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CAPITULO I 



I.- INTRODUCCION 

El desarrollo de Tecnolog!a y la b~squeda 

a soluciones de problemas que se encuentran durante 

su aplicaci~n de ~sta a Procesos Industriales, es ~ 

na de las principales preocupaciones del Ingeniero 

Qu!mico, el cual debe tener una preparaci~n con las 

bases teorico~prActicas suficientes para hacer fre~ 

te a crisis de actualidad mundial ; como es la esca

c~s de mater~as primas. 

La destilaci~n, base de ~ste estudio es una de las 

operaciones unitarias que por su importancia dentro 

de la Ingeniería Qu!mica, ocupa un papel escencial 

en la obtenci~n de productos bAsicos para diversos 

procesos qu!micos lo que representa para el Ingeni~ 

ro Qu!mico una superaci6n total en ~ste campo asf -

como estudios profundos ante problemas que represe~ 

tan oportunidades para encontrar las soluciones de 

~stás. 

El presente trabajo fue encausado para e~ 

contrar la soluci~n en la operaci~n de una coltnnna 

de destilación de operacidn intermitente y que for

ma parte importante dentro del Area de recuperaci~n 

de materias primas. 

El escudio fue desarrollado en una planta 
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Qu!mica de Polímero para fibras sint~ticas y repr~ 

senta el poder obtener una mayor calidad y canti-

dad de una de sus materias primas a un costo m!ni-

mo. 
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2.- DESCRIPCION DEL PROBLEMA. 

El presente estudio servirá de base para 

resolver el problema de falta de abastecimiento de 

glicol que es una de las materias primas escencia

les para la fabricación del polimero Tereftalato 

de Polietileno (TPE), que es la materia prima del 

POLIESTER. 

La solución al problema es aumentar la 

capacidad de la Unidad Recuperadora de Glicol, de 

70% a 95% y obtener una pureza del glicol y meta 

nol de 99 . 7% y 99.0% respectivamente al minimo cos 

to de servic i os auxiliares y de compra de nuevo 

equipo. 

Fue necesario hacer un estudio detallado 

de capacidades y funcionamiento del equipo que in 

tegra la Sección de Destilación en la planta de Re 

cuperación, asi como del comportamiento del glicol 

a través de éste proceso para localizar los pos~ 

bles ··cuellos de botella·· que ocaci onaban la fa 1-

ta de abastecimiento de esta materia prima. 

El proceso de obtención del polimero Te 

reftala to de Pol i et i leno (TPE), se lleva a cabo en 

tres etapas básicas que son: 

1.- Fus ión del Dimetil Terefta la to (DMT) . 
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2 . - Obtención del monómero del TPE a partir de 

glicol y DMT, obteniendo metanol como subpro

ducto. 

3.- Obtención del Polimero TPE y glicol como sub--

dueto. 

El diagrama de bloques del proceso se presenta en 

la fig. No. 2 • 1 

El glicol que se obtiene en el paso No. 3 es conoci 

do como glicol crudo, y está formado por: glicol, 

metanol y agua, el cual debe ser recuperado y puri

ficado para ser utilizado nuevamente en el paso No. 

2, asi como el metanol que es enviado para su venta 

a los fabricantes de pinturas, en este paso se usa 

una mezcla de glicol virgen que se compra, y de gl~ 

col recuperado en la planta, la relación de estas -

mezclas varia según la existencia del glicol recup! 

rado, por lo que, al tener baja capacidad de la Uni 

~ad Recuperadora de Glicol, es baja la relación de 

este glicol en la mezcla y es mayor la cantidad de 

glicol virgen que se utiliza en proceso, 

tando ésto, incrementos considerables en 

de fabricación del polimero TPE •. 

represen

el costo 

Para l levar a cabo la separación del gli-

col y metanol del agua , que en este caso es el sol

vente no deseable , se tiene instalada la Planta de 
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FIG 2-1 
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la Unidad ~ecuperadora de Glicol, la cual debe op~ 

rar en condiciones de temperaturas ·bajas y alto va 

cio, la razón fundamental de ésto, es debido a la 

descomposición térmica que sufre el glicol cuando 

es expuesto a temperaturas mayores de 180 ºC 

La descomposición del glicol a altas tero 

peraturas es b~sicamente en los subproductos diet.f. 

len y trietilen glicol, los cuales originan graves 

problemas durante la fr~maci6n del polímero TPE, 

por lo cual se debe tener un cuidado extremo para 

la destilación y purificación del glicol. 

