti-
ca gserfa una solucién a la demanda nacional, y aGn mas podria
ampliarse para continuar con las exportaciones.

Ajustando los valores del consumo aparente, por el método
de minimos cuadrados, se obtiene la tendencia de consumo de la
glicerina, la cual se representa en la Fig. No. 29. Esto no es méis
que una linearizacibén de los valores del consumo aparente, que se
utiliza para poder establecer cual seri el consumo esperado en
afios futuros.

Ya que se ha analizado el consumo de la glicerina, es conve-
niente analizar la localizacién de las materias primas, los consumi-
dores de glicerina y los probables lugares de localizacién de la
planta.

a. Localizacidén de materias primas.

Las materias primas a utilizar son el alcohol alflico que se
obtiene de la isomerizacidn del 6xido de propileno. El petréleo,
como recurso natural en nuestro pals, es una excelente fuente de
propileno, lo cual significa que su accesibilidad no es problemaética,
ademés que su costo es bajo.

Por otra parte, el 4cido peracético se obtiene por oxidacién
de acetaldehido, Este Gltimo es producide unicamente por PEMEX,
y sus estadisticas indican un aumento constante en su produccién.



b. Consumidores de glicerina.
Analizando los usos de la glicerina, se puede indicar que

los conasumidores de este producto son: los fabricantes de adhe-
sivos, cosmético, anticongelantes, asi como la industria del pa-
pel, pesticidas, fluidos extinguidores de fuego, y principalmente

los productores de explogivos.

c. Localizaci6én de la planta,
Realizando una investigacién en el Plan de Desarrollo Indus-

trial de la Secretaria de Programacién y Presupuesto, se encontré
que las zonas prioritarias para el establecimiento de industrias que
se recomiendan son: Guadalajara, Querétaro, Michoacdn, Baja Ca-
lifornia y zonas circunvecinas, todas éstas localizadas fuera de la
ciudad de México. De aqui que se seleccion6 la Ciudad de Querétaro
' para establecer la planta de produccién de glicerina sintética, debido
a que en la zona se tienen los servicios de agua, electricidad, vias
férreas, carreteras que comunican con los consumidores del pro-
ducto y los distribuidores de materias primas y principalmente por
encontrarse cerca de la Ciudad de México, que es la zona de rnayor

comercio de la Repiiblica Mexicana.



1.5 FASES DE UN PROYECTO

Un proyecto es una serie de actividades encaminadas a cons-
truir una planta para obtener un producto de determinadas.carac-

teristicas.

La secuencia de &stas actividades es la siguiente :

A. Estudio de Factibilidad del Proyecto.

Este va encaminado a determinar la conveniencia técnico-eco
nbémica de elaborar un producto, para lo cual se requiere desarrollar
desde el estudio del mercado, el.:.costo de la planta, el costo de fa-
bricaci6én del producto y obtener el precio de venta de éste. En esta
fage se definen algunas caracteristicas del proyecto, tal como:
capacidad y localizacibn de la planta, caracter{sticas de materias

. primas y productos, que forman parte de las Bases de Disefio.

B. Desarrollo de la Ingenierfa B&isica.

La ingenierfa bésica del procesd es aquella ingenierfa que se re-
fiere a saber como se elabora un producto {(know-how) y se adquiere

por diferentes medios:
1. Cuando se trata de un proceso de dominio piblico puede con-

tratarse con una firma de ingenierfa.
2. Cuando se trata de procesos que requieren del pago de rega-

lfas por el uso de una determinada patente, normalmente se acude
a licenciadores extranjeros.

Si las condiciones comerciales son atactivas, tratdndose de un
proceso en el cual se cuente con buena experiencia, la seleccidn es
ficil, si no existen las condiciones anteriores o se trata de la fabri-
cacibén de un producto nuevo la seleccién se lleva a cabo, mediante
ofertas obtenidas, un estudio técnico-econbémico para determinar
la inversién inicial, los gastos de operacibén y las condiciones técni-

cas en cada caso.

La documentacién que forma el Paquete de Ingenierfa Bdsica es

como minimo la siguiente:

1. Descripcién Detallada del Proceso.
Se debe preparar una descripcién escrita, breve, pero completa

- 23 -



de la operacibn de la planta. Esta descripcién sirve como informa-
cién para el desarrollo del disefio final.

2. Diagrama de Proceso, donde se incluyan balances de materia g
energia y condiciones de operacién.

Este diagrama debe mostrar todas las operaciones requeridas
para la produccién de la cantidad y calidad deseadas del producto
acabado. Debe estar dibujado de manera que el flujo y las operacio-
nesa del proceso destaquen de inmediato. Esto se logra utilizando
frecuentes flechas para indicar la direccién del flujo. Unicamente se
ilustran instrumentos esenciales al control del proceso y se usan
simbolos convencionales para la identificaién de los equipos.

-Por otra parte, deben hacerse balances de materia y energia al-
rededor de cada unidad, y los resultados obtenidos registrarse de
una manera ordenada de tal modo que ocuedan ser empleados para los
muchos célculos de disefio de equipo u para el establecimiento de es-

pecificaciones.
3. Lista de Equipo B4sico.

En esta lista se presentan ciertos datos pertinentes del disefio
del proceso, tales como la capacidad en servicio de cambiadores de

calor, datos de disefio de recipientes, etc.

4. Hojas de Datos de los Equipos Bdsicos, y en caso de equipos cri-
ticos en la operacién de la planta, especificaciones detalladas y
dibujos si se requieren para la fabricacién de &stos, tales comrmo

en el caso dereactores.

Las especificaciones de cada equipo deben resumirse de una ma-
nera ordenada en formas desarrolladas especificamente para cada
equipo. Estas formas aseguran nitidez en la presentacién y evitar pa-
sar por alto algunos datos importantes de la informacién para que
sean integradas dentro del disefioc completo de la planta.

5. Congumo Egtimado de Servicios Auxiliares.

Agua. El establecimiento de las necesidades de agua para presente
y para futuro, nos ayuda a ver de que manera se va a satisfacer la



cantidad requerida:, asi como la calidad de la misma.,

Energfa eléctrica. La cantidad a consumir nos ayudari a es-
tablecer si la fuente de suministro seri por medio de los servicios
pablicos o si seri generada dentro de la planta, asi como el siste-~
ma de distribucibén, frecuencia, tensién, nimero de fases, acometida
factor de potencia y nGmero de conductores.

Combustible. El consumo de combustible debe ser establecido
para determinar las necesidades de almacenamiento, ya que general-
mente su distribucién no esti al alcance de nosotros y asi evitar el
paro de la planta por falta de combustible.

6. Consumo y Especificaciones de Reactivos Quirnicos y Catalizadores,

El conocimiento del consumo de €stos materiales son esenciales
ya que se deben establecer adecuadas zonas de almacenamiento y
asi establecer el buen funcionamiento de la planta, adem#is de investi~
garse 8i la produccién de la materia prima es nacional o extranjera.

C. Desarrollo de la Ing_enierl’a de Detalle.

La ingenierfa de detalle se puede definir como la parte de la inge-
nieria de proyectos en la cual se desarrollan las especificaciones de
los equipos y se elaboran dibujos y adem4s documentos de ingenierfia
con-los cuales es posible adquirir los equipos, magquinaria y materia-
les requeridos y llevar a cabo la conatruccién de la plantay las insta-
laciones auxiliares requeridas.

El desarrollo de la ingenieria de detalle esti fundamentado en la
ingenieria bisica, en las normas y las bases de disefio.

D, Adquisicién de Equipos y Materiales.

La adquisicién de los componentes de una planta estd dividida en
dos grupos, estos son el de los equipos y el de los materiales.
La adquisicién de equipos denominado con mucha frecuencis procura,

estd dividida en cuatro fases:

1. Compra de equipos y materiales que consta de las siguientes acti-
vidades:

a. Solicitud de cotizacibén

b. Preparacién de tablas comparativas

c. Preparacién de los documentos de compra



2. Inspeccibn.
Nos sirve para asegurar que el fabricante cumpla con los reque-
rimientos minimos de calidad que se establecen en los documentos

de ingenieria.

3. Expeditacién.
En la expeditacién de la fabncac:.&n de los equipos y materiales
se debe vigilar que la fabricacién se desarrolle de acuerdo al pro-

grama previamente establecido.

' 4. Tréfico.
El departamento de trifico esti encargado de hacer los arreglos

y supervisién de los embarques de los equipos y materiales, una vez
aceptados por el departamento de inspeccién.

E. Construccién
Podemos decir que el cumplimiento de 10s programas de cons-
truccidén depende principalmente de los siguientes factores:

1. Agignacién de recursos financieros destinados a la obra, de
acuerdo con el programa establecido.

2. Calidad de ingenieriz.

3. Control de calidad de equipos y materiales

4. Cumplimiento de los prograrnas de ingenieria

5. Cumplimiento de los programas de abastecimiento de los mate-
riales

6. Capacidad de contratista de la obra

7. Capacidad del grupo supervisor de la construccidn

Una vez asignados los recursos financieros a tiempo, el factor
que mA&s incide en el atraso de la terminaci6n de la construccién, es

el suministro de materiales.
F. Pruebas y Arranque de la Planta,

En los arranques de plantas de proceso surgen los errores y
omisiones originadas en la ingenieria, fabricacién de equipos y ma-
teriales y construccién, para disminuir los problemas en la hora del
arranque, deben tomarse medidas tendientes a detectar los errores
y omisiones con la mayor anticipacién al arranque.
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Las actividades del grupo de pruebas y arranque se inician con el
estudio del proyecto, completando este Gltimo conocimiento con vis-
tas frecuentes a la planta para identificar cada uno de los equipos,
hasta familiarizarse. Ademéis se debe preparar un manual de ope-
raciones de la planta, que contendrd la informacién ordenada y debi-
damente clasificada, que a lo largo del proyecto se recibié de los
fabricantes de equipo; asi como los Hibujos, especificaciones y hojas

de datos de los equipos.

El manual de puesta en marcha puede contener las siguientes sec.

ciones:

1. Descripcién general

2. Condiciones de operacién y control

3. Preparacién de la unidad para arranque
4. Arrangque de la planta

5. Paro normal de la planta

6. Paro de emergencia

7. Medidas de seguridad
8, Diagramas de flujo, tuberias e instrumentos

9. Pruebas y control de laboratorio
10, Apéndice.



CAPITULO L&

INGENIERIA BASICA

2.0 DETERMINACION DEL RENDIMIENTO SEGUN EL PROCESO DAICEL.

En'base al estudio de mercado de consumo de glicerina,
seccién 1.4, la capacidad normal de la planta serid de 12, 000ton/
afio de glicerina; por lo gque la capacidad de disefio sera:

12,000 ton/afio * 1.2 : 14,400 ton/afio

.*. la capacidad de disefio serd = 15, 000 ton/afio = 1.9 ton/hr
con una base de 330 dfas/afio.

CH:CH-CH,OH CH3CCOOH H,O CH,OH-CHOH-CH,OH CH»COOH
1.1 1.0 30.0 1.0 1.0
58. 0 76.0 18.0 92.0 60.0
58.0 52.6 1577.6 45,54 45.54
3364.0 3998.0 28397.0 4190.0 2733.0
1.5 1.8 12.9 1.9 1.3

.a. relacién molar

b. peso molecular
c. lbmol/hr

d. 1b/hr

e. ton/hr

Solucidén al 30% de &cido peracetxco en acetato de etllo y
10% de 4cido acético. : e

Acido peracético = 1.8 ton/hr : SHEN e
Acetato de etilo - 1.8 ton/hr * 60 = 3 6 ton/hr, Lo
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Acido acético = 1.8 ton/hr * 10 = 0. 6 ton/hr

RESUMEN:

Componente |

Alcohol Alflico
Acido Peracético
Agua ‘
Acetato de Etilo
Acido Acético
Glicerina

30

Entrada

3,364 1b/h
3,998 1b/h
28,397 1b/h
7,938 1b/h
1,323 1b/h

Salida

609 1b/h
23,408 1b/h
6,271 1b/h
4,030 1b/h
4,190 1b/h



2.1 BASES DE DISENO

Planta: Ingenierfa Bdsica para la Produccién de Glicerina
Sintética.
Localizacién: Querétaro, Qro.;México

1.0 Objetivo.

Este proceso tiene como objetivo 1a produccién de glicei’i-
na sintética, mediante la reaccién del alcohol alflico comn dcido
peracético y agua para obtener como producto glicerina con un
98% de pureza en peso. Ademdis, de obtenerse &cido acético al
66% en peso de pureza como subproducto.

2.0 Tipo de proceso

Es un proceso continuo que brinda altos rendimientos de
glicerina por la epoxidacién del alcohol alilico y la hidratacién
del glicidol en una columna de reaccién-destilacidén sin el uso
de algin catalizador,

3.0 Flexibilidad

1. La planta seguiré operando bajo las siguientes fallas:

a. Electricidad No
Deja de funcionar todo el equipo eléctrico.
b. Aire de instrumentos No
Se suspende el sistema de instrumentacidn.

No

c. Vapor
No opera el evaporador ni el equipo de transferencia de

calor.

d. Agua de proceso No

No se puede completar la reaccidn.

2. Factor de servicio a Ia planta
Se tendr4d un factor de servicio de 330 dias/afio

4.0 Capacidad

a, Diseflo (mixima): 15, 000 ton/afio
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5.0

b. Normal: 12, 000 ton/aﬁo

c. Minima: 50% capacidad normal ( a confirmar por disefio

de equipo)

d. Necesidades de ampliaciédn: No se preveen aumentos de
capacidad a corto plazo, ya que se considerd como capa-
cidad normal el consumo de este producto para 1988, y
que no se pretende cubrir el 100% del mercado.

Especificaciones y condiciones de alimentacién al proceso.

Alcohol Alilico

F.,max = 760 mm Hg Ppror = 760 mm Hg Pmin = 150 mm Hg
o o (o]

Toax = 40 C Thor * 20 °C Tinin = 20 °C

Forma de recibo: Tuberia
Fase: Liquida

Acido Peracético/Acetato de Etilo
Concentracidén: 30% &cido peracético , 60% acetato de etilo

Pmax = 760 mm Hg Pnor = 760 mm Hg - Prmin = 150 mm Hg
Tmax = 40 °C Thor = 20 °C Tenin = 20 °C

Forma de recibo : Tuberia
Fase : Liquida

Agua de Proceso R
Composicién: De acuerdo a lo especificado en el punto 10.2.1

Prhax = 760 mm Hg Ppgr = 760 mm Hg Pin = 150 mm Hg
Tohax = 40 °C Thnor = 20 °C T _;n=20°C
Forma de recibo: Tuberfa

Fase: Liquida

Especificaciones y condiciones de los productos

Glicerina

Concentracién: 98% en peso :

Pmax = 760 mm Hg Ppor = 760 mm Hg Pin = 760 mm Hg
o . .

Timax = 76 °C Thor = 40 °C Tin = 20 °C

Fase : Liquida
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Acido Acético
Concentracién: 66% en peso
Poax = 760 mm Hg Por = 760 mm Hg Prin = 760 mm Hg

m
Tmax = 76.5 °C Tnor = 20 °C Temin = 20 °C
Fase: Liquida

7.0 Requerimientos especiales

a. Por contaminacién
Estarin fijados por la S.S.A,, S.A.R.H., §,T.P.S.

b. Por seguridad
Las fijadas por el reglamento A,S. M, E. en las secciones

l1y8yporla N.F.P.A.,, TEMA, FRI.
Servicios Auxiliares
8.0 Eliminaci6én de desechos

La eliminacién de desechos estari determinada por las nor-
mas y cddigos establecidos por 1s Subsecretaria de Mejoramiento
del Ambiente y la Secretaria de Desarrollo Urbano y Ecologia.

9. 0 Requerimientos de almacenamiento

Se tendr4 fuera de lfmites de baterfa y estari constituido
como sigue:

a. Materia Prima
Alcohol Alilico: Se necesita una capacidad de almacenamien-
to de 22, 715 £t3/°643 ~ m3 por bisemana.

Agua de Proceso: La capacidad requerida es de 163, 750 3/
4,637 m3, por bisemana.

Acido Peracético/Acetato de Etilo: Se requiere que la capa-
cidad de almacenamiento sea 76, 391 ft3/
2,163 m3, por bisemana.

b. Productos
Glicerol: Se debe tener una capacidad de almacenamiento de

19,933 t3/° 566 m3, por bisemana.
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Acido Acético: La capacxdad de almacenamiento requerida es
61,561 £ft3/1,743 m3, por bisemana.

10. 0 Servicios auxiliares directos al proceso

10.1 Vapor
Generado dentro de limites de baterfa No

10.1.1 Vapor de baja presién
P - 150 # T = 185.5 ©C
Disponibilidad: Saturado

10.1.2 Retorno de condensados
Liquido saturado

10.2 Agua

10.2.1 Agua de proceso :
Generado dentro de lfmites de bateria . No

= 760 mm Hg
Se uhhzaré la misma que la de calderas, ya que es necesa-
ria un agua altamente purificada.

10.2.2 Agua potable

Generada dentro de limites de bateria No
Su especificacién serd de acuerdo a las normas para agua
potable de la Organizacién Mundial de la Salud.

Anilisis:

Constituyente meg/l .
Calcio 75.0
Cloruro ) 200.0
Cobre 1.0
Hierro 0.3
Magnesio 50.0
Manganeso 0.1
Fenoles 0. 001
Sulfato 200.0
Sélidos totales 500. 0
Zinc 5.0
10.2.3 Agua de enfriamiento )
Acondicionada dentro de limites dc bateria No
P - 760 mm Hg T --20 °C
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Requerimientos de andlisis:
Constituyente
Sélidos totales disueltos
Sblidos en suspensibén
H como CaCOj
HCa como CaCOg3
Mg como CaCOj
P como CaCOj3
M’como CaCOgy
Cl como NacCl
POy, total
Orto POg.
Si0p
Fe total
Fe soluble
Al>0O, total
Al203 soluble
pH

' 10.2.4 Agua de servicios y uso sanitario
Generada dentro de limites de bateria

24494
1680.0
86.0
960. 0
' 590.0
370.0

Debe ser potable y libre de bacterias patégenas,

10. 2.5 Agua contra incendios

Generada dentro de limites de bateria
Penl.b. = 150 #
Diaponibilidad: La requerida

10. 2.6 Agua para usos especiales
Agua requerida para calderas
P=50#

Requerimientos de anilisis:
Constituyente
So6lidos totales disueltos
Fosfato (como PO4)
Hidréxido {como CaCOj3).

. Sulfito

Sflice (como SiO,)
Substancias orgdnicas

- ambiente

= ambiente

m
4000 rmax
30-60
300 - 400

100

10 max

70 - 100

Se alimentari liquido saturado de condensados.
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10. 3 Combustible
Generado dentro de limites de bateria No
P =z 760 mm Hg T = 18 ©°C
Disponibilidad: El.requerido
Poder calorffico: 18, 000 Btu/1b
Peso molecular: 74
Gravedad especifica: 0. 85
Composicién (especificaciones): Diesel # 2 de PEMEX
Fuente de suministro: PEMEX
Flash point: 74 ©C

10. 6 Energia eléctrica
Fuente de suministro: C.F.E.
Sistema de distribucién: Secundario
Frecuencia: 60 Hz
Tensién: 440 v
Niimero de fases: 3 ]
Factor de potencia: 0. 85 minimo
Nimero de conductores: 3
Acometida: Aérea

10. 7 Energfa eléctrica de emergencia
Fuente de suministro: Banco de baterfas (nicamente para
instrumentacidn)

10. 8 Sistema de desfogue
Se tendri fuera de limites. de bateria

10. 9 Sistema de seguridad
10. 9.1 Sistemas contra incendio
a. Fijos. Redes de agua presurizada
b. Méviles. Extinguidores
c. Cidmaras de espuma para tanques de reactivos
quimicos. volitiles.

11.0 Condiciones climatolbgicas

Temperatura

a. M&xima extrema: 36.3 °C
b. Minima extrema: - 2.0 °C
c. Méxima promedio: 26.7 ©°C
d. Minima promedio: 10.8 °C
e. Promedio: 18.7 oC
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Precipitacién pluvial
a. Mdxima en 24 hrs.: 86.0 mm
b. Méxima anual: 555.0 mm

Tormentas elé&ctricas
a. Frecuencia: 24.12 dfas/afio

Vientos

a. Velocidad mixima: 120 m/seg
b. Velocidad promedio: 70 m/seg
c. Velocidad de disefio: 150 m/seg. |



2.2 DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESO.

El diagrama de flujo es la representacién gréifica de un
proceso, en el cual se incluye la siguiente informacién:

a) La totalidad del equipo que interviene en el proceso; debidamen-

te identificado.

b) La instrumentacién mfnima necesaria

c) La identificacién adecuada de las corrientes del proceso, utili-
zando frecuentes flechas para indicar la direccién del flujo.

Lista de Equipo de Proceso Mayor

Caracter{sticas

._ng_\g_ Servicio
‘RB-101 Reboiler tipo kettle 151 tubos, # = 3/4'" L = 32'
Eb-lol Condensador ﬁpo horizontal 376 tubos,f = 3/4", L= 16'
E -105 Cambiador de calor 37 tubos, f - 3/4",L = 8’
T -101 Torre de reaccién-destilacién f = 2 ft,H = 88 ft
vV -102 . Tanque de balance P=6.5ft, L =141t
T -102 Torre recuperadora de alco-

hol alflico B =546t H=42ft
T -103 Torre recuperadora de 4cido

acético #=5.51,H:= 38 £t
TE-101 Primer efecto de evaporacién f - 2.5 ft, H= 8.6 ft
TE-102 Segundo efecto de evaporacién f# = 3 ft,H = 9.1 ft
T -105 Torre de arrastre con vapor g -2.54,H:8.2 ft
T -104 Torre de separacién éter-&cido f = 4.5 ft, H = 34 ft



2.2 DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESO

EC-10?
v-103
F-105
E-107|
R5-102

TE-102




2.‘ 3 BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA.