La causa de la baja eficiencia de la Unidad Recup~ 

radora de Glicol, es ocacionada por el exceso de 

formaci6n de ''puntas .. (mezcla de glicol, agua y me 

tanol), que ~epresenta el 30% del tamaño del batch 

Estas ··puntas" son enviadas posteriormente al tan

que almacén de glicol crudo, y re-destiladas en 

los siguientes batches. Esto se obseva claramente 

en la fig. 2.2, con la gráfica de concentraciones 

obtenidas durante las destilaciones actuales. 

Es indudable que la efic iencia de la Uni 

dad Recuperadora de Glicol aumentará al obtenerse 

una separación correcta de cada componente, utili-

zando para ~sto, su relaci~n de reflujo adecuada. 
La Unidad Recuperadora de Glicol en las 
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condiciones actuales, trabaja como un simple evap~ 

rador, debido a la falta de uso de reflujo, la efi 

ciencia que se obtiene del 70 % es debido a la di 

ferencia tan grande de los puntos de ebullición 

del glicol, 19lºC (a 640 mm de Hg) con respecto 

al agua y metanol que es de 95°C y 63ºC respectiv! 

mente. 

La aparente fa l t a de uso de reflujo es -

la baja capacidad de calentamiento del Reboiler 

que s e tiene i nsta lado en l a Unida d <le rrecupera 

ción de Glicol, y ésto es en si, el obje t o del pr! 

sente es tudio. 

En l as tab l as 2-1 a 2-6 se resumen las 

caracteris ticas de l glicol crudo, de l os pr oductos 

que se obtienen y de las eficiencias de los bat

ches, asi como las ca racteristicas de la columna 

disponible y de l reboil¿r y condensador instalados 

asi como t a mb ién en la fig. 2- 3 al diagrama del 

proceso de l a Uni dad Recuper adora de Glicol. 
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TABLA 2-1: COMPOSICION GLICOL CRUDO 

COMPONENTE COMPOSICION, 1o EN PESO 

METANOL 4.0 

AGUA s.o 
GLICOL 91.0 

TOTAL 100.0 i 

TABLA 2-2: CARACTERISTICAS DE LOS PRODUCTOS 

CCMPONENTE PUREZA, 1. HUMEDAD, 1. 
(AGUA) 

METANOL 99.0 1.0 

GLICOL 99.7 0.3 

TABLA 2-3: EFICIENCIA DE LA UNIDAD RECUPERADORA 

DE GLICOL 

CCMPONENTE ENrRADA SALIDA EFICIENCIA 
Kg. Kg. i 

METANOL 360 150 ' 33.3 

AGUA 450 150 . 
( 

41.6 

GLICOL 8190 5773 70.0 

PUNTAS * - 2967 -
TOTAL 9000 9000 - . 61.0 X• 

* Mezcla que debe redestilarse. 
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TABLA 2-4: 

Destilado 

Reflujo 
Plato 

Plato 

Plato 

Residuo 

ESPECIFICACIONES MECANICAS DE LA COLUMNA DISPONIBLE 

Tipo 

Diametro 

No. de Platos 
Distancia entre Platos 
H/R 

Long . de la Cuerda (L) 
Altura de l a Cuerda 
Altura del Diq ue 
Longitu<l de l Dique 
Diam. de los Orificios 
Pitch de los Orificios 
No. total de orificios 
Profundidad de la charola 
Espesor del Plato 
Area Perforada 
Pres ión de Diseño 
Temp. de Diseño 
Presión Max. Permisible 
Material de Construcción 

Pies 

Pulgadas 

Pies 
Pies 
Pulgadas 
Pies 
Pul gadas 
Pulgadas 

Pulga das 
Pulgada s 
Pulg2 

mm /hg 
ºC 
Lb/pg2 MJ\N 

Platos perforados con 
bajantes 

3.0 

24 

18.0 

2.16 
0.417 
1.0 
l. 75 
0.1875 (3/16 .. ) 
0.375 

10.250 

3 
0.1875 
0.15 

so 
250 
120 

(3/16"") 
AT 

(DOMO) 

Acero al Carbón A-184-G 



TABLA 2-5 CARACTERISTICAS DEL REBOILER ACTUAL 

AREA TOTAL 13 m2 

DIAMETRO CORAZA 13 1/4 

No. DE TUBOS 120 

LONGITUD DEL TUBO 1.98 m (6.5 pies) 

D !A METRO DEL TUBO 0.009525 m (3/8") 

PASO TRIANGULAR, 1.0 pulg. C. AC. 