Corriente

2.3 BALANCE DE MATERIA Y i:N_xA_:'nru.xm

< @ < e | © © © | ® o © & | @ @
Alcohot Alflico 1.0 0.0220 | 0.0164 0. 0435 .
Acido Peracética 0.54 0.0106
Acctato de Etilo 0. 46 0.79 0.0024 } o0.002¢ 0. 0065
rAg\ll 1.0 0.21 . 9192 0.8923 i 0. 9486 0. 8584 0.27 0. 022 0. 662 0.9098 1. 0 0. 08 0.02 0. 004
Glicidol 0. 0268
Peréxido de Hidrbgeno a.0011 | o.0011 ©0.0018 0. 0026
Glicerina 0.0018 { o0.0286 0.0459 0. 0659 0.76 0.98 0.207
Aciap Acético o.0ts8 | 0.0532 0.0014 § o.084s 9.10 0. 001 0.257 0. 0056
Residuo Pesado 0.0030 | o.0060 0. 0094 0. 0136 .16 0.789
Eter Lsopropflico 0. 63 0,977 0.081 1.0 0. 0025
s 1bmoi/n 1,571.6 142.8 98.0 | 108.9 | 1.691.5 | 16915 636.46 } 1,055.00] 882.29 540.49] 341.8 33.1 735. 01 858.3 63.45 50.82 12.63
wjo !
- b/h 28,397.0 111,936.0 § 3,364.0 § 7.993.3 837.231.6 J40,372.2 J12.894.7 J27,483.32]66.525.74 § 5. 2113 J12.160.1 § 3,38¢.2 309.38) 15.449.1 | 5,862.15] 4, 716.1 | 154222
Presién (mm Hg) 760 760 760 760 1,018.5 | 1 0185 760 1,018.2{ 1.018.5} 1,018 5 760 1.018.5 760 504 1.018.5 760 760
Temperatura ( °G) 20 20 20 20 40 102 20 20 76.5 20 20 20 20 96 40 40
Peso Molecular 18 816 58 73.4 22.01 23.9 20.26 26.05 5.4 100.3 35.6 102.2 24.91 18 92.4 92.8 1220
Densidad (1b/ft3) 62.3 62.2 9.2 57.4 60.8 62.8 61,7 63.5 51.8 45.6 61.7 45.2 63.6 62.3 76. 6 78.2 75.5
Cp (Btu/lb oF ) 0.9986 0.501 0.386 0.586 0.944 0.945 0.968 0.928 0. 668 0.560 0.840 0.550 0.957 0.9986 0.587 0.584 0.467




2.4 DIMENSIONAMIENTQO DE L.OS EQUIPOS DE PROCESO,
2.4.1 Reboiler Tipo Kettle. RB -~ 101

1. Determinacién de la carga térmica
Calor de vaporizacién@ 40 °C = 17, 887. 1 Btu/lbmol
= 7'489, 328.8 Btu

S Q= 418.7 lbmol % 17,887.1 _Btu
h lbmol h
2. Determinacidn de las condiciones del vapor saturado

Temperatura del vapor: 185.5 °C

Calor latente: 857.9 Btu/1b

Cantidad de vapor requerido : 7'489,328. 8 Btu/h - 8,730 1b/h
: 857.9 Btu/lb g :

3. Tamafio estimado de la unidad
Utilizando Q/A miximo de 12, 000 Btu/h £t2

A= Q/(Q/5)
A, 7'489,328.8 Btu/h _ 624 12
12,000 Btu/h ft

Seleccionando la unidad como sigue:

Di&metro interno de tubos : 3/4 in

BWG : 14

Pitch : 1in, &

Longitud de tubos : 32 ft

Longitud efectiva : 31 ft ) L A

NGmero de tubos . 624 ft2 = 103 tubos:
31 it = 0.196 ft2/1t B

De tablas estindares seleccionamos:
Didmetro interno de coraza: 15% in

Cuenta de tubos: 151
Pasos: 1

4. Determinacién del coeficiente de condensacién de la Fig. 8.

8,730 1b/h . 5.5 lb/ft(equivalente}
0.5 *-3} ft * 103
Esgtimando ty, = 60 °C y obteniendo las. propiedades del conden—
sado a esta temperatura: A

Gravedad especifica : 0.98
Conductividad térmica : 0. 75 Btu/h °F ft

Viscosidad ¢ 0,5 cP

G' _
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Debido a la baja carga en los tubos y a las propiedades fisicas
del condensado, el valor del coeficiente de pelicula se encuentra
fuera de rango, por lo que se usaré el valor de b, = 1,500,

5. Determinacibn del coeficiente de ebullicién
Adicionando un factor de ensuciamiento de 0. 001 tenemos:
1 .1 40,001 1 0. 001 _ 0.00167

hio h;o 1500
hiy = 1 . 600
0. 00167
Calculando la temperatura de pared, ¢t
tvapor = 366 °F tg, = 104 °F

Asumiendo hg = 300

tw - 104 °F 600 . (366 °F - 104 °F) _ 278.6 °F
600+ 300 .
tw = 278.6 O°F - 104 °F = 174.6 °F
de la fig. 9 hp a ty = 174.6 °F es mayor que 300. Se utilizari
300 como méximeo.

6. Determinacidén del 4rea requerida
Adicionando un factor de ensuciamiento de 0. 001 a h,

L. 1 1_ _, 0.001 . 0.006

u 600 300

U, __1 _ 167 Btu/ h ft2 oF
0. 006

Area requerida _ 7'489,328.8 Btu/h . 897 2
50 OF * 167 Btu/h £t2 OF

de la Fig. 10 longitud de tubo equivalente = 30. 6 ft
Area disponible . 151 * 30.6 ft * 0.196 ft2 . 906 2
ft
.”. el 4rea disponible satisface el valor del 4rea requerida.
Factor de seguridad para el 4rea 8 interpretado como mayor
disponibilidad de ensuciamiento
=906 - 624 L 100 . 45.2%
624



2.4, 2 Condensador Tipo Horizontal. EC - 101

1. Balance de energia

Q = 361.1 lbmol/h * 11,907.1 Btu/lbmol = 4'299, 653. 8 Btu/h

2. AT ‘ ;
: Flufdo Fluido
Caliente Frio Diferencia
Temperatura
104 maxima 94 10
Temperatura
104 minima 68 36
Diferencia
4] 26 26
AT - LMTD - __ 26 - 20.3 °F
In 36
10
*3. La temperatura media t;, . 94 _68 =" 81 °F puede ser utili-
2
zada como t..
a. Asumiendo Uy - 180
A = Q - __4'299,653.8 Btu/h . 1,176, 7 £t?

Ugq AT 180 Btu/h ft° °F = 20.3 °F

Seleccionamos tubos de 16 ft de longitud, 3/4 in didmetro, 14 BWG
en 1 in pitch triangular.
1,176. 7 £t2 _ 375 tubos

Nimero de tubos -
16 ft * 0.1963 ftl/ft

b. De la tabla 5 : para 375 tubos, 3/4 in didmetro, 1 in pitch .

triangular seleccionamos:
Coraza: 234 in didmetro interno

Cuenta de tubos : 376
Pasos: 2

c. Corrigiendo el coeficiente Uy o
A - 376 tubos * 16 ft * 0.1963 £t2/ft = 1,180.9 ft2 .

- Ug._ Q . _4'299,653.8 Btu/h = 179.4 Btu/h t2 OF
A AT 1180. 9 ft2 * 20,3 OF . )
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Fluido frio : lado de tubos, Agua.

4. De la tabla 6
Area de flujo a'¢ = 0. 268 in?

ap < Nta't « 376 *0.268in2 _ 0.35 £t?

144 n 144 inc/fté * 2
5. Gt =W [ag= 165,603 14 1b/h_ . 473,151.8 1b/h ft°
. 0.35 ft
Velocidad, V . Gt - 473,151.8 1b/h ft2 _ 2.1 ft/seg
: 3600 * @ 3600 seg/h * 62.5 1b/ft3 R
6. A ta = 81
H=o0. 92cP*2 42 1b/fth _ 2.23 1b/ft h

cP

Di . 0.584 in . 0.0487 ft
- 12 in/ft

Rey . Di Gt _ 0.0487 ft * 473,151.8 1b/h ft2 - 10,332.9
)l ; 2.23 1b/h ft

9. De 1a fig. 11 hi = 540 Btu/h ft2 °F

10. hio - hi * ID/OD . 540 Btu/h ft2 OF * 0. 584 in - 420 Btu/h £t °F
0.75 in

Fluido caliente : lado de la coraza, Solucién de Acetato de Etilo

4'. ag _ID*G'*B _ 23.25in * 0.25in * 23.25 in _ 0.9385 ft%

) 144 Pt 144 in2/it2 * 1 in
5'. Gg = 26,504.71b/h _ 28,241.6 Ib/h £t?
ag 0.9385 ft2
Carga G G w - 28,241.61b/h . 33.9 Ib/h £t
L N2/ 3 16 ft * 376 </ 3 :

Asumiendo h = ho = 600 y de 10. hio - 420

tyo tay ho _ (Tv-ta) 81, __600 (104 - 81), 94.5°F
hio+ ho 420 + 600 G
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tg . Tvttw _ 104 °F494.5 °F _ 99.3 °F

2 2
k¢ = 0.155 Btu/h £t (OF/ft)
£ = 63.96 1b/ft3
£z 0.465 cP

b 1’.5(40"4‘}‘;2'1/3‘ _

W/ k7P e% g) 13 )
h.1.5(4%23.5/0.465*2,42) "1/3

((0.465 * 2.42)2 / 0.1553 % 63.962 # 4,18 x 108) 1/3

h 2 588 Btu/ h ft2 OF

Basdndonos en h = 588 en lugar de el valor asumido de 600 ten-
dremos un nuevo valor de ty, y t; para calcular nuevamente el

valor de h con las nuevas propiedades, pero en este caso no es
necesario, ya que las propiedades del condensado no cambiarén

significativamente.
Cafda de Presibén

l.ado de tubos
1. Para Re = 10, 332.9 de 1a fig. 14 £z 0.00025 ft2/in2

2. AP, _ £ G2 Lo ..0.00025 * 473,151.8% %16 * 2 . 0.705 1b/in2
5.22 * 1010 Dg 5.22 * 1010 %0, 0487 * 1.0

3. APy - (4n/ s)(Ve/ 2g") = (4*2/1)(2.12/ 2 % 32.2) = 0.55 psi’
4. AP = AP+ QAP - 0,70540.55 = 1.3 psi °

L.ado de la coraza

1'. Para Tv - 104 OF M = 0.008 cP*2.421b/h ft _ 0.019 1b/h ft
cP
de la fig. 12 De = 0.55in / 12 in_ . 0.0458 ft

.t
Reg - De Gs , 0.0458 ft * 28,241.6 1b/h ft2 - 68, 077.1
0.019 1b/h it :

de la fig. 13 £ = 0.0014 £t2/in?
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2'. Niimero de cruces N1
N+1 _ 12 * L _ 12 in/ft #:16 ft . 8.3

B 23.25 ft

Peso molecular = 73.4 1b/lbmol

Densidad @ . 73.4 1b/lbmol
359 ft3/lbmol (564 °R/492 OR)(14.7 psi/2.9 psi)
s = 0.0351b/ft3 _ 0.00056 Ds . 23.25in . 1.94 ft
62.5 1b/ft3 12 in/ft
3L APy _ 1 £Gs? Ds (N+1) -
2 5.22% 101U De s

0.0074 * 28,241.6% % 1.94 % 8.3 - 6.7 psi
5.22 * 1010 % 0, 0458 * 0.00056

Pyl
2

Coeficiente total Uc

Uc _ _hioho _ 420 * 588 . 245 Btu/ h ft2 °F

hio+ho 420 +588

Factor de ensuciamiento Rg

- 0.035 1b/ft3

Rg, Uc -Ug . _245-179.4 . 0.0015 h £t° °F/ Btu
Uc Ug 245 * 179.4 _
RESUMEN:
hio = 420 Btu / h ft% °F No. tubos = 376
ho = 588 Btu/ h ftZ °F Longitud tubos = 16 ft
Uc = 245 Btu/ h ft2 °F OD, BWG, Pitch = 3/4 in, 14,
1 *n triangular
Uq = 179.4 Btu/ h ft2 OF Pasos = 2
Rg z 0.0015h £t2 °F/ Btu Diimetro coraza = 233 in
AP, - 6.7 psi Espaciamiento de baffles = 23% in
APT = 1.3 psi Pasos = 1



2.4.3 Cambiador de Calor. E - 105.
1. Balance de energia

Q
Q

40,372. 2 1b/h *0. 95 Btu/1b °F % (215 6 - 104)°F =
4'280, 260. 6 Btu/h

a. Consumo de vapor de 150# 366 °F
myap - 4'280,260.6 Btu/lb_ _ 4,989.2 1b/h
857.9 Btu/h - .

2. AT
Flu{do Fluido
Caliente Frio Diferencia
Temperatura -
366 mixima _]215.6 150.4
Temperatura
366 minima 104 262
Diferencia
o 111.6 111.6
AT = LMTD _ 111.6  _ 201.1°F
In _262
150. 4
3. Temperatura media t, . 215.6+104 _ 159.8 °F
a. Asumiendo Ug = 370
A__©O . 4'280,260.6 Btu/h = 57.5 ft?.
‘ Ugq AT 370 Btu/h £t& OF % 201.1 °F -

Seleccionamos tubos de 8 ft de longitud, 3/4 in didémetro, 14 BWG
en 1l in pitch triangular.

No. de tubos 57.5 ft2 - 36.6 tubos
8 ft * 0.1963 ft4/ft : .

b. de la tabla 5: para 36.6 tubos, 3/4 in dxémetro, I 1n pltch
triangular, seleccionamos: .
Coraza: 8 in didmetro interno
Cuenta de tubos: 37
Pasos: 2



c. Corrigiendo el coeficiente Ug
= 37 tubos * 8 ft * 0,1963 ft2/ft = 58. 1 £t2

Ug.___ O  _4'280,260.6 Btu/h _ _ 366.3 Btu/h ftZ °F
A AT 58,1 fté * 201.1 OF ~

Fluido frio: lado de tubos, Mezcla.

4. De la tabla 6
Area de flujo a'y - 0.268 in2

a, - Npa's ._37% 0,268 in% _ 0.069 £t2

144 n 144 ind/fte * 1

5. G, = W/at - 40,372.2 Ib/h . 585,104.3 lb/h ft%
0. 069 ft '

6. Aty - 159.8 °F )
M- 0.457 cP *%:2.421b/ft h _ 1.106 1b/ft h
cP R

Di 2 0.584 in_ _ 0. 0487 ft
12 in/ft

Ret - Di Gy . 0.0487 ft * 585,104.3 1b/h £t% *_ 25;763.6 >
1.106 1b/ft h - TR

7. De la fig. 15 jn = 85

8. A 159.8 °F k z 0.361 Btu/h ftZ (OF/ft)

9. hi _jp k_ (cp/‘/k)l/3 85 4 0.361 Btu/h ft2(oF/ft), 0.95 *1.106 1/3
0. 0487 ft 0. 361

Dx

_hi = 899. 6 Btu/h ftZ OF

hio . hi Di _ 899.6 Btu/h £t° °F 4 0.581 in _ 697 Btu/h ft? °F
De 0.75 in

Fluido caliente: lado de la coraza, Vapor.

4'. as -ID*C'B _8in* 0.25in* 8in _ 0.111 #t?

144 Pt 144 in2/ftZ * 1 in
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5'. Gg . W_ _ 4,989.21b/h _ 44, 947.8 1b/h £t2
‘ 0. 111 £t

as
6'. A T = 366 °F
HM=z0.016 cP*2.421b/bft _ 0.0387 1b/h ft
cP

De = 0.55in__ . 0. 046 ft Fig. 12
12 in/ft

Re, - De Gs _ 0.046 ft * 44,947.8 1b/h ft2 _ 53,426.3
H 0.0387 1b/h ft

9'. Para vapor de agua ho recomendado
ho = 1,500 Btu/h ftZ OF

Cafda de Presibn

Lado tubos
1. Para Reg = 25,763.6 de la fig. 14 f - 0.00021

2. 8 = 0.9978

3. AP, = 1 Gl Ln _.10.00021 * 585,104.32 * 8 * 1 -
2 5.22%1010pDi s 2 5.22 % 1010 * 0.0487 * 0.9978
AP, - 0.113 psi
Lado de 1a coraza
1'. Para Reg = 53,426.3 de la fig. 13 f - 0.00155

Volumen especifico - 2. 739 ft3/1b
1 . 0.365 1b/ft3
2.739 ftz/lb

.- 8=0.3651b/it3 _ 0.00584
62.5 1b/ft

2'. N+1z12*%L _12.%8 _12
B 8 -

Ds - 8in / 12 in/ft - 0.667 ft



3'. AP, - £ Ga2 Ds (N 1) _ 0.00155 * 44,947.82 * 0. 667 * 12 _
5,22 %10 10 De s 5.22 * 1010 * 0.046 * 0. 00584

AP, - 1.8 psi
13. Coeficiente total, Uc

Uc . hioho  _ 697 Btu/h ft2 OF * 1500 Btu/ h ft2 °F _
hio+ho ~ 697 Btu/h {tZ OF + 1500 Btu/ h ftZ OF

Uc = 475.9 Btu/h £t? OF

14. Factor de ensuciamiento Ry

Uc - Ud _ 475.9 Btu/h ft2 OF - 366.3 Btu/h ft% OF .

Rd =
Uc Ud  ~ 475.9 Btu/h ft2 OF * 366. 3 Btu/h {tZ OF =
Ryq = 0.0006 h ft2 OF/Btu
RESUMEN:
hio = 697 Btu/h ft2 °F No. tubos z 37
ho = 1500.Btu/h {t2 °F Longitud tubos = 8 ft

OD, BWG, Pitch = 3/4 in, 14,

Uc = 475.9 Btu/h 1t2 OF
1 in triangular

Ugq = 366.3 Btu/h £tZ °F Pasos = 2
Rd = 0.0006 h £ft% °F/Btu Didmetro coraza = 8 in
APg - 1.8 psi Espaciamiento baffles = 8 in
AP, = 0.113 psi ) Pasos = 1 .



2.4.4 Torre de Reaccidn - Destilacién. T - 101

Flujo de liquido. GPM

82.7 GPM

Flujo de vapor. CFS =z 3.35 ft3/seg

Densidad de vapor. Dv

2.2 1b/ft3

Densidad de liquido. D1 = 60.2 1b/ft3
Espaciamiento entre platos. TS = 24 in
Sistema = No espumante
Factor de sistema. Fs - 1.0

1. Velocidad de disefio. VDgqgg

VDdsg
VDdsg

VDng
VDng

250 * F's = 250 % 1

= 250 GPM/{t2

41 *NDI - Dv'* Fs - 41 *460.2 - 2.2 * 1 = 312.2 GPM/£t2

7.5 WIS *#{DL - Dv' * Fs = 7.5 ™22 +V60.2 = 2. 2% 1 =

279. 8 GPM/{t?

Se selecciona el menor valor.

2.

Factor de capacidad de vapor. CAF

CAF - CAFg * Fs = 0.427 * 1 = 0.427

CAF, - 0.427

Factor de carga de vapor. Vload

Vload
Vload

v
CFS *\D1 - Dv = 3,35 £t3/seg *\] (60.2 - 2.2) 1b/1t3
0.652 ft3/seg

Fig. 16

2.2 1b/ft>

Diimetro de la torre aproximado. DT'

DT' = 2.0 ft

Fig. 17

Longitud de trayectoria de flujo aproximada. FPL/

FPL'-9**DT _9%2.0ft _ 18in

NP 1

Area activa minima. AAM

AAM . Vlcad+GPM * FPL'/13,000 . 0.652-+82.7* 18/13,000 .

CAF * FF

0.427 * 0.7
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AAM = 2.56 ft®

7. Area minima de derramadero. ADM

ADM = GPM /(VDgg, * FF) _ 82.7 GPM = 0.47 12
o 250 GPM/£t* * 0.7

8. Area de la columna. ATM

ATM - AAM+4-2 * ADM - 2.56 242 * 0.47 £t2 = 3.5 ft2

ATM Vlioad . 0.652 - 2.8 ft?
0.78 * CAF * FF _ 0.78 * 0.427 * 0.7

Se selecciona el valor mayor.

o

DT YATM/0. 7854" - UB 5/0, 7854" = 2.1 ft 2.0 ft = 24 in

AT - 3.14 £#2 - TL * DT2/4 - T * 2. 02/4
9. Area total del derramadero. AD

AD - AT # ADM/ATM-= 3.14 £t2 * 0.47 £t2/3.5 £tZ2 - 0.4217 £t2

10.
AD, - 0.4217/2 = 0.2108 £t2
AD) . 0.2108 ft° _ 0.0671
AT 3. 14 ft°
Hj_ 0.1190 Tabla 7
D

H; = 0.1190 * 24 in - 2. 86 in

11. Longitud de trayectoria de flujo. FPL

FPL =12 * DT - (2Hj+H3+2H+2H,) . 12 * 2 O - (2 % 2 861n)
NP . woEmmnid, -0 :

FPL = 18.28 in

FPL modular = 19.0 in
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H-2,5in H/D = 2.5 in/24 in - 0.1042
L/D = 0.6105 AD]/AT = 0.0551 Tabla 7

L = 0.6105 * 24 in z 14. 65 in
AD; = 0.0551 * 3.14 ftZ = 0.173 £t2

AD =2 AD] = 2 * 0.173 £t - 0. 346 £2
12. Area activa, AA

AA = AT - (2AD) + AD3+2ADg+ 2AD7) = 3.14 £t2 - 0.346 £t2:
AA = 2.794 £t2

13. % Inundacidn a V/L constante

% _ - Vlicad+GPM * FPL/13,000 _ 0.652482.7 * 19/13,000__ 0. 648

100 ] AA * CAF - 2.794 * 0.427
%o Vioad - 0. 652 - 0.623
100 AT % CAF * 0.78 3.14 * 0.427 * 0. 78

Aplica el mayor.valor.
14. Factor de carga del derramadero. DLF

DLF = ( AD * VDggy/ GPM)%- 6 = (0. 346 * 250/82.7)0- 6, -
DLF = 1.03 o

15. Ancho de la trayectoria de flujo. WFP
WFP = AA * 144/FPL = 2.794 £t % 144/19 in = 21.2 in
16. NGmero total de vAlvulas por plato. NU
Lineas =IFPL - 8.5 _,_1]* NP _[19 in - 8.5 +1]* 1 _8
0.5 * base 0.5 * 3.0

Unidades/linea _ WEP - 0.8 21.2 _ -0.8_2.9
5.75 * NP 5.75 % 1.0

NU = 8 lineas * 3 unidades/linea - 24 unidades



17. Cafda de presién de plato seco. APdry

APdry = 1.35 tm Dm/D1+K; (Vh)2 Dv/D1

APdry = K, (Vh)2 Dv/D1

Ah : NU/78.5 = 24/78.5 = 0.3057 £t%

Vh = CFS/Ah = 3.35 ft3/seg /0.3057 £t2 - 10.96 ft/seg

APdry = 1.35 * 0.074 * 480/60.240.2 * (10.96)2 * 2.2/60.2 =
APdry = 1.67 in liq. .

APdry = 1.05 * (10.96)% * 2,2/60.2 = 4.6 in liq.
Se utiliza el mayor valor.
18. Caida de presién total.AP

APdry +0.4 (GPM/Lw)2/3 4 0.4 Hw

D>
"

2.0 in Lw 2L -2 % 14.65 in - 29.3 in

I
€
'

AP - 4.6 inliq.+ 0.4 (82.7/29.3)2/34-0.4 % 2.0 = 6.2 in liq.

AP

6.2 in liq. * 60.2/1728 = 0.216 lb/in2
19. Backup del derramadero. Hdc

Vload/Ah = 0.652 ft3/seg/0.3057 £ft2 = 2.13 ft/seg

Aud = AD/3 CAuwd< AD/2 Aud - 0. 15 ft2

Vud = GPM * 0.0022 _(82.7 * 0.0022)t3/seg _ 1.23 ft/seg
Aud 0.15 ft2

Hud = 0.65 (Vud)? = 0.65 * (1.23)% = 0. 98 in liq.

Hdc = Hw+ 0.4 (GPM/Lw)2/34 (&P +Hud)(D1/D1 - Dv)

Hdc = 24 0.4 (82.7/29.3)2/34 (6.2 4+0.98) (60.2/ 60. 2 .2 2) =

Hdc = 10.25 in



El procedimiento utilizado se basd en el manual del fabricante
Glitsch, para platos tipo vadlvula.

RESUMEN:

Consultar la héja de datos correspondiente.



2.4.5 Tanque de Balance. V - 102

Tﬁk

Lo} ]

y3

h2

{

[}

h4]

1. Tiempo de residencia

2, Condiciones de disefio

Ts = 45 min.

Td - 40 °C
Pd =z 1 atm.

A3

« Dp ()

14. 696 1b/in2

3., De acuerdo a la tabla 8 se considera que el material de cons-
truccién es acero al carbén SA-515 con un esfuerzo permiscible

S de 13, 700 1b/in2.

Se considera una eficiencia de soldadura E del 8§0%.

4. La corrosiém permiscible C de 1/16 in.

5. Dimensiones

Volumen total del liquido

V1'z 37,231.61b, 4 "1 hr

1 ft3

h 60 min

60.8 1b

%« 45 min = 459.3 §t3

Considerando que el nivel miximo alcanzado por el liquido esta
a una altura de 0. 85D que corresponde aproximadamente al 90%

del volumen total

Vvt = 459.3 £t3/ 0.9 = 510. 3 ft3

Difdmetro Sptimo

B

F=_P . 14.696 1b/in?
CSE 0. 0625 in * 13,7001b/in2* 0.8
D: 6.6t

De la Fig. 18

. 0.0215in "1

Transformando a un didmetro comercial tenemos D =z 6.5 ft



Area { de seccibn circular)

A: T D2/4 = 3.1416 * 6.52/4 - 33.18 ft%
Para determinar la longitud se consideré el volumen de cabezas,
tomando en cuenta que el volumen necesario de 510. 3 ft3 debe ser - -

la capacidad del tanque entre los niveles méximo y minimo.

= 0.5 ft

El nivel minimo es de = 6 in -
= 0.85 D = 0.85 * 6.5 ft = 5.525 ft = 66.3‘in :

‘El nivel méximo es de
. Capacidad a nivel minimo (6 in)
1) Cilindro. de la Tabla 7

t . 0.0769 Al _ 0.0353

hl -0.5f
D 6.5 ft A

Al = 0.0353 % A = 0.0353 * 33.18 £ft2 = 1.1713 ft2
Veil) = 1.1713 L

2) Cabezas. De la Tabla 9

hl _ 0.0769 _— f(Zc) = 0.0354
o °
Volumen parcial = 1 T K D3 £{Z¢)
6
K=2b b=D/4 - 6.51ft/4 =1.625 {t
D

K-2%1.6251ft/6.5ft - 0.5

Vcaby = 1L * 3.1416 * 0.5 % (6.5 ft)3 * 0.0354 = 2. 5451 ft3
6 . : ,

Capacidad a nivel miximo (66.3 in)®

1) Cilindro. De la Tabla 7

ol

A3 - 0.0941 * A -0. 0941 * 33.18 £ft% = 3. 1222 ft2
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Veily = 3.1222 L
2) Cabezas. De la Tabla 9

hi+h2 _5.525 ft - 0.85 ———3 f(Zc) = 0. 905939
D © 6.5 ft

Veaby .1, 3.1416 * 0.5 * (6.5 ££)3 * 0.905939 - 65. 1340 £t3

o~

Por lo que el volumen del cilindro queda:

Veil = (133.18 - 1.1713 - 3.1222) L. - 28.8865 L
y el volumen de las cabezas:

Vcab = 65.1340 £t3 - 2.5451 £t3 - 62.5889 £t3
con el valor del volumen total podbremos saber L,

28.8865 L+ 62.5889 ft3 = 459. 3 ft3

L, . 459.3 £t3 - 62.5889 ft3 _ 13.7334 ft
28.8865 ft” :

Por lo que se utilizarid placa comercial de 14 ft
El volumen real del liquido entre los niveles midximo y minimo

seri: )
V = Vcil # L+Vcab = 28.8865 ft% = 14 ft+62.5889 £t3 = 467 ft3

con un flujo de :

37,231.61b , 1h L3 _10.206 £t3/min
h 60 min 60.8 1b '

.

donde el tiempo de residencia es de 45. 76, y la relacién’ L/D
resultante es de 2.15. . .
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2.4.6 Torre Recuperadora de Alcohol Alilico. T - 102
Flujo de vapor. CFS = 160.7 £t3/seg
Flujo de liquido. GPM = 115.1 GPM
Densidad del vapor. Dv = 0.0411 1b/ft3
Densidad del lfquido. Dl = 62. 89 1b/ft3
.Espaciamiento entre platos. TS = 24 in
Sistema = No espurnante
Factor de sistema...Fs = 1.0
1. Vglocidad de diseifio. VDdsg
VDggg = 250 GPM/ft2
2. Factor de capacidad de vapor. CAF
CAF, = 0.386 CAF =-0.386
- 3, Factor de carga de vapor. Vlead
Vload = 4.1 ft3/seg
4_'. Didmetro de la torre aproximado. DT!
DT!' - 4.0 ft NP -1
5. Longitud de trayectoria de flujo aproximada. FPL'
FPL' = 36 in
6. Area activa minimma. AAM
AAM : 16. 38 ft?
7. Area minima de derramadero. ADM
ADM = 1.32 £t?
8. Area de la columna. ATM
ATM = 19.48 ft2

DT - 5.0 ft
AT = 19.635 ft2



9. Area total.del derramadero. AD

AD - 1.33 £t2

10. ADI = 0.665 ft2 AD1_ _ 0.0338
AT
H1 _ 0.0745 . Hl = 4.47 in
5}

11. Longitud de trayectoria de flujo. FPL

FPL = 51.06 in : FPLmodular = 52 in -

Hl = 4 in H _ 0.0667 s
D - .

L . 0.4983 APl _ 0.0285

D AT

L = 29.9 in ADI1 = 0.5596 ft2

12. Area activa. AA
AA = 18.51 f£t2

13. % Inundacién a V/L constante

% inundacidén _ 0.695

100

14. Factor de carga del derramadeio.' DLiF.'

DLF - 1.7
15. Ancho de la trayectoria de ﬂqjo." WEP o

WFP =z 51.3 in

16. Ndmero total de vdlvulas por plato., NU = .

Lineas = 30 Unidades/linea = 8.1 == 8
NU - 240 s

17. Caida de presién en plato éecé. APdry
Ah - 3.1 ft2 . Vh':51.8 ft/seg
APdry = 1.8 inliq. . E .

' 60



18. Caida de presién total. AP

Hw = 2.0 in Lw = 59.8in
AP - 3.26in liq. = 0.12 1b/in2 S

19. Backup del derramadero. Hdc

Vload/Ah - 1.32 ft/seg Aud : 0.45 ft®
Vud = 0.563 ft/seg Hud - 0.206 in lig.
Hdc = 6.09 in )

Se utilizd el mismo procedimiento establecido para la torre
T -101. S ’ .

RESUMEN:

A -
Consultar la hoja de datos correspondiente.



2.4.7 Torre Recuperadora de Acido Acético. T - 103

Flujo de vapor. CFS = 94.77 ft3/seg
Flujo de iigquido. GPM = 36.4 GPM
Densidad del vapor. Dv = 0.195 1b/ft3
Densidad del lfquido. D1 = 62. 7 1b/ft3
Espaciamiento entre platos. TS z 24 in
Sistema = No espumante

Factor de sistema. Fs = 1.0

1. Velocidad de disefio. VDdsg
VDggg = 250 GPM/ft?
2. Factor de cvapacidad de vapor. CAF

CAF, = 0.458

3. ¥actor de carga de vapor. Vload
Vload = 5.3 {t3/seg
4, DiAmetro de la torre aproximado. DT;
DT' - 4.0 ft NP -1
5. Longitud de trayectoria de flujo aproximada. FPL'’
FPL' - 36 in . l
6. Area activa minima. AAM
AAM = 16. 83 £t2
7. Area minima del derramadgro.:ADM‘ *

ADM = 0.416 £t2

8. Area de la columna_.. ATM L s

ATM - 21.17 £t2
DT - 5.5 ft
AT - 23.76 it?



9. Area total del derramadero. AD

AD = 0.4669 fté

_AD1 . 0.0098
AT . :
"H1 = 2.145 in

10. AD1 = 0.2335 £t2

H1 _ 0.0325
D

11. Longitud de trayectoria dé 1 jb'.;f FPL

FPL = 61.71 in FPL modular = 61 in
5 in

H1 - 2. H1l _ 0.0379
D
L _ 0.3824 o AD1_ _ 0.0124
D ' AT
L - 25.23 in AD1 - 0.2946 ft2

12. Area activa. AA
AA : 23,17 £t

13. % Inundacién a V/L constante

%_inundacién_ _ 0.624

100
14. Facto.r de carga del derramadero. DLF
DLF = 2.31 B
15. Ancho de la trayectoria ‘de ﬂujé. WEFP
WFP - 54, (;9 in

16. Namero total de vdlvulas por-,plqt(_:i NU .

Lineas = 36 o S e ‘,'Ux.ii:daid’e'
NU = 324. :‘v R T L

z

17. Caida de presx

Ah - 4.0 ft2

P Vh =723.72 ft/seg
APdry = 1. 84 in liqg, . s Lo



18. Caida de presién total. AP

Hw = 2.0 in Lw = 50.46 in
AP = 2.96 in liq. = 0.107 1b/in? R

19. Backup del derramadero. Hdc

Vload/Ah = 1. 324 ft/seg : Aud - 0. 5:ft% -
Vud = 0.32 ft/seg Hud = 0./0667 in lig.

Hdc = 5.36 in

Se utilizd el mismo procedimientq'é,sté.blecicio pa_'ri.-i lr'aw;:o:rrre T%lOL
RESUMEN:

Consultar la hoja de datos correspondiente.



2. 4.8 Evaporadores Multiple Efecto.

A, 1 er. efecto. TE -~ 101
. H ™ h
1. Tiempo de residencia Ts = 5 min . .
2. Condiciones de disefio Td = 51.6 °C N
Pd = 100. 7 mm Hg " L
= 1.95 1b/in2
hr
N
ol J

A
I'—-S—I

3. De acuerdo a la Tabla 8 se considera que el material de cons- -
truvvién es acero al carbén SA - 515 con un esfuerzo permiscible

S de 13,700 1b/in2.
Se considera una eficiencia de soldadura E del 80%.
4. La corrosidn permiscible C de 1/}6 in.
5. Dimensiones
Volumen total del liquido

V1:12,315.081b , 1 hr _, _1.ft3 « 5 min = 14,63 ft3
h 60 min . 70.141b

Didmetro Sptimo

F. _P . 1.95 1b/in? - 0.0028 in~
T CSE 0. 0625 in * 13,700 lb/in® * 0.8
De la Fig. 18 . D= 2.6 ft
Transformando a un didmetro comercial tenemos D = 2.5 ft = 76.2 cm
Célculo de hv ® boquilla = 3in = 7.6 cm
hv = 0.2 D4+91.54+ @/2
hv = 0.2 #* 76.2 cm +91.5 cm+7.6 em/2 = 110.55 cm



Por criterio recomendado se utilizard hv = 122 ¢m como minimo
hv = 4 ft

Célculo de hbn

D4+15.24@/2 = 0.2% 76.2 cm+15.2 cm+4+7.6 cm/2 =

hbn 2
1 ft

hbn

"ot

0.
1.

C4&lculo de hr

hr = Qi * Ts/A A= T D2/4 = 3.1416 %(2.5 £t)2 _ 4.9 ft2
4

2.926 £t3/min * 5 min _ 3 ft
4.9 ft4

hr

i

Ci&lculo de hb
Por criterio hb = 15.2 cm - 0.5 ft

2.5 ft - L/D - 3.4

D
8.6 ft placa comercial —> L = ‘1'0‘ ft

L

it 0



B. 2 do. efecto. TE - 102

1. Tiempo de residencia Ts = 5 min ﬁhp“
X by
2. Condiciones de disefio Td =-33.6 °C
Pd =z 31.8 mm Hg ¥
haw)
= 0.615 1b/in2  fp—Nes—{ 0
e
Nowwy
D

3. De acuerdo a la Tabla 8 se considera que el material de cons-
truccién es acero al carbén SA - 515 con un esfuerzo permiscible

S de 13, 700 1b/in2

Se considera una eficiencia de soldadura E del 80%.
4. La co“rrosic’)n permiscible C de 1/16 in
5. Dimensiones

Volumen total del liquido

V1 :18,309.381b 4 1h _ ,_ 1£t3 4 5min = 23,99 £3
h 60 min 63.6 1b

Didmetro 6ptimo -
F._P___ _ 0. 615 1b/in? - 0.0009 in~ %
CSE 0. 0625 in * 13,700 1b/inZ * 0.8

De la Fig. 18 : D= 3.2 ft

Transformando a un didmetro comercial tenemos D = 3.0 ft = 91.44cm

Célculo de hv @ boquilla = 3 in = 7.6.cm

hv - 0.2 D4+91.5+@/2 . .
hv - 0.2 * 91.44 cm+491.5 ¢cm+ 7.6 cm/2 = 113.6 cm”



Por criteric recomendado se utilizard hv = 122 ¢cm como minimo
hv = 4 ft

-~

Cé4lculo de hbn

hbn = 0.2 D+15.24¢/2 = 0.2 % 91.44 cmn+15.2 cm~47.6 cm/2 =
hbn z 37.3 cm = 1.2 ft

CAalculo de hr

hr = Q1 Ts/A , A-TID2/4 = 3.1416 *(3.0 £t)2_ _
4
A = 7.1 ft2
hr - 4.798 ft3/min * 5 min _ 3.4-ft . ... ..
7.1 ft2 ;

C4lculo de hb

Por criterio hb = 15.2 cm = 0.5 ft

3.014t L/D = 3.0

D
9.1 ft placa comercial —> L = 10ft .~

L



2.4.9 Torre de Arrastre con Vapor. T - 105

+ .
1. Tiempo.de resudencia Ts =z 10 min /TT
) Fre
2. Condiciones de disefio Td = 96 °C
Pd = 1 atm Ml
= 14:696 1b/in2 L
AL
Nruw
S
D

3. De acuerdo a la Tabla 8 se considera que el material de cons-
truccibén es acero al carbén SA - 515 con un esfuerzo permiscible

S de 13, 700 1b/in
Se considera una eficiencia de soldadura E del 80%.
4. La corrosibn permiscible C de 1/16 in.
5. Dimensiones
Volumen total del liquido

V1-5,82.151b 4 1h _, 163 _ 10minz 12.76 ft3
h 60 min 76.6.1b

Diidmetro &ptimo

F = P _ 14. 696 1b/in? _ 0.0215 in~1

CSE  0.0625in * 13,700 tb/inZ * 0.8

De la Fig. 18 D= 2.314t
Transformando a un didmetro comercial tenemos D - 2.5 4t = 76.2 cm
Célculo de hv ¢ boquilla = 3 in = 7.6 cm

0.2 D+ 91l.5+¢/2

hv
0.2 *% 76.2 cm491.5 cm«+47.6 cm/2 = 110.5 em o5

hv




Por criterio recomendado se utilizari hv = 122 cm como minimo
hv = 4 ft

Céilculo de hbn

0.2 D#15.24+F/2 = 0.2 * 76.2 cm+15.2 cma4 7. bcm/2 =

hbn =
=34.2cm = 1.1 ft

hbn
Célcu.lo de hr

AT D2/4 _ 3.1416 * (2.5 ft)2 _ 4.9 £t
4 .

hr = Q1 * Ts
A

hr _ 1.276 ft3/min * 10 min __ 2.6 ft
4.9 ft

C&lculo de hb

Por criterios hb - 15.2 cm = 0.5 ft

t /D= 3.2

‘D=z 2.5 ¢
8.2 it placa comercial —> L = 8.0 £t

L

"



' 2.4.10 Torre de Separaciébn de Eter - Acido. T - 104

Flujo de vapor. CFS = 68.94 ft3/seg
Flujo de lfquido. GPM = 24.53 GPM
Densidad de Vapor. Dv = 0.218 1b/ft3
Densidad de l{quido. D1 = 61.83 1b/ft3
Espaciamiento entre platos. TS = 24 in
Sistema = No espumante

Factor de sistema = 1.0

1.

Velocidad de disefio. VDd_sg
VDggg = 250 GPM /12
Factor de capacidad de vapor. CAF
CAF_ = 0.46 , CAF : "o.'j 46
Factor de carga de vapor. Vlcad ‘
Vload = 4.1 ft3/seg
Difdmetro de la torre aproximado. DT'
DT' - 3.5 ft NP = 1
Longitud de trayectoria de flujo aproximada. FPL!
FPL' - 31.5 in
Area activa minima. AAM
AAM - 12.92 ft?
Area minima de derramadero_. ADM
ADM = 0.284 ft2
Area de la columna. ATM
ATM = 16.33 £t2

DT =z 4.5 ft
AT - 15.9 ft2



9. Area total del derramadero. AD

AD

0. 2766 ft2

ADl _ _ 0.0087
AT
Hl = 1.62 in

10. AD1 = 0.1383 ft2

._H1_ 0.0300
D

11, Longitud de trayectoria de flujo. FPL

FPL modular = 50.5 in

FPL - 50.76 in
H1_ . 0.0324

Hl - 1.75 in

D
L. _ 0.3546 ADI_ . 0.0098
D AT
L = 19.15 in ADI = 0.1559.£t2

12. Area activa. AA
2
AA - 15.59 ft

13. % Inundacién a V/L cnnstante

%inundacién _ 0.719 :

100
14. Factor de carga del derramadero. DLF
DLF = 2.0
15. Ancho de la trayectoria de flujo. WFP
WEFP - 44.46 in
16; Niimero total de vdlvulas por plato. NU

" Lfneas = 29 Unidades/linea = 6.9 a3 7.0

NU = 203
17. Caida de presién en plato seco. APdry
Ah - 2.56 ft2 Vh = 26.92 ft/seg

APdry = 2. 683 in lig.
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18. Cafda de presién total. AP

Hw =z 2.0 in Lw = 38.3 in
AP = 3.78 in lig. = 0. 135 lb/in?

19. Backup del derramadero. Hdc

Vload/Ah = 1.6 ft/seg Aud = 0.12 £t2
Vud = 0.45 ft/seg Hud - 0.1315 in liq.

Hdc = 6.22 in

Se utilizé el mismo procedimiento establecido en la torre T-101.

RESUMEN:

Consultar la hoja de datos correspondiente.



2.5 DOCUMENTOS DESCRIPTIVOS.
2.5.1 Descripcibén del Proceso

El proceso de obtencidn de glicerina a partir de alcohol
alflico, es el denominado proceso &cido; también conocido como
proceso limpio, ya que no utiliza cloro y fue establecido por las
compafifas Daicel y FMC.

El proceso Daicel da como resultado altos rendimientos
de glicerina, por medio de la epoxidacidn del alcohol alilico con
&cido peracético y la hidratacién del glicidol producido en una
columna de reaccibn - destilacibn, sin el uso de ning{n cataliza-
dor. Ademdis, se obtiene como subproducto 4cido acético muy
puro.
La produccién del 4cido peracético se realiza mediante la
oxidacibn en fase liquida del acetaldehido con aire.