MATERIAL ACERO AL CARBON 

FLUIDO POR LOS TUBOS METANOL, AGUA Y GLICOL 

FLUIDO POR L~ CORAZA VAPOR AGUA A 225 PSIG. 

TABLA 2-6 : CARACTERISTICAS DEL CONDENSADOR ACTUAL 

AREA TOTAL 10. 88 m2 

D IAMETRO CORAZA 

No. DE TUBOS 

LONGITUD DEL TUBO 

D IAMETRO TUBO 

PASO 

MATERIAL 

13 1/4 pulg . 

127 

3.66 m (12 pies) 

0.00793 m. (5/lé~) 16 BWG 

TRIANGULAR DE 1 pulg. e A e 

ACERO INOXIDABLE 

FLUIDO POR LOS TUBOS AGUA A 25°C 

FLUIDO POR LA CORAZA METANOL, AGUA Y GLICOL 

11 -



FIG. 2-3 
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3.- BASES DE DISEÑO, PARA EL ESTUDIO 

Las bases de diseño que se consideraron 

para el presente estudio son básicamente: 

1.- Principio de las Destilaciones por lotes o bat 

ches. 

2.- Principio de Diseño de Termosifones. 

3.1.- PRINCIPIO DE LAS DESTILACIONES POR BATCHES 

La destilación intermitente por lotes o 

batches se emplea generalmente cuando la cantidad 

del liquido que se desea destilar es pequeña y no 

justifica la inversión del equipo necesario para la 

Destilación Continua y también debido a las necesi

da des o requerimientos de la planta donde se usa el 

liquido destilado. 

El equipo que se utiliza para las Destila 

ciones por lotes es similar por el de Destilación 

Continua, es decir, se requiere dé un reboiler, un 

condensador y la columna de destilación, que gerl! 

ralmente es de platos perforados, as! como del uso 

de relación de reflujo. 

La diferencia b~sica de los dos procesos es la zona 

de agotamiento, ya que en el primer caso no existe 

y en el segundo caso es indispensable para su fun 

13 



cionamiento. Esto limita su uso a un máximo de tres 

componentes para que la separación de ellos sea a un 

nivel de pureza aceptable ( de 95 a 99% de pureza p~ 

ra cada componente) fijándola de tal manera, que los 

costos fijos y variables sean rentables. 

La variable más importante en una destila

ción por lotes es la relac ión de reflujo que se use, 

ya que de esta depende el grado de pureza que se de

see alcanzar de los componentes destilados y del cos 

to y tamaño del reboiler y condensador utilizados. 

En una destilación por lotes tipica, el ll 

quido que se va a procesar, se carga en un recipien

te llamado genera lmente Alambique, éste liquido al -

suministrarle calor, empieza a hervir, consecuente-

mente los vapores empiezan a ascender a través de la 

columna, puesto que el destilado que se va a separar 

es más rico en los componentes más volátiles que el 

residuo en el Alambique, este residuo será más y más 

pobre en sus componentes más volátiles. A medida 

que la destilación progresa, la concentración del 

componente más volátil en el destilado, disminuirá 

conforme la concentración disminuye en el Alambique. 

La pureza del destilado (Xd) dependerá del 

tipo de re1aci6n de reflujo que se use. 
Cuando se tiene una destilación por lotes 

14 



existen dos rnaner~s de llevarla a cabo las cuales 

son: 

a).- Reflujo constante. 

b).- Reflujo variable. 

A). - REFLUJO CONSTANrE 

Cuando el componente volátil que se va a 

separar no requiere valores de Xd altos (0.95 a 

0.99), se utiliza el reflujo constan~e. La razón 

puede deberse principalmente a las bajas volatili-

dades relativas que se tenga en el sistema, lo cu

al haga necesario utilizar relaciones de reflujo 

altas, para mantener Xd cte. y esta operación r e-

sulte en tanto antiecónomica. 