Sistema de Reaccifn - Destilacién

Reaccién en fase liquida. Usualmente, el 4cido peracético
se obtiene industrialmente en una solucién con un carboxilato
alifitico ligero, como es el acetato de etilo y el acetato de metilo,
incluyendo minimas cantidades de 4cido acético, debido a su

inestabilidad. La hidr6lisis del acetato de etilo es aproximadamen-

te del 10% en fase lfquida de la reaccién del alcohol alilico con
Acido peracético en presencia de un exceso de agua en una colum-
na de platos miltiples con recirculacién. M4ds aGn, el producto
de la hidrélisis del acetato de etilo, forma una mezcla azeotré-
pica:que es diffcil de separar.

Destilacién de la Solucién de Acido Peracético/Acetato de Etilo.

Para prevenir la hidrélisis del acetato de etilo se efectia
una destilacibén azeotrdpica entre el acetato de etilo y el agua,
que después reaccionard con el alcohol alflico. La columna se
opera a 150 mm Hg. y una temperatura de 40 °c.

El diagrama de flujo para la produccién de glicerina por la
reaccidn del alcohol alflico y el 4cido peracético muestra que,
la solucién de 4cido peracético/acetato de etilo se alimenta en la
parte media de la columna y el alcohol alilico se alimenta pocos
platos abajo de la seccifn media, mientras que un exceso de agua
10 2 50 molar con respecto al 4cido peracético se alimenta en lo
alto de la columna de reaccién - destilacién. La presién es con-
trolada entre 100 - 150 mnm Hg. para mantener una temperatura
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de 40 - 70 °C en la zona de reaccién. El acetato de etilo obtenido
en la destilacién se manda fuera de lfmites de baterfa para que
sea deshidratado y alimentado a la reaccién de acetaldehido para
la obtencifn de 4cido peracético que se lleva a cabo en un proce-~
80 aparte.

El producto de la reaccién contiene glicidol, glicerina, dci-
do acético, agua y alcohol alflico, que son alimentados a un tan-
que de balance, con un tiempo de residencia de 45 minutos, para
que en este tiempc se termine de llevar a cabo la reaccién y se
obtenga una corriente compuesta por glicerina, dcido acético,
agua y alcohol alilico que no reaccioné.

Esta corriente es precalentada y alimentada como liquido
saturado en la parte baja de una columna de destilacién con platos,
para separar el alcohol alilico y parte del agua. La presién de
trabajo es de 760 mm Hg., mientras que la temperatura es de
102 °C. A su vez, estos productos son enviados fuera de limites
de bateria para deshidratar el alcohol alflico y de esta manera
alimentarlo nuevamente a la reaccién principal.

E1 producto de esta destilacién conteniendo principalmen-
te 4cido acético, agua, glicerina y un residuo pesado, son envia-
dos, habiéndoles disrminuido su temperatura previamente, a la
parte alta de una columna de extraccién con platos que opera a
20 °C y una presifn de 760 mm Hg. Ademdis, se alimenta a contra-
corriente éter.isopropflico que actfia como agente extractor para -
recuperar el 4cido acético de la corriente principal,

L.a recuperacién del 4cido acético se hace simplemente
por destilacién de la corriente precalentada :para tenerla como
lfquido saturado que se alimenta a la parte baja de una columna
de platt')s que opera a 760 mm Hg. y una temperatura de 76. 5 °C.
Por fondos obtendremos una solucién de &cido acético al 66%
en peso y por el domo el éter isopropilico con pequefias canti-
dades de agua y &cido acético, que se realimenta a la parte baja
y a la temperatura de operacién de la columna de extraccién.

Después de la extraccién, la corriente principal es alimen-
tada a un evaporador de doble efecto a contracorriente, donde se
eliminard casi totalmente el agua contenida. Para lograr esto,
se alimentari en el primer efecto vapor saturado a 150 # y la co-
rriente a evaporar se alimentari en el segundo efecto con una temr
peratura igual a la de salida de la columna de extraccién. El eva-
porador estari operando a una presién de 100.7 mm Hg. y 31.8
mm Hg. y a una temperatura de 51.6 2C y 30 °C en el primer y
segundo efecto respectivamente.

La linea que sale del primer efecto del evaporador contiene
una solucidén de glicerina al 98% en peso y un residuo pesado de
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peso molecular 132, que son alimentados a una columna de desti-
lacién por arrastre con vapor que opera a 760 mm Hg. y tempe-
ratura de 96°C. El vapor de arrastre utilizado serd vapor saturado
de 150 # y que nos serviri para eliminar de nuestro producto
principal el residuo pesado.

Finalmente, la solucién de glicerina se hace pasar por un
condensador parcial en el que se eliminar4 el vapor de arrastre
y a continuacién por un cambiador de calor en donde se dismi-
nuiré la temperatura de la solucibén para ser almacenada,



2.5.2 Filosoffa Operacional.

Variables de Operacién y Control de Proceso.

a. Temperatura

El control de la temperatura se llevari a cabo en la salida de
la corriente de calentamiento del reboiler, mediante un controlador
de temperatura en los siguientes equipos:

Torre de Reacciébn- Destilacién. Para evitar un aumento en la tem-
peratura de reaccién que provocarfa que no solamente se elimine el
acetato de etilo, sino que las demés materias primas pueden evapo-
rarse junto con esta corriente.

Torre Recuperadora de Alcohol Alflico. Se debe mantener una tem-
peratura de 100 - 105 °c para evitar la disminucién en la concentra-
cién de alcohol alilico en el destilado, y de esta manera poder re-
circularlo a la alimentacién principal.

Torre de Separacién Eter- Acido. Controlando la temperatura en
76.5 OC, se obtiene una buena separacién entre el éter isopropilico
y el 4cido acético y de esta manera puede reutilizarse el éter en la

extraccibn.

Torre de Arrastre con Vapor. I.a temperatura en esta torre es propor-
cionada por el vapor de arrastre alimentado, controlando esta para
evitar un aumento en la presibn y por consiguiente la variacién en

la eficiencia.

b. Presibn.

La presidén en la torre de reaccién-destilacién, se controla me-
diante una bomba de vacfo. El mantener una presidén baja (150 mm Hg)
en la torre nos permite tener la temperatura de operacién deseada
y asegurar la eficiencia de la reaccién.

En la torre de recuperacién de alcohol alilico, la torre de se-
paracién éter-&cido y la torre de arrastre con vapor, la presién se
regula con un control de presién colocado en la linea de alimentacidn
al condensador, para asegurar la condensacién total 6 parcial de la
corriente de vapor alimentado.

- 77 -



En el caso de los evaporadores miltiple efecto, el control
de la presibén se realiza con un eyector colocado en la linea de
salida del vapor desprendido en la segunda etapa de .evaporacién,
permitiéndonos asfi tener la temperatura de evaporacién adecuada

en cada efecto.

c. Nivel.

El nivel en la torre de reaccién-destilacién, la torre recupe-
radora de alcohol alilico, la torre de separacién éter-dcido, en la’
torre de arrastre con vapor y en los condensadores, se lleva a cabo _._
mediante una vilvula de control de nivel colocada en la linea de des-
carga de la bomba en la parte baja de las torres y los condensadores.
En los evaporadores miltiple efecto, la vdlvula de control se loca-
liza en la linea de alimentacién del segundo al primer efecto, En
todos los casos, la vdlvula de control de nivel nos permite evitar
que el nivel del l{quido disminuya 8 aumente demasiado, evitindose
la cavitacién en las bombas y la inundacién en las torres respecti-

vamente.

d. Flujo.

En la torre de reaccién-destilacién, la torre recuperadora de
alcohol alilico, la torre de separacibn.éter-acido y la torre de arras-
tre con vapor, seé tiene un control de flujo en la lfnea de reflujo;

y en la torre de extraccibén este control de flujo se localiza en la
alimentacién del éter isopropilico a la torre. Este control nos per-
mite alimentar la cantidad de reflujo deseado a las torres.
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2.5.3 Criterios de Disgefio.

La planta de produccién de glicerina sintética estd constituida
principalmente por dos secciones: Reacci6én y Purificacidn.

Se tomé como capacidad de disefio 1.2 veces la capacidad nor-
mal y se recibe alimentacién de tanques de almacenamiento que se
encuentran a 1 atm. de presidén y que dosifican las materias primas
necesarias para el desarrollo del proceso.

La seleccidn de 1los equipos se realizd de acuerdo a los siguien-

tes criterios:

1) Para las torres de platos T-101, T-102, T-103 y T-104; se uti-
1iz8 la gufa para la seleccién de columnas de destilacién o absorcién
cuyos resultados se muestran a continuacién.

Se decidi§ la seleccién de platos con vAlvulas por lo siguiente:

- Con flujos bajos de vapor la vilvula abre lo suficiente para tener
condiciones estables de operacién.

- La combinacién de baja caida de presibén y alta eficiencia para
sistemas al vacio significan una menor calda de presién en la

torre.

- Las védlvulas tienen un borde que acentfa la turbulencia en la posici6n
en que entra el vapor al liquido y genera un &rea interfacial vapor-
l{quido adicional para dar una eficiencia de plato alta.

2) Purificacibn del a glicerina.

La'.destilacién por arrastre con vapor es un término aplicado
al proceso de destilacién con vapor directo. La destilacidén por
arrastre con vapor es comunmente usada en las siguientes situacio-
nes:

a. Para separar relativamente pequefias cantidades de materiales de
alto punto de ebullicién.



GUIA PARA LA SELECCION DE COLUMNAS DE DESTILACION O ABSORCION
T-i01

1) Factores que dependen del sistema

empacada platos

- 5i se tiene tendencia espumante, empacada si no ambas % X
- Si hay ablidos disueltos, platos si no ambas X X,
- Si maneja flufdos corrosivos, empacada si no ambas X =
- Si se remueve calor de aolucién, platos sl no ambas Pl
- Si la capacidad es pequefia, empacada si no ambas X x
- Si es sensible a la temperatura, empacada si no ambas X x
- Si los componentes tienen puntos de ebullicién cerca-

nos, empacada si no ambas > %
- - Si es viscoso, empacada si no ambas X x

Z) Factores gue dependen del modo de operacién

- Si la operacién es intermitente, empacada si no ambas - % %
- Si la resistencia a la transferencia de masa es con-

-trolada por la fase gaseosa, empacada; si es controla-

da por la fase lfquida, platos; si no es controlada por

ninguna, ambas. o X,
- Si se requiere de amplias variaciones en flujos de
lfquido y/o gas, platos si no ambas A

- 8i la exactitud en el disefio es critica, platos si no ambas X
- Si no se desea una retencién de llquido en la colum-

na, empacada si no ambas x X !
- 5i se tiene que mantener baja la cafda de presién en
1a columna, empacada si no ambas « A

3) Factores dependientes de la naturaleza fl{sica de la columna

- Si se espera limpieza frecuente, platos si no ambas *% x

- Si el'pesc de la columna es critico, empacada si no ambas X X

- Si salidas laterales son empleadas, platos si no ambas x X,

- Si el diSmetro de la columna es menor de 3{t, empa-

cada, si es mayor platos x

- Si el esgpacio en el domeo es critico empacada, si no ambas X X

- Si el espacio es critico, platos si no ambas -3 x
Total 17 19



GUIA PARA LA SELECCION DE COLUMNAS DE DESTILACION O ABSORCION
T-i02

empacada plates

1) Factores que dependen del sistema

- Si se tiene tendencia espumante, empacada si no ambas X L
- Si hay s6lidos disueltos, platos si no ambae X X
- Si maneja flufdos corrosivos, empacada si no ambas » _x
- Si se remueve calor de solucifn, platoa si no ambas X x
~ Si la capacidad es pequefia, empacada si no ambas X x
- Si es sensible a la temperatura, empacada si no ambas X X
.- Si los componentes tienen puntos de ebullicién cerca-

nos, empacada si no ambas X x
-- Si es viscoso, empacada s no ambas x x

Z) Factores que dependen del modo de operacién

- Si la operacifn es intermitente, empacada si no ambas - x
- Si la resistencia a la transferencia de masa es con-

trolada por la fape gaseosa, empacada; si es controla-

da por la fase lWquida, plntoa, si no es controlada por

ninguna, ambas. X 5%
- Si se requiere de amplias variaciones en flujos de
. Hquido y/o gas,platos si no ambas x
- §i la exactitud en el disefio es critica,platos si no ambas X
- Si no se desea una retencibn de lfquido en la colum-

na, empacada si no ambas X b4
- Si se tiene que mantener baja la caida de presx6n en

1a columna, empacada si no ambas X x

3) Factores dependientes de la naturaleza ffsica de la columna

~ Si se espera limpieza frecuente, platos si no ambas X X
- Si el peso de 1a columna es critico, empacada si no ambas X X .
- Si salidas laterales son empleadas,platos si no ambas X x
~ 51 el difmetro de 1a columna es menor de 3ft, empa-~

cada, si es mayor platos x
- Si el espacio en el domo es critico empacada, si no ambas x x
- 81 el eapacio es critico,platos si no ambas x X

Total 13 20



GUIA PARA LA SELECCION DE COLUMNAS DE DESTILACION O ABSORCION.
' T
03 . empacada platos

1) Factores que dependen del sistema

- Si se tiene tendencia espumante, empacada si no ambas

~ Si hay s6lidos disueltos, platos si no ambas

- Si maneja fluldos corrosivos, empacada si no ambas

- Si se remueve calor de solucién,platos si no ambas

~ 8i la capacidad es pequefia, empacada si no ambas

-~ Si es sensible a la temperatura, empacada si no ambas

- Si los_componentes tienen puntos de ebullicién cerca-
nos, ‘'empacada si no ambas .

-+ Si es viscosa, empacada si no ambas

bR
F

2) Facfprel gue dependen del modo de operacifn

F
;

~ Si“la operacifn es intermitente, empacada si no ambas

-~ Si 1a resistencia a la transferencia de masa es con-
trolada por la fase gasecosa,empacada; si es controla-
da-por la fase lfquida, platos; si no es controlada por
ninguna, ambas.

~ Si se requiere de amplias variaciones en flujos de
Ifquido y/o gas,platos si no ambas

- $i 1a exactitud en el -disefio es critica,platos si no ambas

~ 8i no se desea una retencién de lfquido en la colum-
na, empacada si no ambas

- §i se tiene que mantener baja la caida de presién en
la columna, empacada si no ambas

3) Factqraa dependientes de la naturaleza ffsica de la columna

- Si se espera limpieza frecuente, platos si no ambas

- Si el peso de'la columna es critico, empacada si no ambas
- Si salidas laterales son empleadas, platos si no ambas

- Si el difmetro de 1la columna es menor de 3{t, empa-

cada, si es mayor platos
- Si el eapacio en el domo es critico empacada, si no ambas e

- Si el espacio es critico, platos si no ambas

f

usm Al
#

-t

ot
t

Total




GUIA PARA LA SELECCION DE COCLUMNAS DE DESTILACION O ABSORCION
o T 104

1) Factores que dependen del sistema

empacada platos

- Si se tiene tendencia espumante, empacada si no amba- X

- Si hay s8lidos duuelto-. platoa si no ambas Jve
—

x

L

- $i maneja flufdos corrosivos, empacada si no ambas
- Si se remueve calor de solucién, platos si no ambas
- 8i la capacidad es pequefia, empacada si no ambas
- Si es sensible a la temperatura, empacada si no ambas X
.= Si los componentes tienen puntos de ebullicibn cerca-
' ‘nos, empacada si no ambasa x
-- Si es viscoso, empacada si no ambas P

X

b4

FE b

. i.") Factores yue dependen del modo de operacién

7 = Si la operacifn es intermitente, ermpacada si no ambas
- Si la resistencia a la transferencia de masa es con-
trolada por la fase gaseosa, empacada; si es controla-
~, da por la fase lfquida, p!atos. 8i no es controlada por
ningunn, ambas,
.- Si se requiere de -amplias variaciones en flujoa de
Iifquido y/o gas, platos si no ambas
- Si la exactitud en el disefio es critica, platos si no ambas
- Si no ge desea una retencifn de liquido en la colum-
na, empacada si no ambas
- Si se tiene que mantener baja la cafda de presién en
la ‘columna, empacada si no ambas

X

X

X

gl

}~

3) Factores dependientes de la naturaleza flfsica de la columna

.- Si se espera limpieza frecuente, platos si no ambas
- 51 el peso de 1a columna es critico, empacada si no ambas

'~ Si salidas laterales son empleadas, platos si no ambas
- 5i el difmetro de 1a columna es menor de 3ft, empa-

cada, si es mayor platos
~ Si el espacio en el domo es critico empacada, si no ambas

- Si el espacio es critico,platos si no ambas

i

bR B

Total
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b. Para separar apreciables cantidades de materiales de alto punto
de ebullicién.

c. Para recuperar materiales de alto punto de ebullicién de pequefias
cantidades de impurezas con mayor punto de ebullicién.

d. Donde el material que seri sujetado a destilacién es térmicamente-
inestable & puede reaccionar con otros componentes asociados con
£1 a la temperatura de ebullicién.

e. Donde el material no puede ser destilado por calentamiento indi-
recto adn a baja presién, debido a su alta temperatura de ebullicién.

f. Donde los calentadores de fuego directo no ge pueden utilizar por
haber peligro.

En el caso de la purificacién de la glicerina se utiliz6 este mé-
todo , ya que aplican lag situaciones 4 y 5 debido a ques

1. La glicerina es un material cuyo punto de ebullicién es de 290 °c
pero es térmicamente inestable ya que a 204 °C se calcina, porque

es su punto de fuego.

2. No se puede utilizar calentamiento indirecto atin a baja presién, ya
que su temperatura de ebullicién como puede observarse en el punto

anterior es alta.

3. Adem4s de aplicarse el punto 2, ya que se estin separando gran-
des cantidades de glicerina de alto punto de ebullicién.

3) Evaporacién Miltiple Efecto

El objetivo de la evaporacidn es concentrar una solucién con-
sistente de un soluto no vol4til y un solvente vol4til, que en la mayo-
ria de los casos este .golvente es agua.

La evaporacién es conducida por la vaporizacién de una parte
del solvente para producir una solucién concentrada, que generalmen-
te es el producto deseado y el vapor es condensado y desechado, aun-
que en algunas ocasiones deseado es el solvente.



La evaporacién se puede llevar a cabo en una 6 variasg etapas, la
diferencia entre éstas es que a medida que se aumentan etapas, se
aumenta la cantidad de producto evaporado, llegdndose a un nimero
6ptimo de etapas en donde la economia del sistema es el factor deter-
minante del nimero de éstas.

Se tienen cuatro tipos de evaporadores:
1. Tubos cortos
- El1 vapor se condensa fuera de los tubos
- Provee una buena transferencia de calor a un costo razonable
- La limpieza de los tubos es sencilla debiso a su tamafio
- Los coeficientes de transferencia son altos cuando se tienen 1i-
quidos ligeros y bajos cuando se tienen liquidos viscosos.

2. Tubos largos
- Estos evaporadores son especialmente efectivos para concentrar

lfquidos que tienden a ser espumantes.

3. Evaporadores de pelicula )
- Se utilizan para manejar productos sensitivos que no se pueden
concentrar de otra manera.
- Se adaptan bien para concentrar l{quidos viscosos

4. Agitados

- La ventaja de éstos evaporadores es su habilidad para dar altas
velocidades de transferencia de calor con liquidos viscosos

- El1 producto puede tener una viscosidad tan alta como 1000P a la
temperatura de evaporacién

~ Se recornienda especialmente para productos como gelatina, hule
latex, antibifticos y jugod de frutas.

- Tienen altos costos y sus partes movibles necesitan de un con-
siderable mantenimiento. .

Considerando los aspectos anteriores, y para los fines deseados,
se concluyé que se utilizaria un doble efecto de evaporacidn ya que la
economifa es méis cercana a la unidad y las &reas de calefaccidén son
menores (ver memorias de cdlculo). Y debido a las especificaciones
de nuestro producto, un sistema de tubos cortos que son los méis tra-
dicionales se adaptarian a los requerimientos de evaporacién deseados.

4) Reboilers
El reboiler es conectado al fondo de una torre fraccionadora y



provee el calor de calentamiento necesario para la destilacibén. El
medio de calentamiento puede ser vapor 6 un fluido caliente del pro-

ceso.
Se tienen los siguientes tipos de reboiler:

a. Tipo Kettle. Cuando ocurre la vaporizacién del lado de la coraza,
este disefio comGn provee adecuado espacio en el domo para la
separacién del vapor y el liquido sobre el haz de tubos. Existen
algunas evidencias de que la generacién de vapor produce un alto
rango de circulacién en el haz de tubos, y el resultado es que a
menores flujos de calor, el reboiler tipo kettle actualmente da
mayores coeficientes de transferencia de calor.

b. Termosif6n Vertical. La circulacién normal del liquido se obtiene
manteniendo suficiente cabeza de liquido para producir circulacién.
El flujo se induce por la presién hidrostdtica entre el liquido en el
derramadero y 1a mezcla de dos fases en los tubos del reboiler.
Aun cuando no hay acumulacién de componentes pesados, son mis
dificiles de diseflar que los tipo kettle, especialmente para opera-
ciones al vacio.

c. Circulacién Forzada. En este tipo de reboiler se utiliza una bomba
para inducir la circulacién del liquido a través de la superficie de
transferencia de calor. Pueden ser disefiados para que la ebullicién
ocurra dentro de tubos verticales, tubos horizontales 6 en la coraza.

En base a lo anterior se determiné que los reboilers a utilizar-
se serian del tipo kettle que nos permiten una buena separacién entre
el vapor a recircular a la torre y el liquido, adem&s de que se veri-
ficé a lo largo del procedimiento que el flujo de calor Q/A no- se
exedfa de 12,000 Btu/h ftZ,

5) Condensadores

L.os condensadores se utilizan para cambiar un vapor al estado
lfquido, esto se logra a una temperatura lo suficientemente alta para
que el calor del vapor pueda ser removido por el agua de enfriamiento
El tamafio de un condensador depende de la diferencia entre la tempe-
ratura de condensacidn y el rango del agua de enfriamiento.