El efecto que pasa, es el siguiente; co-

mo se tiene un número de platos fijos, lo cual no 

se puede variar, y el componente más volátil en el 

s istema se agota conforme la destilación aumenta, 

la Xf original de alimentación, disminuye, lo que 

hace necesario que la pendiente original de opera

ción dada por L • R se desplace en el senti-
V ~l 

do de la Xf. Al hacer este movimiento la Xd empi! 

a disminuir hasta un valor Xd que es menor que la 

Xd original. (ver fig. 3.1) 

15 
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FIG . 3-1 
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B) .- REFLUJO VARIA BLE 

En este caso que es el que nos interesa, 

ya que será el que utilicemos para este problema, 

es utilizado cuando se r equiere concentraciones de 

Xd del orden de 0.95 a 0 .99, es decir productos de 

alta pureza. 

El fenómeno que ocurre en este tipo de 

sistemas es interesante ya que al igual que en el 

caso anterior se parte de la base de que se tiene 

un número de pla tos t eórico fijos, pero aqui oc~ 

rre que conforme Xf disminuye, la Relación de Re 

flujo (R) aument a y la ( L ) aumenta, teniendo 
V 

siempre presente que la ( L ) de operación deberá 
ñ 

ser mayor que la ( L 
ñ 

) minima que se obtiene para 

las diferentes Xf alcanzadas durante el ciclo de 

destilación. (Ver fig. 3.2) 

Para el cálculo de la(b) de operación -
D 

se ut ilizan las gráficas de correlación de Gilli-

land, que son expresadas en los siguientes térmi-

nos: 

N - N min L/D - (L/D) min y 
N + 1 L/D + 1 

donde: N • Número de platos teóricos para la re

lación de reflujo L/D. 

N min • Nt1mero d@ platos m1nimo para R 
(Ecuación de Fe~ske ) 

17 



(L/D) min • Relación de reflujo m!nimo. 

La relación entre el reflujo (R) y la pe_!! 

diente de la linea de operación ( L ) es la siguien 
V -

te: 

donde: 

( L ) • R 
V FI 

R • ( L ) 
ñ 

L • Gasto del liquido en Kg/hr o Lb/Hr. 

V • Gasto del vapor en Kg/Hr o Lb/Hr. 

R • Relación de Reflujo 

D • Gasto del destilado en Kg/Hr o Lb/Hr. 

La correlación de Gilliland es usada al 

tener definido el número de platos teóricos necesa

rios para llevar a cabo la destilación. 

Para este problema especifico, en el que 

se tiene una mezcla de 3 componentes miscibles en- 

tre si, como son el metanol, agua y glicol, será dl 

vidido en dos partes para su resolución, consideran 

do los siguientes sistemas por separado . 

1).- Sistema Metanol-Agua 

2) . - Sistema Glicol-Agua 

Esta consider ación será necesaria para el 

cálculo de l número de platos t eóricos , para la can

tidad de reflujo que se requiera. La s ca r ga s térml 

cas al reboiler y al condensador serán ca lculadas 

también por separado , par a encont ra r de esta manera 

18 
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los picos más altos de cargas térmicas, diseñando 

asi sus dimensiones adecuadas. 

3-2.- PRINCIPIO DE DISEÑO DE TERMOSIFONES 

Para el diseño de Termosifones que se u 

tilizan en las columnas de Destilación, D. Kern eE 

contró sus limitaciones y correlaciones, depeE 

diendo de las caracteristicas de las sustancias 

que se hacen recircular a través de ellos . 

Definiendo asi sus condiciones óptimas -

de operac ión en tres puntos, principalmente: 

1.- Para Termosifones de convección forzada. 

Q <: 20000 
A..., 

BTU 
Hr FT2 

2.- Para Termosifones de convección natural. 

donde: 

Q < 12000 
A ... 

BTU 
Hr FT2 

Q • Cantidad de calor suministrada en BTU 
Hr 

A • Area del Termosifon en FT2 

3.- Exist e un valor máximo del Coeficiente de Tran~ 

misión de calor ( U, en BTU/Hr FT2 ºF ) que de 

pende de l tipo de la sustancia que circula a 

través del Termosifón ( Fig. 7.1 del apéndice). 

Estas consideraciones sedn utilizadas P.! 

r a el diseño del Termosifon o Reboiler, adecuado P! 

20 



ra las necesidades de la Unidad Recuperadora de Gl_! 

col en base a las cargas térmicas que se obtengan -

durante los ciclos de destilación. 
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4.0.- CALCULO DEL EQUIPO 

Los cAlculos del equipo disponible en la 

Unidad Recuperadora de Glicol, serán para conocer 

su capacidad real de operaci6n, tomando como base 

las condiciones de proceso actuales, y poder as! -

definir si es posible aumentar la capacidad de és-

ta. 

TABLA 4-01.- CARACTERISTICAS DE LOS PRODUCTOS 

COMPONENTE PUREZA, % 

METANOL 99.0 m!nimo 

GLICOL 99.7 mínimo 

TABLA 4-02.- CONDICIONES DE OPERACION 

COMPONENTE TEM. DOMO TEMP. ALAMBIQUE PRES ION 
(ºC) (ºC) mm Hg abs 

METANOL so 120 285 

AGUA 70 135 200 

GLICOL 130 150 50 



N 
\,,.) 

-
fABLA 4-03 - TIEMPGS DE DESTILACION (TAMA~O BATCH 9000 Y~s.) 

COMPONENTE CANTIDAD A RECUPERAR TIEMPO DESTILACION FLUJO DEL DESTILADO 
Kg. Hrs. Kgs/Hrs 

METANOL 360 2 180 

AGUA 450 2 225 

GLICOL 8190 8 1024 

TOTAL 9000 12 --
4. l.- BALANCE DE MATERIALES EN LA ALIMENTACION FONDO Y DOMO DE LA COLUMNA 

4. lA .- BALANCE DE MATERIALES EN LA ALIMENTACION 

Base 100 Kg. 

COMPONENTE PESO (Kg) % P. MOLECULAR MOLES % MOL. XF 

GLICOL 91 91 62 1,467 78.50 0.785 

METANOL 4 4 32 0.125 6.68 0.0668 

AGUA 5 5 18 0.277 14.82 0.1482 

TOTAL 100 100 % 1.869 100.00 1.000 



4 .11 A. - SISTEMA META NOL-AGUA 

Ba se 100 Kgs . 

COMPONENTE PESO (Kg) % 

METANOL 44.5 44.5 

AGUA 55.5 55.5 

TOTAL 100 .0 100.0 

4.11 B.- SI STEMA GLICOL-AGUA 

Base 100 Kgs . 

COMPONENTE PESO (Kg) % 

GLICOL 95 . 0 95.0 

AGUA 5.0 s.o 

TOTAL 100.0 100 .0 

MOLES % MOL 

1.39 31.0 

3.08 69.0 

4 . 47 100.0 

MOLES % MOL 

1.53 84 . 5 

.277 15.4 

1.807 100 . 0 

4 . 12 . - BALANCE DE MATERIALES EN EL FONDO* 

4 .12 A.- SISTEMA META r OL-AGUA 

Base 100 Kg. 

COMPONENTE PESO Kg. % PESO MOLES % MOL 

METANOL 1. 0 1.0 0 .0312 0 .6 

AGUA 99 . 0 99 .0 5. 5000 99 . 4 

TOTAL 100.0 100 .0 5.5312 100 . C 

- ?4 -

XF 

0.31 

0.69 

1.00 

XF 

0.846 

0.154 

1.000 

}{T) 

0.006 

0.994 

1 . 000 



4.12 B. - SISTEMA GLICOL-AGUA 

Base 100 Kg. 

COMPONENI'E PESO (Kg) % PESO 

GLICOL 99.7 99.7 

AGUA 0.3 0.3 

TOTAL 100.0 100.0 

MOLES 

1.6080 

0.0166 

1.6246 

4.13.- BALANCE DE MATERIALES EN EL DOMO* 

4.13 A.- SISTEMA METANOL-AGUA 

Base 100 Kg. 

COMPONENTE PESO (Kg) % PESO 

METANOL 99.5 99.5 

AGUA 0.5 0.5 

TOTAL 100.0 100.0 

4.13 B.- SISTEMA GLICOL AGUA 

Base 100 Kg. 