Se tienen dos tipos de condensadores, horizontales y verticales,
algunas diferencias entre €stos dos tipos de condensadores son:

Cuando el reflujo es retornado a la columna, un condensador hori-
zontal da suficiente cabeza hidrostitica para este efecto; en cambio
el condensador vertical tendria que elevarse considerablemente.

a.

b. El mantenimiento y el soporte estructural para el condensador
vertical puede ser mé&s costoso y de considerable mayor dificultad.

Si no solo se desea condensar el vapor sino que también enfriar
el condensado, es de mayor utilidad el condensador vertical.

Analizando éstas caracteristicas y sabiendo que lo que se requiere
es ahorro de espacio, ficil manejo y que solo se requiere la condensa-
cién del vapor para recircularlo a la torre, se opta por la seleccién
del condensador tipo horizontal, en el que dependiendo del vapor que
‘se quiera condensar, este se alimentar4 dentro o fuera de los tubos del

condensador. .

6) Cambiadores de Calor

Los equipos de transferencia de calor estin definidos por su
funcién en que toma parte en el proceso. Los cambiadores recuperan
calor entre dos corrientes de proceso. Vapor y agua de enfriamiento
son servicios y no son considerados en el sentido de corrientes re-

cuperables del proceso.
Los tipos de cambiadores son los siguientes:

a. Doble tubo. Se utilizan para pequefios flujos y altos rangos de
temperatura. Estas secciones se adaptan bien a altas tempera-
turas, aplicaciones altas de presién por sus relativamente pe-
quefios difdmetros. La desventaja de este tipo de cambiador es la
pequefia superficie de transferencia de calor en una sola seccién.
Cuando se utiliza en equipos de destilacién 6 en procesos industria-
les se requiere de un gran niimero de secciones, ademés de to-
mar mucho tiempo el desmontaje y montaje para la limpieza de
los tubos y ocupan un considerable espacio.

b. Tubos y coraza. El haz de tubos que lo constituye provee el es~
paciamiento minimo entre el tubo mé&s externo y la coraza, pro-
porciona una gran &rea superficial por volumen unitario de espa-
cio ocupado. Ayudan al ahorro de espacio, ya que conforme los
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requerimientos de superficie de intercambio de calor se vuelven
grandes, los disefios de cambiadores dé calor de doble tubo demandan

excesivo espacio.

Debido a las ventajas y desventajas que cada uno de estos cam-
biadores proporciona, la seleccién 3erd de cambiadores de tubo y
coraza. '



2.6 REQUERIMIENTOS DE SERVICIOS AUXILIARES.

Servicio : Agua de Enfriamiento.

Equipo Consumo (1b/h)
EC - 101 165,603. 14
E - 104 6, 700. 92
EC - 102 374,533. 60
- 106 149,593. 05
- 107 : 3 : 73,211.76
EC -103 = = - 7 214,583.20
E - 109 | ‘ ﬂ . 122,688, 85
E -110 41,307. 69
CE <111 ' 17, 844. 87
E - 1712 ‘11,032, 25
E -113 ' | 2,884.72
EC - 104 504, 290. 86

Total Agua de Enfriamiento: 1'684,274.91 1b/h



Servicio : Vapor de Calentamiento.

Equipo ) Consumo (1b/h) -
- 101 1,189.93
- 102 ‘ 250.93
- 103 54.49
RB - 101 o 8,730. 00
E -105 T 4,962.86
RB - 102 23,610. 00
E -108 5,267.94
RB - 103 - 16, 022. 00
TE - 101 . . 8,996.20
T -105 ' 11,124, 00
RB-104 - 109.31
Total Vapor de Cralent;axrrlienll:;: ©.80,317.66 1b/h
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Servicio: Energla Eléctrica

Egquipo ‘ Potencia (HP) Consumo (Watt)
P - 101 0.461 343.77
P - 102 0. 005 .3.73
15 103 0. 389 290.08
P-104 0.554 413.12
P -'108 0.234 174.49
P - 106 0.427 : . 318.41
P - 107 1.174 , . g7s.45
P - 108 0.163 ‘ 121.55
P - 109 A 0.012 e 8.95
P - 110 . 0.037 o 27.59
Total Energla Eléctrica ¢ - o » ‘ 2,577.14 Watts



2.7 HOJAS DE DATOS DE EQUIPO

Reboiler Tipo Kettle : -  RB-101"
.C‘Iondenaador Tipo Horizontal - o EC-lOl
Cambiador de Calor E -

. . Torre de Reaccibn - Destilacién T -"'1"61"_’
Tanvque de Balance . o N - V- 102 ”
T.carfe Recuperadora de Alcohol Alflico - T "= 102
Torre Recuperadora de Acido Acético T -103
Evaporadores Multiple Efecto TE - 101/102
Torre de Arrastre con Vapor : : .'T - 105 ‘
Torre de Separacidén Eter - Acido : T - 104‘ :



(;AMBlADOR DE CALOR

HOJA DR DATOS

SEAVICIO POR UNIDAD _ Rehojler RB =101
v AMAiIO Y0 Kettle PpoSICiON
SUPENFICIE POR UNIDAD (SRMUESA, EFECTIVA) Pl(', MY ENVOLVENTES POR UNIDAD
SURERFICIE PON ENVOLVENTE (GAUESA, EFECTIVA) rie¥ uT ARREGLO DE ENvoLVENTES
CONDICIONES DE OPERACION POR UNIDAD
b. 4 - - LADO ENVOLVENTER - LADO YUBOS
FLUIDG CIRCULADO | selucion gligidol vapnar satmradn
[ FLuiBo TOTAL ENTRANCO T8 7HRK LIXZ1L] Lot Qs 22 ;i__ﬂ...z.ﬂl
3 g EHTRADA FALTOA NTRAGA T GAGioA ]
— — ALIoA
LIoUIDD L8_/HN XG/ MR - ? L
GRAVEQAD TAPECIFICA -
COMDUCTIVIDAD TERMICA BTU/M-P L% | KCALZRR W . 347 (1] - U. 389
CALOW_Q3PECIFICO [8Yu7Ci-*F | XcTaL /K3 e 0 g . IUHE
coslpab [1d (34 1, 42 1 p. [+] 3 -
PE30_MOLECULAR uh.iW'_l_u_____k Ixawou | X 0T aes U1 . 18
VAPOR LB 7 HR . KG/HR =
CALOR LATENTE . sTU/Le RCALZ KG _R572.9
MOLECULAR (Y48 3 il — 18
CONDUCTIVIDAD TEAMICA BTU/ i -PiE T e | KCAL/iRUPE & 1
CALOR {SPECIFICO BTU/LB-OF KCAL/ZK n 45
VISCOSIDAD “er . P n 012
NSIDAD ZPIL SHZC ‘ - N N
VR reAATURR A M R < R -~ s
PRESION (ATM »Sia LB/HAS' AN | Ka/¢ AN —y s .
3 ' 3 - -
VELOCIDAD PIE/SES M/sEs ..
CAIDA DK PIC!ION Ll'rl’l.' G /MR PEAMITIOA CALC.) - PERAMIYY
[ racrom og Tesciiseamiy | wn-hi LY NTe) . :
CALOR TRARSFERIOO STU/HA, KCAL/HR 7'4 LMTD {CORRECIOA 2% .
CORFICIENTE DE TRANSFERENCIA l"llll'll"'. X CAL 7 WR-MTag ANFID . - sgRviic]

CONSTRUCCION POR ENVOLVENTE

NGAME Man ]
an} 1

»
llU!IlAIUlA Of_DISK 1.
o8 N 1851 . DE 075 LG BWO ]4 Lows. 32  mesAnneeLo] ' g,

_Pi','-m.?'nd( [N i 5-Fr4-T T

" YaPa Dg Of EhVOLYENTE TAPA DE_CABEZAL FLOTANTE

CANAL CUBIEATA DL CANAL

K3PrEJOS : FIJO FLOTANTE

MAVPARAS 7 SOPORY Iupos - -

HAMPARA (OMGITYDIWAL B PLACA DF CHOQUY

Iie0 uni ;I ENVOLYENTE TUOS -FURe_A KEPE4O_

| _SuPAGUES | ENVOLVENTE A TAPA ENVOLVENTE A _§3PEJ0 B §IP4I0 A _CANAL P

[ CABEZAL PLOTANIE CANAL A TAPA FoJiAY pg SE\tO

| CONNQIION" PANIA n%u THICD LADO EN t!r! R gg.o LADO _TuSOS GO
= CO01603 _AEQY nlon!"' tluF’i""’_:"!Tll oV, 1] I 1 ACDENOAS ¥ Esreciricationtd .
[_sEnanaLEs € - 200 . . . 1

[“wEs0s : ENVOLY. Y NAZ OF TUBOS ) HAZ DE_TUBOS L@ , X6 LLENO O _ASUA Ly ,Ke

FESO_EN_OPERACION _ L0, K8

NOTAS SENEMALES -

a!:#'“‘(-)lv.-)ﬂﬂ.vto}:.-):n-s:n.v.‘eam\tﬂ.-) !Jﬁ:*v‘ﬂ"o{o}
; M I{NAL DE QU O OBJE DE




GAMBIADOR DE CALOR

HOJA DE DATOS
SEAVICIO POR UNIDAD CONDENSAD! 6R - LG - 101
TAMATIO ¥Pe - Horxrizontal . £O%ICION
SUPENFICIE POR_UNIDAD (GAUESA , EFECTIVA) Pix? MY EHVOLVENTES POR UNIDAD
BUFEAFICIE POR ENVOLVENTE (GRUESA, EFECTIVA ) rie® u¥ anneclo oe ewvoLvantes

CONDICIONES DE OPERACION POR UNIDAD

X - N LADO ENvOLVENTR . © LADO TUSOS .
FLUIBO _CIACULADO —acerato de etilo agua —1
FI.IIIOO TOTAL _SENTRANDO L8 /HR KG/7 R
SN - TN TRADA ALIDA ERTRADA SALIpA
uwo LA /HR XS/ HR K -
VEDAD ESPECIFICA - - 90T 8. 901 1. 0 [4]
CONDUCT IVIDAD ¥ ICA BTUZ/MFE S | KCALJARA ST N T T, } 0. 343 “IT
CALON_ESPECIFICO BTU/Le-7 | -cnyu'c U. 257 N [N S 4 0. 0% e 1-1
ViSCoNInaD < - 0. D P -1 45"
“Le/CANoL “W X9 : ¥ 15" -

| P30 _MOLNCULAR L
iRz nr . CTYIT)

VYAPOR
CALOR _LATENTE . BiU/Le KCALZKG
|_$130_MOLE! [ Mo Re7KeN oL -

PRIO_ MDLECULAR
CONDUCTIVIOAD TERMICA [ Ty JRCAL/MMIC
| CALOR _E§PECIFICO Tl 8Ti0/i8-%% | REAL/KER
VviSCOSIDAD cP - :F‘.
QNSO /oY | gnzcul - -
€ Za!tg______m LY S [ ¢ 9+ W
cu¥izan . g " -

rIR/350 M/SEG -
PERMITIO A, PERMITIDA

CpeNLPAIDY PON ENVOLVEN]
VELOCIBAD
CAIDA OX PRESION W/ T Réscut -
|_JACION OF EASUCINN (] .
CALON_ TRANSFERIOO 87U/ HA, KCAL/NW LNMTD (CORRISIDA) °F
COLPICIENTE OX TRANSFERENCIA STU/Mpis® ¥, xcat smm-ulec 3 TMATO i . SENVi

CONSTRUCOION POR ENVOLVENTE

1 d
PRESI; FRUESA Y h7EN B LA H -
SENEKRATURA OF DISERO N ~

Fyumos [N 326 OL. 0O 75 PROEWC |4 LONG. |4 PEIARARLSLOD

“*n!vm.v‘iiu 0.1, £33, 20> 1in
YAPA DR _UNVOLVENTE TAPA DK gu-;zn. n.onuu .

& CUDIERTA_DEL CA

CANA :
"L _&sPEJOS © FlJO FLOTANTE
MAVFANAS/ SOPONTE_OY JUBOS e RSPACIAMIENTO HUM, % COATE __ e
MAMPARA ‘g!gyygu* - ﬂ.mmt__________._
170 _OF_UNION : EMVOLVEN Tueos
TuPAOUES tuveu!nvg A nu gxmv!n! A _§Ireso mg A _CANAL
CANAL A TAPA ¥0JAS DY im0 ]
—m'i X tﬁna TUsos !!!
oV, ] 1CION, ADD 1Fi T

CABRZAL ruunrn
R 1§31 ¢ _LADO EUVOLVENT.
ey —— e e e P e ]

TEMA "."‘ ASME

€ooiGos ﬂ!ﬂulllool

SENERALES - 201 X X
PES0S ' ENVOLY. ¥ _NAZ OE TUBOS LS ,us HAZ DE _TUBOS L8 ,KS LLENO DE AQUA LS ,xe )
PESO &N OPERACION - - LB , X8 .

MOTAS GENERALES : o _ -




QAMBIADOR DE CALOR

HOJA OR DATOS

SERvicns on vneas  CAMBIADOR DE GALORE - 10
Tiro . POSICION

TAMA o

O —
SUPERFICIE POR UNIDAD (BRUESA, EFECTIVA) PIEY MY ENVOLVENTES POR UNIDAD
SUFERFICIE POR ENVOLVENTE (CRUESA, EFECTIVA) ~1EY MY ARNEGLO DF envOLVENTES

CONDICIONES DE OPERACION POR UNIDAD

.
X - - LADO ENVOLVENTE - LADO TWEOS
FLUIDO _CINCULADO vapor zcla GYN
FLUIDG TOTAL ENTRANDO LB /MR lﬁllll 4.9 .
o - = EHTRADA ALIDA , ENTRADA SALIDA
Liguino LR /HR KE/NR N : k. - -
SRAVEOAD !!’!C!EICA - .
CONOUCTIVIDAD TEAMICA ATU/ Pk ¥ | KCALJRAW ST 59 N
CALOR ESPECIFICO BTU/L8-°F | RCAL/KGC - : A 30
VISCOSIDAD (14 <P 33 4495 25
»£30 ugg,lcuua | Le7iaMoL_| Wo7 KoMoi B 2 kP
VYAPOR LB/ MR _, RGIHR = -
CALOR LATENTE . sSrusLe KCAL/XG 7.9 hd
7% TRCTTCLITY Y. NN (%70 T 0T B —
|_CONDUCTIVIOAD TERMICA WTu/w-r Fr [ KCAL/Mu>C 1
CAtoR Eibgcirico | BIU/L8-3F | KCAL/KGI 45
VISCOSIDAD P cP 0.012
DENSIDAG iB/PieS g_:é'-eu‘ 1 ] - - :
TAMPERATURA ‘ LA : [ I6b. 0 | hﬁ_v___‘ [— 215, B ]
PRESION (ATM o814 HiB/Ps¥ WAl | ka7t " - . :
' YENTE L}
yYEtoCIDAD PIE/SES M/78C€6 .
C‘lﬂl D _FRESION 187 Pul lll‘“l PEAMIT 1, Hearc - PERMITIDA
|y ]
ﬂl.ﬂl 'IAN"(.II’O avru/ Nll. RCALZ HR ;'2 o LMTID {(CORRIGIDA ) *F ,*C
CORFICIENTE DE TRANSFERENCIA STu/MmeinY -rL-uum-u'-c 475, 9 - iMMO N N SERVICIO,

CONSTRUCOION, POR ENVOLVENTE

TRESION DE DISK Liru RGAME uAN] - , ) |
PRESION OF PREBA TeAwat WAN] -
JEMPERATURA Of DISERO | r 1 L3 |
Tusos ®e 37 -
T ENVOLVENTE D1, — B -7
YAPA OE ENVOLVENTER TAPA p?;_g_n_g__u,__pnnu
CTANAL cubiaRia_OgL _cANAL
SIPRIOB ! Fli0 FLOTANTE
MAVFARAS/ SOPORTE_DE_YUROY RYg T
[ WAMPARA _LONSITUDWIAL . ~ R PLACA DE CHOOUK.
TUSOS ~TUBO A (EPEJO
»

Jiro UNION ° ENV

EMPAQUES . ENVOLVENT!
CABEZAL FLOTANTE

| comm _PRRIIIGIOLE 1 LADO EWVOLVEMT

ENVOLVENTE A ESPEJO : SPEJO A CANAL .
CANAL A TAPA FOJAS PR SLLO
. UG- LADO_ TUNOS
| cooaos_waueRioos ; TIIA= R*y ASME A 3
SENERALES & - 204 . N .
PE30% . ENVOLY. v HAZ OF TUSOS HA o8 _TusOS L8 X8 L1EHO DE ASUA L9 I..

FESC EN OPERACION
MOTAS GENERALES . =
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DISENQO DE PLATOS DE VALVULAS

Recipiente No. - T-101 Servicio _Reaccién-Destilacién _
Dif&metro de la Torre 2.0 £t 24 in
Area de la Torre 3,14 £t2 Area Activa 2.794 £12

Area del Derramadero _0, 5211 ft2 Némero de Pasos 1

Longitud de Trayectoria de Flujo 19.0 in

Ancho de Trayectoria de Flujo 21.2 in

Longitu Lw ' 29.3 _ in Ancho Hw 2.0 in
NGmero de platos en la Seccién 40

Egpaciamiento entre Platos 24

Factor de Sistermma 1.0

Flujo 26,532.0 1b/hr 3.35 ft3/aeg

Densidad 2.2 1b/ft> Factor de Carga __ 0.652

Factor de Capacidad 0.427

lujo_-_39,698.8 Ib/hr __ 82.7 _GPM _
ensidad ___ 60.2 1b/6t> Velocidad de Disefio ____ 250
3 Factor de Carga del Derramadero 1.03
% Inundaci6n a V/L constante 0. 648

dmero de VElvulas 24 Ah 0.31 ft2

w2 Dv/D1 4. 39 APdry 4.6 " GPM/Lw __2 g2

2.0 in 0.4 * Hw 0.8

6.2 inliq 0.216 mm Hg.

L.

Fal’da de Presién
£
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DISENO DE PLATOS DE VALVULAS

Servicio _Reciperaciép Alcohol Alflico

0 ft A0 in

- Recipiente No. -- T -- 102

Didmetro de la Torre 5

Area de 1a Torre 19, 635 ft2 Area Activa
Area del Derramadero 1. 33 ft2 Nimero de Pasos 1

18.51 £t2

Longitud de Trayectoria de Flujo 52 in '
Ancho de Trayectoria de Flujo 51.3 in
‘Longitu Lw 59.8 in Ancho Hw 2.0 in
Namero de platos en la Seccién 17
Espaciamiento ‘entre Platos 24
Factor de Sistermna 1.0
. Flujo “ 23,.790.5 1b/hr 160.7 £t3/seg
; Densidad __Q._Q_-}_],_L_____lb/ft3 Factor de CargaA 4.1
Factor de Capacidad 0. 386
lujo.- s8_ 0562 /br . 115.1 &PM
:g ensidad 62.89 1b/ft> Velocidad de Disefio 250
3 actor de Carga del Derramadero 1.7
% Inundacién a V/L constante 0. 695
ENGmero de Valvulas ___240 Ah 3.1 12
; hnZ Dv/D1 1.75 APdry 1.8 GPM/Lw __1.92
o 2.0 in 0.4 * Hw _ 0.8
‘g 3,26 in lig 0,12 __mm Hg.
Qb
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DISENO DE PLATOS DE VALVULAS

Recipiente No. -- - T . 103 Servicio Wmmé_ti;o
Diimetro de la Torre 5.5 ft &6 ‘in
Area de la Torre 23.76 i ft2 Area Activa 23. i7 £t2
Area del Derramaéero 0, 4669 ft2 Namero de Pasos 1 ‘
' Longitud de Trayectoria de Flujo -61 in
Ancho de Trayectoria‘ de Flujoi B 54.69 in_

Longitu Lw 50.46 in - Ancho Hw ) 2.0 . - in
NGmero de platos en la. Seccién 15 .
Eapaciamiento entre Platos 24
Factor de Sistema 1.0

Flujo __66,528.5 1b/hr 94. 77  £t3/seg

b

SDensidad ____0.195 1b/ft3 Factor de Carga 5.3

g Factor de GCapacidad __ 0.458 o

Flujo - - 18,304.6 1b/hr : 36.4 o . GPM

Elpensidad ___62.7 _____1b/6® Velocidad de Disefio__250

SFaci:o:- de Carga del Derramadero 2.31
% Inundacién a V/L constante 0.624

§ Gmero de Vilvulas 324 Ah 4.0 £

é h® Dv/D1 1.75 APdry 1.84 GPM/Lw __ Q.72

-f w 2.0 in 0.4 * Hw 0.8

;;L 2. 96 in liq 0.107 mm Hg.
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RECIPIENTES
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DISENO DE PLATOS DE VALVULAS

Servicio Separacién &ter-4cido

T -104

Recipiente No. -

4.5 ft 54 in

£t2 Area Activa

Difmetro de la Torre
15. 59 2

Area de 1a Torre 15.9

Area del Derramadero _0.2766 ft2 Nidmero de Pasos ¥

Longitud de Trayectoria de Flujo so’ 5 __in
Ancho de Tfayectoria' de Flujo 44. 46 in
- L.ongitu Lw __~ 38 3 in Ancho Hw 2.0 in
Nﬁmbero ‘de‘p;atos en la Seccibn 13
Espaciamiento entre Platoas 24 ’
factor de Sistemna __ 1.0
Flujo _54,104.1 Ib/hr £8. 94 ___ft3/seg
. By
2 Deniidad 0.218 lb/£t3 " Factor de Carga 4.1
g Factor de Capacidad 0. 46
Flujo_- 12,164.3 Ib/hr 24.53 “oPMm
.§ ensidad 61.83 1b/£c3 Velocidad de Disefio 250
A actorrlde Carga del Derramadero’ 2.0
% Inundacién a V/L con-ﬁqte 0. 719
Gmero de Vélvulas __ 203 Ab 2.56 12
2,56 A Pdry 2.68 GPM/Lw _0.64
in 0.4 * Hw 0.8
in liq 0.135 mm Hg.
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CAPITULO II
CONCLUSIONES

Como se sabe, dia a dia la tecnologia va cambiando y esto pro-
voca que algunos productos se vean desplazados, como es el caso de
los detergentes que anteriormente se producfan por la saponificacién
de grasas y ahora existen otros procesos; de aquf que la produccién
de glicerina natural se vea afectada, ya que esta se obtiene de la so-
lucibén resultante de la saponificacidén de las grasas, por eso fue ne-
‘cesario buscar otros procedimientos, porque debido a los miltiples
‘usos de la glicerina, entre ellos los explosivos, es un producto de

impoxtancia.