COMPONENTE PESO (Kg.) '70 PESO 

GLICOL · 1.0 1.0 

AGUA 99.0 99.0 

TOTAL 100,0 100.0 

MOLES 

3.1093 

0.0277 

3.1370 

MOLES 

0.0161 

s.sooo 
5,5161 

% MOL XB 

99.0 0.99 

1.0 0.01 

100.0 1.00 

% MOL XD 

99.1 0.991 

0.9 0.009 

100.0 1.000 

% MOL XD 

0.3 0.003 

99.7 0.997 

100.0 1.000 

* Los balances de materiales son en base a las especif ! 

caciones de producto. 

- 25 -



4.2.- CALCULO DE LA COLUMNA DE DESTILACION 

· 4.21.- Cálculo del Número de pla tos minimo utilizan 

do la ecuación de Fenske. 

Ecuación de Fenske 

N • 

~ ( 1 - Xf ) 
Log Xf ( l - Xp ) 

Lag.oc. 

Para R = 00; L "" R • Relación de Reflujo; o<. • vola
D 

tilidad relativa; Nm número de platos mínimos. 

Para lo.e; dos sistemas que t~nemos: Meta 

nol-Agua y Glicol-Agua, la volatividPd relativa va 

ria para valores de X y Y, por lo que se necesitará 

calcular el número mínimo de platos ( N min ) para 

cada X y Y con su correspondiente volatilidad. 

Tabla 4-21 Número minimo 
de platos para el siste
ma Metanol-Agua, R .. 00 

Sistema Metanol-Agua 

X y O(, N min 

0.5 0.825 4. 71 2 .96 

0.4 o. 77 5.01 3.10 

0.3 o. 715 5.8 3.2 .. 
0.2 0 . 630 6.8 3.5 

0.1 0.475 8.2 3.9 

0.04 0.26 8.2 4.4 

0.01 0.07 8.2 4.99 

Tabla 4-22 Número mini 
mo de platos para eT 
sistema Glicol-Agua, 
R •°' 
Sistema Glicol-Agua 

X y O(, N min 

0.5 0.982 55 1. 726 

0 . 4 o. 972 53 1.843 

0.3 0.950 44 2.045 

0.2 0.900 36 2.32 

0.1 0 . 786 33 2.6 

0.04 0,59 35 2,82 

0.01 0.31 38 3.22 
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FIG . 4- 4 
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4.3 CALCULO DE LA EFICIENCIA DE LOS PLATOS TEORI 

cos. 

En el diseño de Columnas de Destilación 

es necesario, conocer la eficiencia de los platos 

teoricos que se tienen definidos con ayuda de las 

gráficas de equilibrio Líquido-Vapor, para poder 

fijar el n6mer o de platos reales, que serán nece

sarios en la operaci6n de la Columna. 

La eficiencia de los pla tos es definida 

de la siguiente manera: 

Nm • No. de Platos Te6ricos 
No. de Platos Reales 

Nm • Eficiencia de Murphree 

La eficiencia de los platos te6ricos va 

ria con las condiciones de operaci6n de l a Colum

na y de las características de las sustancias que 

se destilan. 

Exi sten diversas maneras de llevar a ca 

bo este cAlculo, para el presente estudio se uti

lizarán l as cor relaciones empíricas de DRICKAMER 

& BRADFORD . Las cuales se basan en la concentra-

c i 6n de la alimentaci6n (XF) y en la viscos i dad -

de cada sustancia ()'- , cp). 
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4.3A.- SISTEMA METANOL-AGUA 

A).- Temperatura Fondo Columna• 120 ºC 

B) . - Temperatura parte superior Columna •SO ºC 

Tave • 120 + 50 • 85 ºC 
2 

COMPONENTE XF /'-* (cp) 

METANOL 0.31 0.3 

AGUA 0.69 0.35 

TOTAL 

* a 85 ºC y 280 mm Hg 

(Xf) {)A) 

0.093 

0.2415 

0.334 cp 

Para una viscosidad molal promedio de la 

alimentación de 0.334 cp , la gráfica de Ludwig (fl 

gura 7-3 del apéndice). Se obtiene una eficiencia 

de: 

EFICIENCIA • 45 1. ( Sistema Metanol-Agua ) 