Teniendo como base el satisfacer las necesidades del mercado na-
cional, y un anilisis econbmico simple del costo de materias primas
y productos, se procedié a la bisqueda de los procesos existentes, de .
donde se obtuvieron los lineamientos generales para llegar a la selec~
cién del proceso mis adecuado; que desde el punto de vista econbmico
se establece que de acuerdo a otros estudios econémicos ya realizados
se dernostrd que el proceso es rentable econémicamente, no sxendo el

objetivo de esta tesis mostrarlo..

“La selleccién preliminar del proceso se realizd a través de un ani-~
lisis técnico y una tabla comparativa de las ventajas y desventajas
cualitativas de cada proceso; de donde se concluyé se puede realizar
sin la adquisicién de tecnologia extranjera, ya que se cuenta con las
herramientas y conocimientos suficientes para poder realizarlo.

Ya seleccionado el proceso y realizando el estudio de mercado de
consumo, se procedid a la realizacidn de la ingenierfa basica, ésta
se presenta como un disefio preliminar del proceso basado en méto-
dos simplificados ( no rigurosos) pero que se consideran buenos den-
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tro de la préictica de un disefio real.

El presente trabajo proporciona un panorama global de la se-~
cuencia de pasos que se deben seguir en la formulacién de un nuevo
proyecto, llegando hasta la ingenierla bisica que se presenta solo en
su primera edicibén (preliminar) y que se deber4 ir evolucionando y
afindndose en las ediciones de aprobado pﬁra disefio y para construc-
cién, hasta obtenerse todos los parimetros para la posterior reali-
zacién de la ingenieria de detalle. '
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CAPITULO IV

ANEXOS

A, MEMORIAS DE CALCULQO
B. TABLAS

C. FIGURAS
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A. MEMORIAS DE CALCULO.
C4lculo de la Columna de Reaccién - Destilacién

E1l cilculo de esta columna se hace en base a el azebtropo forma-
do por el acetato de etilo y el agua.

1. GCélculo de la linea de equilibrio por el método Carlson-Colburn.

1 acetato de etilo 2 agua
Pt =« 150 mmm Hg ) T - 40.0 °C
x1 =0.793 x2 = 0.207

a. Célculo de los coeficientes de actividad

,8’1-_— Pt = 3'2: Pt -
Plo p2o

De la Fig. 19
~ Pl1O - 186 mm Hg P20 - 56 mm Hg

¥l = 150 mm Hg . 0.8065 log ¥1 = - 0.0934

186 mm Hg

¥2 _ 150 mm Hg _ 2.6786 log¥'2 = 0.4279
56 mm Hg

b. C&lculo de las constantes A', B' de la ecuacibn de Carlson~

Colburn, en el punto de azeotropia

A' _log¥ 11 x210g¥2)%, -0.0934 (1, 0:207 % 0.4279 )2 _
x1 log ¥1 0.793 % - 0.0934/ ~

©A' = - 0.00358

B' zlog¥2 ("1 x1leg 1Y%, 0.4279( 1, 0.793 = -0.0934)%,
x2 log 2 0.207 * 0.4279

B' - 0.01148

c. C4lculo de las constantes a, a', b y b' para la ecuacién de P1°



b.-¥2x2 . _2.6786*% 0.207 . - 0.867
¥1 x1 0. 8065 * 0.793

a - Pt . 150 mm Hg - _ 234.5383 mm Hg

x1 ¥1  0.793 * 0,8065

a' y b' se evalGan a partir de las presiones de vapor de los dos
componentes a dos diferentes temperaturas entre el punto de
ebullicién de ambos componentes.

Rango de ebullicién 34.5°C a 60.1 °C
Temperaturas elegidas 45.0 °C y 55.0 °C

De la-Fig. 19

P10, 45°9C = 229 mm Hg P1©,559C - 343 mm Hg
P20, 45°C = 72.5 mm Hg P20, 550C : 118 mm Hg

b' . P1°,450C - P1°, 55°C
P20,450C - P29,550C

b'_ 229 mm Hg ~ 343 mm Hg . 2.5055
72.5 mm Hg - 118" mm Hg

a' = P19, 45 °C - b' * P2°, . 450C
a' = 229 mm Hg - 2.5055 # 72.5 rmnm Hg = 47. 3513 mm Hg

d. Ci&lculo de Ple©

P10 - a *b' - a'*xb
b' - b

P1° _ 234.5383 mm Hg * 2.5055 -~ 47.3513 mm Hg * -0.867 .
2.5055 - {(-0.867)

P1° - 186.4 mm Hg

e. Calculo de yl

yl =_%1 x1 P1°_ _ 0.8065 * 0.793 * 186.4 mm Hg _ 0.793
Pt 150 mm Hg
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Para los otros puntos de la lfnea de equilibrio:
i} Evaluar a diferentes valores de x1 y x2 los coeﬁcxentes de ac- -

tividad

log ¥'1 Al x22
((A'/B")x1 + x2)2

log ¥2 _ B! x12
T (x1-4-(B'/A')x2)¢

ii) Con ¥1 y ¥2 calcularay b

a_, _Pt b . ¥2 x2
x1 ¥1 1 xl

iii) Cona, b, a' y b" calculados para el punto de azeotropfa,
calcular P10

Pl1° _a*xb'-a'*b
b' - b

_iv) Con P1°, calcular el valor de yl correspondiente

y1 _ _¥1 x1 P1°©
Pt
IL.os valores calculados por este método se encuentran reportados
en la Tabla 10. -

=

Representando los puntos de la Tabla 10 en un diagrama x vs. vy,
tenemos qQue la curva de equilibrio queda tal y como se representa

‘en la Fig. 20.

2. Cé&lculo del niimero de etapas ideales por el método McCabe-
Thiele.

a. Determinacibén de la concentracién de alimentacidn, domo y
fondo

Considerando que a 40 °C la solubilidad del agua en acetato de

etilo es de
0.96 g agua/ g acetato de etilo
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la concentracién de alimentacién queda de la siguiente manera:

90. 1 1bmol/h
423. 4 1lbmol/h
513.5 lbmol/h

Alimentacibn : 7.938.0 1b/h acetato de etilo
7,620.5 1b/h agua

xfl = 0.175 xf2 = 0.825
= 30.27 1b/1bmol T = 40.0 °C

Obteniendo en el destilado 0. 79 fraccibén mol de.acetato de etilo
tenemos que:

Destz.lado. xdl = 0.79 xd2 = 0.21
PM - 73.36 lb/lbmol

Para el residuo, se tendré una fraccién mol de acetato de etilo
de O, 01

Residuo : xwl = 0.01 xw2 = 0.99
PM - 18.7 1b/1bmol

F:D+W D-F-W
CF xf z D xd+W xw ’
Fxfz=(F-W)xd+W xw

F (xf - xd) = W (xw - xd)

W _F (xf - xd )
xw - xd
D = 108.9 lbmol/h 108.9 1bmol , 73.4 _1b__ _ 7,993 1b/h
h 1bmol
W' = 404. 6 l1bmol/h 404. 6 lbmol , 18.7 _1b_ . 7,566 1b/h’
'h lbmol

W' - 1,286.9 lbmol/h
b. Céilculo de la interseccidén de las lineas de operacién (lfnea q)

q - calor para convertir a vapor_saturado
calor de vaporizacién

q - ‘- _entalpia del vapor saturado
entalpia del vapor saturado - entalpia de la alimentacién
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E1l punto de rocio y de burbuja del acetato de etilo en la alimen-
tacibén se obtienen del diagrama Txy Fig. 21, que se construye a
partir de P1°© en todo el rango de concentracién de la Tabla 11,
obteniéndose la temperatura correspondiente a cada punto de la
Fig. 21; de esta forma los valores del diagrama Txy se muestran
en la Tabla 11.

Asgimismo los valores del calor latente y talor especifico para
cada componente se obtienen del Chemical Engineers Handbook,

cap. 3.

Punto de burbuja de la alimentacién de acetato de etilo: 54. 0 ©C
Punto de rocio de la alimentacidn de acetato de etilo s 57.8 oC
latente de evaporacién del acetato de etilo @ 54 oC: 170. 85 Btu/1b

: 1088 Btu/1lb
: 0.476 Btu/1b °F
: 0.9998 Btu/1b OF
: 0. 7326 Btu/1b °F

Calor
Calor latente de evaporacién del agua® 54 °C

Calor especifico del acetato de etilo liquido @ 57.8 ©C
Calor especifico del agua liquida @ 57.8 °C
Calorespecifico de la soiucién de alimentacién

Entalpia del vapor saturado

0.175 ( 0.476 Btu/1b OF % 88 1b/1lbmol *(136. 04 OF - 129.2°F)
-3170. 85 Btu/1b * 88 1b/lbmol)+0. 825 (0. 9998 Btu/lb °F *
18 1b/1bmol (136.04 ©F - 129.2 OF)+1088 Btu/1b *18'1b/lbmol)

Hvs

Hvs = 18, 939.59 Btu/l1bmol

Entalpia de la mezcla de ahmentac16n

H mez = 0. 7326 Btu/1b °F = 30.27 Ib/lbmol (129. 2 OF - 104 °F)

H mez = 558. 83 Btu/lbmol

18,939.59 Btu /lbmol - 1.032
18, 939.59 Btu/lbmol - 558.83 Btu /lbmol

La pendiente de la lfnea gq se calcula de la siguiente manera:

a . 1.032 . 32.25

q-1_ 1.032-1

Esta pendiente se traza en el diagramax vs. y Fig. 20
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¢, Linea de operacifén en la seccién de rectificacifn.

Del diagrama Txy, la lfnea de operacifén de reflujo minimo. pasa
a través de la linea de interseccién de la lfhea q y la curva de

equilibrio

_.xd ___0.79 . 0.27
Rm+1 Rm+1

Rm _ 0.79 _1 _1.931bmol/ lbmol D
0.27

La relacién de reflujo 6pt1mo/reﬂ1_)o mfnnno se obtlene de la
siguiente manera: -

log ((x1/x2)p, (x2/x1)g (xl/,;z)FO. 559¢1)

donde o<1 _ Pl© . 186.0 mm Hg . 3.321

P2o 56. 0 mm Hg

log ((0.79/0.21) (0.99/0.01) (0.175/0. 825)0-55 *'3.321) . 2, 627
De la Fig. 22 con o= 3.321 -
R6ptima/Rmfﬁima =1.2
‘de donde
7 Réptima = 1.2 * Rminima = 1.2 * 1. 93 lbmol/lbmol D =
Réptima = 2. 316 lbmol/lbmol D

xd - _ 0,79 _ _0.238

Réptima+ 1 2.316+1

0.238 es el punto en el que la 1fnea de operacién de la seccidn
de rectificacibén, que se inicia en xd = 0. 79, intersecta al eje'y..

d. Etapas ideales y reales

El nimero de etapas ideales se obtiene del diagrama x vs. y
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Etapas ideales = 16 -
La eficiencia de los platos se obtiene de la Fig. 23 con el factor
L% M donde ot es la volatilrdad relativa del acetato de etilo y
A es la viscosidad de la alimentacibn
o< = 3. 321
AM=-0,175 * 0.38 0.825 * 6.70 - 0. 644
<A M - 3,32] % 0,644 - 2.139

Eficiencia de los platos - 40%

El nimero de platos reales serd igual al nimero de platos idea-
les por la eficiencia . .

Namero de platos reales = 16 / 0.40 = 40

e. Plato de alimentacién., Método Kirkbride.

log m/p . 0.206 log 2 (xl }B
1 xZ)

log m/p = 0.206 log ﬂ).szs . 1691.5 . o.ol>2} -'0.161

'Lo. 175 108.9 0.21
m/p = 0.691 m4p = 40
0.691p+p = 40 | p=z23.7
m = 16.3 | . m = platos tedricos arriba del plato:

de alimentacidn.
p = platos teéricos abajo del plato
de alimentacidn.

Plato de alimentacidn = 16 & 17
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f. Flujo equimolal y vaporizacién.

AGUA

ACETATO Ot ETILO
ACIDO ACEY!
ALIDO PERACETICO

© RLCOROL ALl Lie

AVYESVYAE A o

D = 108.9 lbmol/h

L =Lo = RD - 2.316 1bmol x 108.91bmol D _ 252.2 ibmol/h

lbmol D h

G=D(R+1)= 108.9 lbmol D (2.316+ 1) lbmol _ 361.1 lbmol/h

h lbmol D

W = W'4+W'" = 404. 6 1bmol -+ 1286.9 lbmol - 1691.5 lbmol/h

h h

L-qF+ L = 1.032 *= 1800. 4 lbmo? 4+ 252.2 1bmol _ 2110.2 lbmol/h

h ~h

G - F(g - 1)+G = 1800. 4 1bmol (1.032 - 1)4361. 1 lbmol
_ h ‘h
G - 418. 7 lbmol/h

De la Fig. 24, podemos saber que, para un tiempo de residencia

de 90 min para la torre de reaccién ~ destilacién, la composicién
de la corriente W es la siguiente:
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lbmol/h x

Componente (1bmol/1b ac. l1b/h
ge rac !
Glicidol 0.84 3353.3
Glicerina 0. 07 279.9
Alcohol alflico 0.54 2158.9
Acido peracético 0. 34 1359.3
" Acido acético 0.07 279.9
Acido acético 1323.0
Acetato de etilo 361.2
Agua 27986.4
H0, 0.016 64.0
Residuo pesado 60.7

1

45. 40 0. 0268
3.0% 0.0018
37.20 0. 0220
17.90 - 0. 0106
26.70 0. 0158
4.10 0. 0024
554, 80 0.9192
1. 90 0. 0011
0. 46 0. 0003

Esta corriente W se alimenta a un tanque de balance, en el cual,
con un tiempo de residencia de 45 min, los reactivos terminarin
de reaccionar, para obtenerse una corriente con la siguiente com-

posicién:

Componente 1b/h lbmol/h‘ x
Glicerina 4456. 5 48. 44- 0. 0286
Alcohol alflico 1606. 6 27.70 0. 0164
Acido acético' 5400.0 90. 00 0.0532
Agua . 27169.2 1509. 40 0. 8923
Acetato de etilo 361.2 4,10 0. 0024
H30, 64.0 1.90 0. 0011
Residuo pesado 1314.7 3.96 0. 0050

3. Célculo de la carga térmica y el agua de enfriamiento para

el condensador.

>

acetato de etilo
agua

Q=G*X = 361.1 lbmol

h
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G = 361.1 lbmol/h T = 40°C
x A Btu/lbmol A x
0.79 10,120 7,994.8
0.21 18,630 _ _3,912.3
: A=11,907.1 Btu
lbmol
' 11,907.1 Bty _ 4'299,653.8 Btu/h

lbmol



m HP0 390c = ___Q . 4'299,653.8 Btu/h
Cp QT 0.9986 Btu/lb oF (94 - 68)°F

m H20 = 165,603, 14 1b/h

4. Carga térmica y vapor de calentamiento para el reboiler,

G - 418.7 1bmol/h
T =z 40°C
x A Btu/lbmol = A% x

glicidol- 0. 0268 8,474 227.1
glicerina 0.0018 21,060 37.9
alcohol alilico 0. 0220 ' 9,520 209.5
&cido peracético 0.0106 9,534 101.1
4cido acético 0.0158 9,572 151.2
acetato de etilo 0. 0024 10,120 24.3
agua 0.9192 18,630 17,124.7
H202 0.0011 10,270 11.3

residuo pesado 0.0003 _
A-17,887.1
Q=G *A = 418.7 lbmol , 17,887.1 Btu _ - 7'489,328. 8 Btu/h

h lbmol .

m vap 1g5.50C = 7'489,328.8 Btu/h__ 8,730 1b/h

857.9 Btu/1b
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Cé&lculo de la ler. Torre de Separacibn. Recuperacidn del Alco-
hol Alflico. Destilaciédn Multicomponentes.

F z 40,372.21b/h P: 760 mm Hg T - 102 oC
GComponente lbmol/h xf

Acetato de etilo ’ 4.10 0. 0024
Alcohol alilico 27.70 i 0. 0164

Agua 1509. 40 0.8923

Acido acético 90. 00 0. 0532
Peréxido de hidrégeno 1.90 0.0011
Glicerina : 48. 44 0..0286
Residuo pesado 9.96 0. 0060

1. Evaluacidn del punto»dé burbuja de la alimentacién a 760 mm -
Hg, por el método de prueba y error.T = 101. 6 ©C

Componente Po(mm Hg) y= Po/Pt xf oti/hk
Acetato de etilo 1583.3 0. 0050 3.540
Alcohol aliflico 1010.0 0.0218 2.259
Agua (LK) ' R 804.5 0. 9445 i.800
Acido acético (HK) 447. 1 0.0313 1. 000
Perbxido de hidrégeno 121.2 0. 0002 0.271
Glicerina 0. 809 0. 00003 0.0018

Residuo pesado

° La temperatura de burbuja de la alimentacidn es aproxi-

madamente 101. 6 °C.

2. Determinacibn de la distribucién aproximada de los componen-
tes en domo y fondo .

xd»D) _ti-1 xIkpD | oclk - j xhkp D
X F Jj o1k~ 1 xlkp F o<lk - 1 xhkp ¥
Obteniéndose el 40% del componente clave ligero y el 99% del
componente clave pesado:

acetato de etilo ‘
D =3.54—l « £03.76 + 1.8 - 3.54 , _0.9 - 2.095
F 1.8 -1 905. 64 1.8 -1 89.1
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Este valor indica que las moles alimentadas se obtienen como

destilado.

alcohol alflico

D .2.259 -1

0.9

F 1.8 -1

905 64

* 60376+ 18-2249,,
.8-1

89. 1

- 1.043

Este valor indica que las moles alimentadas se obtienen como

destilado.

per6x1do de l’udr6geno

F 1.8 - 1

D .0.271 -1 603. 76 4+ L8 -0.271 0.9 . - 0.588
F 1.8 -1 905. 64 1.8 -1 89.1
Este valor indica que las moles alimentadas se obtienen como
residuo :
- glicéri.na ) »
D . 0.0018 -1 , 603.76 + 1.8 - 0.0018 4« _0.9 -~ 0. 809
905. 64 1.8 -1 89.1

'Este valor indica que las moles alimentadas se obtienen como

residuo.

Finalmente tenemos que las composiciones de domos y fondos son:

Componente

Acetato de etilo
Alcohol alilico
Agua

‘Acido acético

Perbxido de hidrégeno

Glicerina
Residuo pesado

xd lbmol/h _xXw ibmol/h
0. 0065 4.10 - -——
0. 0435 27.70 -—— -
0. 9486 603.76 0. 8584 905. 64
0.0014 0.90 . 0.0845 89.10

-—-- - 0.0018 1.90
-—— - 0. 0459 48. 44
—— - 0. 0094 9.96

3. Determinacién del nimero de etapas ideales. Método Fenske.

N min = log ((xlk/xhk)p_(xhk/x1k)g)

N min

log «Lavg

log ({(0.9486/0.0014) (0.0845/0.8584)) -7

log (1.059/0.5883)

122



Niémero de etapas ideales = 7.15

4. Célculo de la cantidad de reflujo minimo

El reflujo minimo se evalia por prueba y error suponiendo el

valor de ©

1-q: 3 ____xii .o q=1
U (xi-0)/<i

y debpués resolviendo para Rmin

Rmin+ 1 =z %_ xdi
(exd - 8)oxi

#i 0 =2.075

ol . o

£-o.

Cxf | xd

(©LB)Joc = (L0l

k Componente A xf xd

Acetato de etilo 0. 0024 0.0065 2.08 . 0.0024
Alcohol alilico 0.0164 0.0435 1.33 -0.5602

0.9984 2.704
-0.0293 -0.0777 .

Agua _ 0.8923 °0.9486 1.06 -0.9575.-0.9319 .-0.9907
Acido acético 0.0532 .0.0014 0.59  -2.5169 -0.02114 -0.0006
CHzOz2 . 0.0011 -—-- 0.16 -11.9688 -0.00009  ---
Glicerina ‘0. 0286 --- 0.0011 - 1885.4 -0. 00002 -——
Residuo pesado 0. 0060 --- - - --= -
‘ 0.016 1.635
Rmin+ 1 = 1.635 Rmin = 1.635 - 1 = 0.635

Reflujo minimo =z 0.635 lbmol/lbmol D

5. Obtencién de la cantidad de reflujo Sptimo

a. La relacibn de reflujo §ptimo/reflujo minimo se obtiene de la

siguiente maneras
log ((xlk/xhk)p (xhk/xlk)g (xlk/xhk)y 955 < 1)

donde oK1 = P1k9/Phk® - 804.5 mm Hg/447.1 mm Hg
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log ((0.9486,/0.0014) (0. 0845/0. 8584) (0. 8923/0. 0532) 0- 55% 1. _3)
= 3.036 .
De la Fig. 22 con o<=1.8
. Réptimo/Rminimo = 1. 53
b, El reflujo éptimo es por consiguiente
Réptimo = 1.33 * Rmfnimo = 1. 33 * 0.635 lbmol _ =
lbmcl D
Reflujo 6ptimo = 0. 845 1bmol/lbmol D o

6. Nimero de platos tebricos. Método Giuila_hd

N - Nmfn_ . 0.75 - 0.75(R - Rmin )0-5663

N+1 R+ 1

N - Nmfn . 0.75 - 0.75 (o. 845 - 0.635 )°°5668 . 0.53

N+1 ~ 0.845+1
N _ Nmfn+ 0.53 _ 7.15+0.53 _ 16.3
1-0.53 ~ 1-0.53

Namero de platos reales = 17

7. Localizacién del plato de alimentacién. Método Kirkbride.

log m/p - O. 206 log { {(xhk])y

‘ (xlk) F (xhk)D

log m/p = 0.206 log { 0.0532 , 1055.04 ,(0.8584 2} 0.9414
0. 8923 636.46 0.0014

m/p = 8. 74 m+p =z 17

8.74 p+4-p =17 p=1.75 m = 15.25

.". plato de alimentacién : 15 6 16
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8. Flujo equimolal y vaporizacibn.

. TATO DE ETILD
Ec’bw AL\LCO -

ACIDO ACETICO
PEROKIDG DE _HIBROSERD :
RETITUO PESATO

GLICERINA

F

w

L

Bl

o!

G

. > W
z 1691. 5 1bmol/h . D = 636.46 1bmol/h
= 1,055.04 lbmol/h

= Lo = RD = 0.845 1bmol % 636.46 lbmol D _ 537. 8 lbmol"
"~ lbmol D ) . h ‘ h

D(R+1)-636.46 lbmol D (0. 845+ 1) lbmol _ _
h lbmol D

1,174.26 lbmol/h

zqF+L z1*1691.51bmol , 537.8 lbmol _ 2,229.3 lbmol/h
h h

-F(g-1)+G=1691.5 lbmol (.1 -1 )~ 1174.26 lbmol _
h h -

1,174.26 lbmol/h

9. Cé4lculo de la carga térmica y el agua de enfriamiento para
el condensador.

G -1,174.26 1bmol/h T = 102 °C
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Componente x A Btu/1bmol ‘ A * x

acetato de etilo 0. 0065. 32,165.3 209.07
. alcohol alflico 0. 0435 17,336.9 754.16
.agua 0. 9486 17,100.0 16,221.06
&cido acético 0.0014 10,717. 8 15. 05
1:217,199.34

Q-G=* i = 1174.26 lbmol , 17199.34 _Btu - 20'196,497 Btu

h 1bmol h

m agua 290G = Q. 20'196,497 Btu/h =

Cp AT - 0.9986 Btu/lb OF (122 - 68)°F

m agua = 374,533.6 1b/h

10. Carga térmica y vapor de calentarniento para el reboiler.

G : 1174.26 lbmol/h
T =102 °C
Componente : x ©_ ABtu/lbmol A*x -
H,0, 0.0018 18,502. 3 33.30
glicerina 0. 0459 35,539.9 1,631.28
residuo pesado 0.0094
agua 0.8584 17,100.0 14, 678. 64
4cido acético 0. 0845 10,717.8 _ 905. 65
\z17,248.87
Q:G * A =1174.26 lbmol , 17248.87 Btu __ . 20'254, 658 Btu
h lbmol
m vap;gs, 5°C =2 - 20'254,658 Btu/h _ 23,610 1b/h

857.9 Btu/1b
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Célculo de la 2a. Torre de Separacién. Recuperacifn del Acido
Acético., Extraccibn.

F - 27,483.32 1b/h P z 760 mm Hg
T = 20 °C

E1l célculo de esta torre de extraccién se hace en base al siste-
ma ternario que se forma con el &cido acético, agua y como sol-

vente éter isopropilico.

Componente 1b/h x_peso %peso
Agua 16,301.5 0.753 75. 30
Acido acético 5,346.0 0. 247 24.70

- a. El diagrama de equilibrio de fases se traza de acuerdo a las
.siguientes composiciones extremas de rectas de reparto:

@ 20°C en % peso

Capa Acuosa Capa Etérea

Acido acético’ Agua Eter Acido acético Agua Eter|
0. 69 98.'1 1.2 0.18 0.5 99.3
l.41 97.1 1.5 0.37 0.7 98. 9
2.89 95.5 1.6 0.79 0.8 98. 4
6.42 91.7 1.9 1.93 1.0 97.1
13,20 84.4 2.3 4.82 1.9 93.3
25.50 71,1 3.4 11.40 3.9 84.7
36.70 58.9 4.4 21.60 6.9 71.5
44. 30 45.1 10. 6 31.10 10.8 58.1
46.40 37.1 16.5 36.20 15.71 48.7

b. Trazado de la linea conjugada.

Esta linea conjugada nos permite trazar rectas de reparto por
cualquier punto de la curva de equilibrio, y ademés corta a ésta .

en el punto de pliegue P.
La consatruccién de esta linea a partir dé las rectas de reparto

es muy sencillo y puede deducirse de la Fig. 25
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c¢. C4lculo de la cantidad minima de disolvénte.

1. Sobre el lado AC del diagrama triangular Fig. 26, se locali-
za el punto (xac)l = 24.7, que e8 el % en pcso en la alimentacién
de &cido acético y el punto (xac)z = 2 que es el % en peso de 4cido
acético en el producto refinado. Trazando la recta (xac)z B, su’
interseccidén con la curva de equilibrio en la zona del refinado, da
la composicién del refinado correspondiente a la Gltima etapa, re-

sultandos
xn z 0. 02

2. Trazando con ayuda de la linea conjugada la recta de reparto
que pasa por (xac); hasta su interseccidn con la prolongacién
del segmento (xac)z B, el punto de corte corresponde a la posi-
ci6én del polo para la cantidad minima de disolvente a emplear.
La interseccién de la recta (xac)j; Qwmin con la curva de equili-
brio en la zona del extracto da: ’

(yl)mix = ¢.09

'3, Trazando las rectas (yl)méix (xn) y. (xac)] B, su interseccién
fija el punto Nmin al que corresponde:

(xm)mé&x = 0.077

4. La cantidad minima de disolvente puede calcularse por la
ecuacidn ’

Bmin _ _F * (xac)l _F
" (xmlméx

Bmin _ 21647.51b/h % 0.247 _ 21647.51b/h = 47,793. 18-1b/h
0.077 L

d. Obtencién del niimero de etapas

La cantidad de disolvente empleado serA:

B = 1.2 * Bmin

B

1;2 * 47,793.18 1b/h = 57,351.82 1b/h

-.128 -



El punto N que corresponde a esta proporcién de disolvente estara
sobre la recta (xac)l B y su abcisa xn es:

xN - F * (xac)l . 21647.5 1b/h * 0.247 - 0.068
" F+B 21647.5 1b/h+57351. 82 1b/h

La intel_-secci6n de la recta xnN-con la curva de equilibrio en la
. zona del extracto fija G1, al que corresponde

yl = 0.077

Trazando la recta (xac)l G1l, su interseccién con la recta (xac)2 B
da la posicién del polo Q. :

En el diagrama de distribucién de equilibrio Fig. 27, después de
trazar la linea de equilibrio y la linea de operacibén, a partir de

los datos lefdos sobre el diagrama triangular en las interseccio-
nes con la curva de equilibrio de una serie de rectas trazadas al

azar que pasan por el polo Q;

Linea de operacién

x . y
0.01 0. 002
0. 05 0.012
0.10 0. 028
0.15 0. 046
0.20 0. 064
0.25 0. 085

podemos calcular el nimero de etapas
Nimero de etapas = 15

e. Cantidad de extracto y refinado

La cantidad de extracto estard dada por :

G _(F+B)(xN-xn)
- vyl - xn

G _ (21647.51b/h +57351.82 1b/h) (0.068 - 0.02) _ 66525.74 1b/h
0.077 ~ 0.02
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L.a cantidad de refinado seri:
LzB+F -G
L = 21647.51b/h + 57351, 82 ib/h - 66525.74 1b/h = 12473.58 1b/h

f. La composici6n y flujo del extracto y refinado es:

L Extracto

Componente x peso 1b/h 1bmol/h x

Acido acético 0.077 5,096.53 84.94 0.10

Eter isopropflico 0. 860 57,164.72 560.43 0.63 .

Agua 0. 063 4,264.49 236.92 0.27

882, 29
2. Refinado

Componente X peso ib/h lbmol/h x

Acido acético 0. 020 249.47  4.16  0.006

Eter isopropilico 0. 015 187.10 1.83 0.003

Agua Q. 965 12,037.01 668.72 0. 991
: 674.71
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Cilculo de Evaporadores Multiple - Efecto. Concentracién de la

Solucidén de Glicerina.

F = 18, 309.38 1b/h

Componente lbmol/h 1b/h

Eter isopropilico 1.83 187.10
Agua 668. 72 12, 037. 01
Acido acético 4.16 249. 47
Peréxido de hidrdgeno 1.90 64. 60
Glicerina 48. 44 4,456.48
Residuo pesado ) 9.96 1, 314.72

x peso

0.010
0.657
0.014
0. 004
0.243
0. 072

Debido a que la fraccién de &ter isopropilico, 4cido acéticoy
perdxido de hidrdgeno son minimos y van a ser evaporados jun-
to con el agua, podriamos sumar éstas fracciones con. la del

agua y tomarlo como un solo componente.

Componente ) ib/h
Agua 12,538.18
4, 456.48

Glicerina

Residuo pesado 1.314.72

X _peso

0.
0.
0.

685
243
072

1.a seleccidn del nimero de etapas de evaporacién se seleccio-
nari en base a el costo del evaporador. en funcidn del 4rea de

evaporacidn y el consumo de vapor vivo.

a. Evaporador de doble efecto.

51.6C
P=100.7 men He

150 =
185.5°¢
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1. Aplicando el balance de materia a todo el sistema

Total(lb/h) Agua(lb/h) Glicerina y

pesados(lb/h)
Solucién diluida (Sl) L 18304. 38 12538.18 5771.2
Solucién concentrada (S2) 5862.15 90. 95 5771.2

Agua evaporada (E) 12447.23 - 12447.23

2. Suponiendo que se evapora igual cantidad de agua en cada efecto,
las concentraciones de salida en cada uno para la glicerina seré:

x2 . 0.243 , 18,309.38 _ 0.368
12,085,77

xl = 0.76
3. Resumiendo en el giguiente cuadro los datos de temperaturas,

calores latentes y entalpias correspondientes a las distintas co-
rrientes en ambos efectos: ‘

T (°C} A _hliq Hvap
(Btu/1b) _ (Btu/1b)  (Btu/1b)

Vapor al efecto I'" - 185.5 857.9 1195.5

tl 17.0
Ebullicién en 1 168.5 195.7°

el 116.9 i
Calefaccibén al II 51.6 1023. 0 ) 1115.8

t2 18.0 B B
Ebullicién en IL 33.6 51.7

e2 3.6 o .
Vapor al condensador 30.0 1045.2 ©1039.2
Alimentacién 20.0 34.1 .

4, Aplicando el balance entilpico a cada efecto y el balance de
materia a todo el sistema:

W Al (F - E2) h2Z = S2 hl+El Hz
E1A2+ F ha = E2 Hc+ (F - E2) h2

El1+4 E2 - E
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w *.‘ 857. 1+ (18309.38 - E2) 51.7 = 5862.15 * 195. 7+E1 * 1115.8
El * 1023+18309.38 % 34.1 : E2 * 1099.2+4(18309.38 - E2) 51.7
El4E2 - 12447.23
5. Resolviendo este sistema de ecuaciones tenemos:
El = 6,452.9 1b/h
E2 : 5,994.3 1b/h
Wz 8,996.2 1b/h

6. Areas de calefaccién

vk

6.1 Los calores en cada efecto son

ql = WAl = 8,996.2 1b/h * 857.1 Bt/1b = 7'710, 643. 02 Btu/h

gz = E1 A2 = 6,452.9 1b/h * 1,023 Btu/Ib = 6'601,316. 7 Btu/h

6.2 Los coeficientes de transferencia de calor son Fig. 28

A1 = 1. 8.90 cp —————3 Ul : 610 Btu/h £t2 OF
Mz 3.5667cp ———————3 U2 z 520 Btu/h ft2 oF .
6.3 Las dreas de calefaccién resultan;
Al = 7'710, 643. 02 Btu/h _ 413.1 f£t2
610 Btu/h {t¢ OF * 30,6 OF
AZ 6'601,316.70 Btu/h . 391.8 ft2

520 Btu/h ft2 oF * 32.4 OF

7. Como los valores calculados para Al y A2 son diferentes,
necesitamos efectuar un reajuste tomando para el 4rea el valor

A = g1/Ul+q2/U2 _ 12640.4 £t2 OF +12694. 84 f12 OF _402.1 £t?
t 63 OF B
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8. Los nuevos incrementos de temperaturas serdn

-12,640.4 £t2 OF _ 31,4 °9F : 17.5 °C

Ja"3
402. 1 ft2
D2 - 12,694, 84 ftZ OF _ 31.6 OF = 17.5 OC

402. 1 £t2

9. Con estos nuevos valores de Dt se pueden recalcular los datos
necesarios para la realizacién de los balances entilpicos, pero
como la diferencia no es significativa, los nuevos datos nog con-
ducen pricticarnente a los mismos resultados, por lo cual podemos

tornar para el 4rea el valor medio calculado anteriormente

A = 402 £t2
10. La economia del sistema ser3

E..12,447.233b/h _1.38
w 8,996. 20 1b/h '

b. Evaporador Triple efecto

18\
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1. Aplicando el balance de mrateria a todo el sistema

Total(lb/h) Agua(lb/h) Glicerina y

pesados(lb/h)
Solucidn dilufda (S1) 18309. 38 12538.18 5771.2
5862.15 90.95 5771.2

Solucién concentrada (S2)

Agua evaporada (E) 12447.23 12447.23

2. Suponiendo que se evapora igual cantidad de agua en cada efecto,
las concentraciones de salida de cada uno para la glicerina serén:

x3 = 0.243 « 18,309.38 . 0.314
14,160.30

x2 z 0.243 ;. 18,309.38 _ 0.444
10,011.23

xl =z 0.76

3. Resumiendo en el siguiente cuadro los datos de temperaturas,
calores latentes, y entalpias correspondientes a las distintas co-

rrientées en los tres efectos:

T (°C} A hliq Hvap
(Btu/1b) (Btu/1b)  _ (Btu/1b)
Vapor al efecto I 192.0 846.7 1197.7
tl 11.0
Ebullicién en 181.0 213.2
el 119.8
Calefaccidn al If 61.2 1012.8 - 1122.9
t2 : 10.0
Ebullicién en I 51,2 72.5
e2 13.2 : : ,
Calefaccién al Il 38.0 1037-0 1105.4
t3 10.0 : TR
Ebullicién en III 28.0 . 42.6
e3 3.0 ‘ Ll
Vapor al condensador 25.0 1050.3 [ v R 1095, 3
Alimentacibén 20.0 R L O R
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4. Aplicando el balance entilpico a cada efecto y el balance de
materia a todo el sistemas:

W A1+ (F - E2 - E3)h2 - E1 H2+S2 hl
El1 22+ (F - E3)h3 = E2 H3+(F - E2 - E3) h2
E2A3+4+F *ha = E3 Hc+ (F - E3) h3
E1-+E2 E3:E
.w * 846.7+(18309.38 ~-E2 -E3)72.5 = E1 * 1122.9 4 5862. 15 * 21322

EIl * 1012.8-+(18309.38 - £3)42.6 = E2 * 1105.4+(18309.38-E2-E3).
. 72,5

E2 % 1037+18309.38 * 34.1 - E3 * 1095. 3+(18309. 38 -E3)42.6
El1+E2 E3 -12447.23
5. Resolviendo este sistema de ecuaciones tenemos:

El.z= 4,556.82 1b/h

E2 = 4,049.32 1b/h

3,841.101b/h

E3
W =6,627.24 1b/h

6. Areas de calefaccién

A = g
U At

6.1 Lios calores en cada efecto son

=W Al = 6627.24 1b/h * 846.7 Btu/lb"

ql
q2 = E1 A2 - 4556.82 1b/h * 1012.8 Bt
q3 = E2 A3 = 4049.32 1b/h * 1037 Btu/lb.
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6.2 Los coeficientes de transferencia de calor son Fig. 28

1.89 cP ————3 Ul = 610 Btu/h ftZ oF
M2 = 3.33 cP ————————3) U2 : 530 Btu/h tZ OF
M3 = 3.35 ¢cP ——————) U3 : 530 Btu/h ft2 OF

6.3 Las dreas de calefaccién resultan:

M1

#"

Al _ 5'611,284.11 Btu/h . 464.6 £t2
610 Btu/h ft2 OF * 19.8 OF

A2 = 4'615,147.30 Btu/h . 483.8 ft2
530 Btu/h ft2 oF * 18.0 °F

A3 4'199,144. 84 Btu/h = 440.2 £t2
530 Btu/h ftZ OF * 18.0 OF

7. Como los valores calculados para Al, A2 y A3 son diferentes,.
necesitamos efectuar un reajuste tornando para el 4rea el valor

ql/Ul+ q2/U2+ q3/U3  _(9198.83+:8707. 83+ 7922, 92)ftZ OF

A
Dt 55.8 °F

H

A = 462.9 £t2

8. Los nuevos incrementos de temperaturas serén:

Otl = 9,198.83 ft2 °F _ 19,9 °F : 11.0 °C
462.9 ft2

t2 _8,707.83 £t2 OF  _ 18.8 OF = 10.5 °C
462.9 £t2

At3 . 7,922.92 £t2 OF . 17.2 °F = 9.5 °C
i 462.9 ft2

9. Con estos nuevos valores de t se pueden recalcular los datos
necesarios para la realizacién de los balances entilpicos, pero
como la diferencia ne es significativa, los nuevos datos nos con-
ducen pricticamente a los mismos resultados, por lo cual podemos
tomar para el 4rea el valor medio calculado anteriormente
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A - 463 £t2
10. La economia del sistema seri

E__ 12,447.231b/h
w 6, 627,24 1b/h

- 1.88
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Célculo de Destilacién por Arrastre con Vapor. Purificacién de

la Glicerina.

F = 5,862.15 lb/h

. Alimentacifn
Componente 1b/h - lbmol/h
Glicerina Agua 4,547.43 53.49
Residuo pesado 1,314.72 9.96
Residuo
Glicerina Agua 227.40 2. 67
1,314.72 9. 96

Residuo pesado

Xr

0.211

0.789

llevando la destilacién a 760 mym Hg, la temperatura correspon-
diente seri aproximadamente de 96 °C debido a que

"POsol - 101.8 mm Hg PCagua =
Pt

Pt = 759.42 mm Hg

657. 62 mm Hg

POgol + PPagua = 101l.8mm Hg + 657.62 mm Hg =

E1l consumo de vapor de arrastre en moles viene dado por la

ecuacién:
7.
Pt *,(1 4+ 1
E * pb Blog

w =
‘Bl - B2

)_1

Blog = Bl - B2 . 53.49 - 2.67

2.3 log{gl_)- 2.3 log (53.49) -

- 16.97

)-1:

B2 2.67
w__ . 760 mm Hg *(1+ 9.96
Bl - B2 0.9 * 101.8 mm Hg 16.97
W - 12.16 (bmol/h)vap (53.49 - 2. 67)(lbmol/h)sol =
{bmol/h)sol
W - 618. 0 (1bmol/h)vap = 11,124 (1b/h)vap.

12,1 6{Ibmoléh Jvap

(lbmeol/h)sol



Destilacién Multicomponentes. Recuperaéién del Eter Isopropi-
lico y Acido Acético.

= 66,525.74 1b/h

Componente ibmol/h x£

Eter isopropilico (LK) 560.43 . 0.63
Agua (HK) 236.92 0.27
Acido acético 84.9% 0.10

a. Evaluacién del punto de burbuja de la alimentacidén a 760 mnm Hg,
por el método de prueba y error

z 76.5 °C

Componente P°(mm'Hg) ) K=P°/Pt y=:Kxf
Eter isopropilico 1051.01 1.383 0.871
Agua 307.80 0.405 0.109
Acido acético 179.41 0.236 0. 024

: 1.004

b. Determinacién de la distribucién aproximada de los compo-
nentes en destilado y residuo. )

o<eifa = 1.383 _ 3.42 log oleifa = 0.5334
0.403 ‘ .

o« a/a _ 0.405 1. 00 log oca/a = 0.0
0. 405 :

o%aafa - 0.236 . 0.583 - log oL aa/a = - 0.2345
0.405 v

c. Para una separacidn del 95% entre los componentes clave

log (éter isopropilico)p . log 0.5985 _ 1.2788

(éter isoprobilico)B 0.0315 ~
log (agua)p - log 0.0135 _ - 1.2788
(agua)p 0. 2565 . :

d. Trazando estos datos en una gréafica log (iD/iB) vs. log o i/HK

tenemos que para el dcido acético
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log (4cido acético)p _ - 2.23
(4cido acético)g ~

{cido acético)p - 0.0059

(4cido acético)pg

moles (Acido acético)D/moles alimentadas - 0.0006
moles (dcido acético)p/ moles alimentadas = 0. 0994

En resumen tenemos 3

Alimentacidn Destilado Residuo
Componente ibmol/h xf ibmol/h xd lbmol/h xr

560.43 0.63 528.05 0.977  27.79 0.081

Eter isoprop.
Agua 236.92 0.27 11.91 0.022 226.31 0.662
Acido acé&tico 84.94 0.10 0.53 0. 001 87.70. 0.257

e. Determinacién del nimero de etapas ideales. Mé&todo Fenske.

Nmin ) x1lk/xhk xhk/xlk
log oL avg

Nmin _ log ({0.977/0.022)(0. 662/0. 081) _
log (1.383/0.405) .

Nimero de etapas ideales = 4.8
f. Célculo de la cantidad de reflujo minimo

El reflujo mminimo se evalda por prueba y error suponiendo el
valor de 6 en la siguiente ecuacién

l-q=% xfi =0 q:l
(i - 8)/=%i

v después resolviendo para Rmin

Rmin +1 :§ xdi =
C(eti - 8) o
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9 = 0.523

Componente xf

Eter isoprop. 0.63
Agua 0.27
Acido acético 0.10

i - 8 xf xd
xd ®-.i oz GOV /ol i)/
0.977 1.383 0.6218 1.0131 1.5712
0.022 0.405 -0.2914 -0.9267 -0.0755
0. 001 0.236 =~1.2161 -0.0822 _-0.0008
0. 0042 1.4948

Rmin+ 1 =1.5

Rtnfn=1.5—1;0.5

Reflujo minimo z 0.5 lbmol/lbmolD

g. Obtencién de la cantidad de reflujo Sptimo

g.1 La relaci6én de reflujo 6ptimo/reflujo minimo se obtiene de

la siguiente manera:

log ((xik/xhk)p (xhk/xlk)p (x1k/xhk)g

donde of1 = POlk/POhk - 1051.01 mm Hg
307.8 mm Hg

'0.55 =<1,

.4

log ((0.977/0.022)(0. 662/0. 081)(0. 63/0.27)0-35 * 3.4) . 3,25 -

De la Fig. 22 con of= 3.4

Roptimo/Rminimo = 1. 26

2.2 El reflujo 6ptimo es por consiguiente:

Réptimo z 1.26 Rmin = 1.26 * 0.5 1bmol

Reflujo &ptimo

. 0.63 1bmol -

lbmol D

0.63 lbmol/lbmqlD

h. Nimero de platos tedricos. Método Gilliland.

N - Nmin _ 0.75 - 0.75 *(R

N +1
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N - Nmin__ 0.75 - 0.75 *(0.63 -o.s)""”668 0.57

N+ 1 0.63 1
N _ Nmin+0.57 _ 4.8+0.57 _ 12.5
1-~0.57 1- 0.57

Nimero de platos reales - 13

i. Localizacién del plato de alimentacién. Método Kirkbride.

log m/p = 0.206 log {{xhk)F _W_ ((xlk)n 2)
{(x1k)p D (xhk)D) )

iog m/p = 0.206 log (o. 27, 341.80 , 0.977)2 . 0.562
0.63 540.49 0.022

m/p = 3.65 m<+p =13

p=2.79 m = 10.2

3.65p+p =13

-, plato de alimentacién = 10 u 11

j. Flujo equimolal y vaporizaci6n

ETER 1SOPROP.
ACIBO ACETICO”

> W - 341.8 lbmol/h

540. 49 1bmol/h

v}

F - 882.29 1bmol/h
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L =zLo =R D =z 0.63 _lbmol 4 540.49 lbmol D _ 340.5 lbmol/h

lbmol D h
G = D(R+1) = 540.49 lbmol D (0.631_1bmol + 1) = 881. 54 1bmol/h
h lbmol D
L = qgF+L =1 *882.29 lbmol + 340.5 lbmol . 1222.79 1bmol/h
) h h
G =F(q-1)+G =z 882.29 lbmol (I -1)+881.54 lbmo]l _ 881. 54 lbmol/h
h h :

k. Célculo de la carga térmica y el agua de enfriamiento para
el condensador

881.54 lbwmol/h

D = 76.5 °C
Componente x _ABtu/lbmal A* x
Eter isoprop. 0.977 -13,028.4 12,728.70
Agua. 0.022 17,550.0 386.10
Acido acético 0. 001 11,358.0 11. 36
3=13, 126.20
Q=G=* A = 881.54 lbmol * 13126.2 Btu_ . 11'571,270. 4 Btu/h

h lbmol

Q a 11'571,270.4 Btu/h -
Cp OT 0.9986 Btu/1b OF * (122 - 68)°F

maguazg oC =
m agua = 214,583.2 1b/h
1. Carga térmica y vapor de calentamiento para el reboiler.

881, 54 lbmol/h
76.5 ©C

H 0l
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ComponenteA x ABtu/lbmol A* x -

Eter isoprop. 0. 081 ‘13, 028.4 1,055.3
Agua 0.662 17,550.0 11,618.1
Acido acético - 0.257 11,358.0 _ _ 2,919.0

A=15,592.4

Q=G *A = 881.54 lbmol 4 15592.4 _Btu __ 13'745, 324.3 Btu/h
h 1lbmol

mvaplgs.50C = ©Q_  =13'745,324.3 Beu/h _ 16,022 1b/h
A 857.9 Btu/1lb
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124 0

Proceso a.l a.2 b [3 d. 1 d.2 e
Hydrocarbon Forest Pro- Institut de

Concepto Shell Shell Daicel FMC Research ducts Lab. Chimie
Presibn 10 8 [} 10 4 4 2
0-10
Temperatura 0 1 8 4 4 4 3
0 -8
Tiempo de reaccién 3 o 2 1.5 1.5 2 0.5
0o-~-3
Catalizador 6 .0 6 4 2 4. 4
0-6 -
Rendimiento 9 4 9.5 10 3 1.5 o
0-10
No. de reacciones 0 [s] 8 [ 8 8 8
0-~-38 N .
No. eq. de reaccién [+] [s] 4 o [)] 8 8
0-8
Toxicidad 1] o 2 2 3 3 3
0-3 :
Contaminacién 1 1 2 2 2 2 0
Q-3 E
Corrosién )] 2 2 2 2 2 2
0-2 B
TOTAL 29 16 43.5 35.5 “29.5 38.5 30.5

TABLA No. _1

. ANALISIS TECNICO




' TABLA No, 2

TABLA COMPARATIVA

Ventajag

Desventajas

Proceso

‘a.l

- Requiere un minimo tiem-
po de reaccibén, (30 seg.)

- La presién de operacibn
es atmosférica.

- No utiliza catalizador.

- No neceasita equipo adicio~
nal para tener los reacti»
vos a la presidn requerida.

- Se forma acetona con una
relacién molar del doble
que para la glicerina.

~ I.ag presiones utilizadas
no son muy altas, (1-10
atm).

- No utiliza catalizador.

~ Se obtiene un alto rendi-
miento, (92%).

- L.a temperatura de reac-
cifén es ambiente.

~ Se requiere una gran
cantidad de cloro. '

- El1 cloro consumido no
es convertido directa-
mente al producto prin
cipal, lo cual implica
mayor cantidad de equi
pos de separacién.

~ Se utiliza alta tempera~
tura, (500 °C).

~ Algunos de los reactivos
son altamente tSxicos.

~ Se necesita de 3 reac-
ciones para llegar al
producto,

~ Se requieren 5 equipos
de separacién,

- Se necesita de equipo adi
cional para tener los
reactivos a la temperatu
ra necesaria.

- Utiliza alta temperatura,
(400 °c).

-~ El tiempo de reaccién es
grande, 6 hr,

~ El rendirniento no es muy
alto, (57%).

- Se requiere de 3 reaccig
nes.para llegar al pro-

- ducto,

- Se necesita equipo adi-
cional para tener los re
activos a la presibny
temperatura requerida.

- La presi6n de operacién
es de vacio, (100-150 mm
Hg. ).

- Se forma una mezcla
azeotrdpica.
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Proceso

Ventajas

Desventaias

No necesita equipo adicip
nal para tener los reacti-
vos a la temperatura de
reaccién.

Ademnids de 1la glicerina
se obtiene 4dcido acético.

La cantidad de catalizador
es minima, solo uno.

La temperatura de reac-
cién es ambiente.

No necesita equipo adi-
cional para tener los re-
activos a la presién de
reaccién.

Ademdis de la glicerina

se obtiene 4cido acético.

El costo de 1a materia
prima es bajo.

La materia prima es fA-~
cil de conseguir.

l.a materia prima utili-
zada no es téxica.

Solo se requieren 3 equi-
pos de separacién.

El procesgo se lleva a ca-
bo en una sola etapa.

El costo de la materia
prima es bajo.

Solo se requieren 3 equi-~
pos de separacibn.

Se requiere equipo adi-
cional para tener los re-
activos a la presién nece
saria.

Se necesitan-5 equipos de
separacién. '

Se utiliza un asolvente
para poder hacer la ex-
traccién de la glicerina.

L.a presidén en la separa-
cién es de vaclo.

Se forma una mezcla
azeotrdpica.

Se requiere equipo adicio
nal para tener los reac-
tivos a la temperatura
necesaria.

Se utiliza un solvente
para poder hacer la ex-
traccién de la glicerina.

La presién y la tempera-~
tura de operacidn son ele
vadas, (P=1500-2500 psia
T= 350-400 °F).

Se obtiene un bajo rendi-
miento, (50%).

Se requiere equipo adicio
nal para' tener los reacti-
vos a la presién y tempe-
ratura de reaccién.

La presifn y temperatura
de operacidn son elevadas
(P22000 psi, T= 215 °C).
Se obtiene un bajo rendi-
miento, (40%).

Se requiere equipo adicio
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Proceso

Ventajas

Desventajas

- La materia prima utili-
zada no es téxica.

~ Lia materia prima es fd-
cil de conseguir.

- El proceso se lleva a ca
bo en una sola etapa.

- La materia prima utili-
zada no es muy cara.

~ Solo se requieren 3 equi
pos de separacidn.

- nal para tener los reac-
tives ala' presién y tem-
peratura necesaria,

~ La giresién y temperatu-
ra de operacién son ele-
vadas, (P=-1000-4000 bar
Te250 °C).

-~ Se obtiene un rendimien-

_ to minimo, (30%).

-~ Se forma una serie de

subproductos.

E1 tiempo de reaccidn es

alto, (5 hr).

- Se:requiere equipo adicio
nal para tener los reac-
tivos a la presién y tem-~
peratura de reaccién,
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TABLA No. 3. ANALISIS ECONOMICO.

a. Proceso Shell. {via cloruro de alilo).

PM $/1b 1b/1b gli 1bAbgli 1 $/1b gli]
Reactivos
Propileno 42 0.20 1.0 0.4565 . 0.0913
Cloro 71 0. 0975 1.0 0.7717 0.0752
Acido hipocloroso 52.5 0. 65 1.0 O 5707 0.3710
Hidréxido de sodio 40 0. 61 1.0 0.4348 0.2652
Carbonato de sodio 106 0. 1692 1.0 1.1522 0.1950
0.9710
Productos :
Acido clorhidrico 36.1 0. 0408 1.0 0. 3924 0.0160
Glicerina 92 0.81 1.0 1.0000 0.81
0. 826
Utilidad= -0.1717 Rpeters = 1.21
b. Proceso Shell. (via acroleina).
PM 3$/1b 1b/1b gli 1b/1b gl $/1b gli |
Reactivos
Propileno 42 0.20 1.0 0. 4565 6. 0913
Isopropanol 60 0. 307 1.0 0. 6522 0. 2002
Peréxido de hidrége- |34 0.43 1.0 0. 3696 0. 1589
no 0.4504
Productos
Acetona 58 0.22 1.0 0.6304 0.1387
Glicerina 92 0. 81 1.0 1. 0000 0.81
0.9487

Utilidad = 0. 4983

- Rpeters = 0.4746
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c. Proceso Daicel.

PM $/1b 1b/1b gli 1b/1b gli $/1b gli}
Reactivos
Acido peracético 76 0. 495 1.0 0. 8261 0. 4089
Alcohol alflico 57 0.90 1.0 0. 6196 0.5576
. 0. 9665
Productos .
Acido Acético 60 1.25 1.0 0. 6522 0. 8152
Glicerina 92 Q.81 1.0 1. 0000 Q.81
1.6252
Utilidad = 0.6587 Rpeters = 0- 5947
d. Proceso FMC.
PM $/1b 1b/1b gli 1b/1b gli $/1b gli
Reactivos
Oxido de propileno 58 0.475 1.0 0. 6304 0.2995
‘Acido peracético 76 0.495 1.0 0. 8261 0.4089
0. 7084
Productos . .
Acido acético 60 1.25 1.0 0. 6522 Q.8152
Glicerina 92 0. 81 1.0 1. 0000 0. 81
1.6252
Utilidad = 0. 9168 Rpcters = 0-4359
e. Proceso Forest Products Lab.
PM $/1b 1b/1b gli 16/1b gli $/1b gli
Reactivos
Sorbitol 182 0.71 1.0 1.9783 1.4046
Hidrbgeno 2 0.013 2.0 0. 0435 0. 0006
1.4052




PM $/1b 1b/1b gli 1b/1b gli $/1b gli
Productos
Metanol 32 0.0817 1.0 0. 3478 0.0284
Etilén glicol 58 0. 31 1.0 0. 6304 0.1954
Glicerina Cr A 0. 81 1.0 1. 0000 0. 81
1. 0338
Utilidad = - 0.3714 Rpeters = 1+ 36
f. Proceso Institut de Chimie.
PM /1b 1b/1b_gli 1b/1b _gli $/1b gli
Reactivos :
Hidrégeno 2 0.013 9.0 0.1957 0. 0025
0. 0025
Productos
Metanol 32 0.0817 1.0 0.3478 0.0284
Etilén glicol 58 0. 31 1.0 0. 6304 0. 1954
Glicerina 92 0.81 1.0 1.0000 0. 81
1.0038

Utilidad = 1.0313

Rpeters = 0- 0024
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_TABLA No. 4

ESTUDI!

O DEL MERCADO DE CONSUMO DE LA GLICERINA.

PRODUCCION IMPORTACION EXPORTACION CONSUMO APARENTE TENDENCIA DE
ARO (Ton) _(Ton) (Ton) (Ton) CONSUMO (Ton) |
1970 3970 35.815 )]  e---- 4005.815 4213.05 .
1971 4580 32,197 0.241 4611.956 4594. 89
1972 5460 39.294 ———- 5499. 294 4976.73
1973 5600 66.594 3.115 5663. 479 5358, 57
1974 5240 1273. 661 ———- 6513. 661 5740.41
1975 4290 136.907 '116. 520 4310. 387 6122.25
1976 6290 47.447 174.720 6162. 727 6504.09
1977 7190 66.063 466,310 6789. 753 6885.93
1978 7480 626. 636 - 8106. 636 7267.78
1979 7649. 62
1980 8031.46
1981 8413. 30
1982 8795. 14
1983 9176. 98
1984 9558. 82
1985 9940. 66
1986 10322. 50
1987 10704. 34
PROYEGCGION A 1988 11086. 18




5. ARREGLO DE TUBOS. Pitch Triangular

TABLA No.
igin, O17 T31e-in, triangul . OD tubes on 1-in. -
i in u»y‘:« ;ﬂth'{.-m gular 3£ . OD p&v;h in. teianguliar

“Eal e | ar | 4P [eP eP T [ar [ 4P| eP e
8 w33 36 i8 3 3T 90| 24| 24
10 az| s6] 47] «3| 86| 10 et | 83| 40
12 wo| vs| 86} 82} 78 02| 83| 78} 74
192 127 na| 98§ 50} 86| 13 100 | 106 | 88| 82
1381 170 {160 | 140 ] 136 | 128 | 15 151 | 138 | 122 { 118 | 110
171 2ap 1 22¢ ] 104} 188 178} 17 203 | 108 | 178 | 172 | 168
1015 | 801283252 24e 234} 19 262 | 250 | 226 | 218 | 219
2113 | 361 342 | 314 | 306 | 290 215 316 | 302 | 278 | 272 |
231 jad2l4amfasejarsiaedi 24 378 | 352 | 342 | 328
25 532 458 | 446 | 4341 25 %70 | 452 | 423 | 304 | 383
637 550 | 530 | 524 | a7 550 483 | 474 | 404
29 721 | ooz | &40 | 620 | 3041 29 £58 508
a3t g7 1822|766 723 | 720} 31 748 | 728 | 078 840
074|038 | 878 { 852 | 826 | 33 774 | 700
1102 l1008 {1004 | 088 {958 | 35 o70 | 938 | 883 848
7 1240 11200 [1144 {1108 5072 | 37 1074 |1044 {1012 | 986 § 870
a0 1377 (1330 |1 13¢s 1212 | - 80 . [1208 {1176 |1128 {1100 (1078
{in. OD tubcs ob 114-in. trisngular pitch 114 in. OD tubes o_x: 135 s~in. triangular
- pite
3 FT 16 16| 14 :
10 32| 2| 2¢4] 10 20} 18]
12 35| s2] 48] 48| 44! 12 22| 30| 26] 22|
13y 63| 66] 58 s0| 1334 38| 36] 33] 28 28
15} o1 | sa| 80| 74] 72| 18 54| 51) 45 42} 38
173 131 | 118 | 106 | 104 | 040 17 G| e8] 62| s8] 84
103 131 e el 136 {128 | 1913 95| oi| 88 &
21} yop | 188 | 170 | 164 | 100 2134 17| 112} 108} 10t ¢ 98
2333 {21 l23222)212|2m 2333 140 | 138 | 130 | 123 | 137
a0 58 | 252 | 242 | - 25 370 | 164 | 155 | 180 | 140
27 atn | 334 | 302 | 296 27 202 | 108 | 185 | 179 { 170
97| 376 334 | 318 2V 278 | 217 | 212§ 203
31 472 | 45¢ | 430 | 424 1 270 | 255 | 245 | 235%
| a2 | 488 470 | 4561 33 315 | 305 | 207 | 288 { 278
3] 502 | 502 | 546 35 337 | 358 | 335 | 327 1 31
a7 674 632 | 614 | 5981 37 407 | 390 | 380 | 374 | 35
.30 ! 760 | 736 | 700 | 688 | 672 | 39 440 | 438 | 425 | 410 | 407
134 in. OD tubes on 11§-in. triangular L
pitch
12 BT | 1] 12] 12
1334 27] 23] 18] 18§ 14
15} 38| 31| a2! 30} 27
135 | s8] m| 4} 3] 38 .
19 61| 58] S5) 3t 48
211 76| 73] 70| 66| 61
231 95| o1 88 80| 76
25 115 | 110} 105| 98| 98
27 136 {131 | 125} 118 | 118 !
20 150 | 154 | 147 | 141
81 1 77 {172 | 165 | 180
33 215 200 | 190 -
35 246 | 238 | 230 | 220 | 218
7 275 260 22.;,2 248
u-a'l_v 289 e - -

~ 155 -



6. DATOS DE TUBERIA PARA CAMBIADORES.

TABLA No.
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TABLA No. 7

FUNCIONES

BEG A

0 == TONER DIAMETER
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. TABLA No._8 . SELECCION DEL MATERIAL DE CONSTRUCC.[ON.

: Lfmxtes de Temperatura . Matenal Ejemplo
k 340 o | cr-me | sa - 387
-29 a 340 ' A.c. - SA - 515
-30 a - 35 "1 A. cC. Charpy SA - 516
- 36 a - 68 " 24 Ni Charpy SA - 203
<69 a -101 34 Ni Charpy SA - 203
-102 a - 197 ' 9% Ni SA - 353
- 197 . A. Inox. SA - 316




NTES PARA VOLU

MENES PARCIALES DE
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TABLA NO. 10.

COORDENADAS DIAGRAMA X vs Y.

x1 ¥1 ¥2 b a P1° vl
0.793 | 0.8065 | 2.6786 { - 0.8670 234.5383 | 186.4 0.793
0.690 | 0.9625 | 1.1458 | - 0.5349 225.8700 | 194.5 0. 861
0.650 | 0.9845 | 1.0513 { - 0.5931 241.7632 | 204.6 0. 846
0.600 | 0.9713 | 1.0206 | - 0.7005 257.3820 | 211.5 0. 822
0.550 | 0.9787 | 1.0101 | -~ O.8441 278. 6611 220. 4 0. 791
0.500 | 0.9827 | 1.0051 | - 1.0231 305,2679 | 230.5 0. 755
0.450 { 0.9853 | 1.0031 | - 1.2444 338.3229 | 241.8 0.715
0.400 | 0.9869 | 1.0018 | - 1.5226 379.9593 | 254.2 0. 669
0.350 |0.9882 | 1.0011 | - 1.8814 433.7045 | 268.0 0. 618
0.300 | 0.9891 | 1.0006 | - 2.3606 505.5216 | 283.3 0.560
0.250 | 0.9898 | 1.0004 | - 3.0320 606.1918 | 300.2 0. 495
0.200 ] 0.9904 | 1.0002 | - 4.0397 757.3075 | 319.1 0. 421
0.150 | 6.9908 | 1.0001 | - 5.7197 1009.2741 | 340.4 0.337
0.100 | 0.9912 { 1.0000 | - 9.0803 1513,3273 | 364.4 0.241
0.050 | 0.9915 | 1.0000 | -19.1627 3025. 6712 | 391.7 0.130
0.010 | 0.9918 | 1.0000 | -99.8247 |15124.9490 | 416.5 0.028
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TABLA NO. 11.

COORDENADAS DIAGRAMA Txy.

x Y ’P1°(mm Hg) T _{(°C)
0.793 0.793 186.4 40.0
0.690 0. 861 194.5 41.4
0.650 a. 846 204.6 42. 4
0. 600 0. 822 211.5 43.2
0.550 0. 791 220. 4 44.5
0.500 0.755 230.5 45.1
0. 450 0.715 241.8 46.2
0.400 0.669 z54.2 47.4
0. 350 0.618 268.0 48. 6
0. 300 0.560 283.3 50. 0
0.250 0.495 1 300.2 51.5
0.200 0.421 319.1 53.0
0.150 0.337 340.4 54.7
0.100 0. 241 364.4 56.5
0.050 0.130 391.7 58. 4
0.010 0.028 416.5 60.0
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C. FIGURAS.

Namero Concepto.

Proceso Shell. (Via cloruro de alilo).

1
2 Proceso Shell. (Via acrolefna).
3 Proceso Daicel.
4 Proceso FMC.
5 Proceso Hydrocarbon Research.
6 Proceso Forest Products Lab.
7 Proceso Institut - de Chimie.
8 Coeficientes de Pelicula de Condensacidén.
‘9 Coeficientes de Transferencia de Calor de
Pelicula.
10 Longitud Efectiva de Tubos.
11 Curva de Transferencia de Calor para el
Agua por Lado de Tubos.
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