4.3B.- SISTEMA GLICOL-AGUA 

A).- Temperatura Fondo Colu!nila • 135 ºC 

B).- Temperatura parte superior Columna• 70ºC 

3., 



Taver ~ 135 + 70 • 102.SºC 
2 

COMPONENTE XF fo (cp) (XF) {p,) 

AGUA 0.154 0.28 0.043 

GLICOL 0.846 1.0 0.846 

TOTAL 0.889 cp 

Para una viscosidad molal promedio de la 

alimentaci6n de 0.889 cp, la gráfica de Ludwig (f.! 

gura 1-3 del ap~ndice) se obtiene una eficiencia 

de: 

EFICIENCIA • 20 % (Sistema Glicol-Agua) 

Las eficiencias obtenidas están dentro -

del rango de operaci6n, ya que para columnas que ~ 

peran a vacio, su eficiencia de platos está entre: 

15.0 % )' EFICIENCIA PLATO ( SO % 

Como la Columna instalada consta de 24 -

platos, para los dos casos del problema tendremos: 

A).- Sistema Metanol-Agua m (24)(0.45) D 10.8 

tos te6ricos. 

ola . -

B).- Sistema Glicol-Agua • (24)(0.20) • 4.8 platos 

te~rico~ . 

Este ndmero de platos te6ricos ser4 el 
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utilizado ?ara el c~lculo del reflujo de operación 

para cada sistema. 

4. 4. - CALCULO DEL REFLUJO 'MINil10 Y DEL REFLUJO DE 

OPERACION 

4. 41. - CALCULO DEL REFLUJO NINIMO 

Como se mencionó en el capítulo III, pa

ra ~ste problema se utilizará en reflujo variable 

durante la destilación, para obtener de ~sta mane-

ra una Xd constante. 

Este reflujo variará desde el mínimo pa

ra las condiciones de la alimentación, hasta un ~ 

ximo en el que se obtenga la Xb fijada en el capi 

tulo 4-1 para cada sistema. 

El cálculo del reflujo mínimo será utili 

~ando diferentes Xf para una Xd constante. 

Reflujo Mínimo "" Xd - Y' 
y Xf 

Xd = Concentración del Destilado, fase líquida. 

Xf = Concentrac i 6n de la Alimentación, fase l{qu~ 

da, 
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Y'= Concentración de la alimentación, fase vapor. 

Los valores de Xd, Xf y Y', son obtenidos 

de los Diagramas de equilibrio l!quido vapor, en -

los sistemas NETANOL-AGUA, y GLICOL-AGUA, En la 

tabla 4-1 se resumen los valores del Reflujo Mínimo 

(L/D) min. 

TABLA 4-41.- VALORES DEL REFLUJO MINIMO PARA DIFE-

RENI'ES Xf 

Sistema Metanol-Agua Sistema Glicol-Agua 

Xf (L/D) min Xf (L/D) min 

0.5 0.507 0.5 0.035 

0.4 0.59 0.4 0.047 

0.3 0.74 0.3 0.075 

0.2 0.84 0.2 0.141 

0.1 1.373 0.1 0.31 

o.os 1.75 0.08 0.371 

0.04 3.32 · 0.04 0.743 

0.02 7.08 0.02 1.225 

0.01 2.22 

4. 42.- CALCULO DEL REFLUJO DE OPERACION (L/D) 

Para la determinaci~n del reflujo de OP.! 
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FIG . 4-5 
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raci6n de la Columna de Destilación, se usarán las 

correlaciones de Gilliland, al tenerse definido el 

nllinero de platos minimo, el n6.mero de platos te6ri 

cos y el valor del reflujo para los sistemas Meta-

nol-Agua y Glicol-Agua. 

Las correlaciones de Gilliland, son defi 

nielas por los siguientes parámetros: 

donde: 

N - Nm y 
N+l 

L/D - (L/D) min. 
(L/D) + 1 

N ª N6.mero de platos teóricos 

Nm = Ndmero de platos mínimo 

(L/D) • Reflujo de operación 

(L/D) min. = R min • Reflujo m!nimo. 

Las gráficas de los parámetros de Gilli

land, se pueden consultar en la fig 7-2 del apéndJ: 

ce. 

Los valores del reflujo de operaci6n 

(L/D), se resumen en la tabla 4-2. Las figuras 

4-6 y 4-7, representan la variaci6n del reflujo mí 

nimo y del reflujo de operaci6n para los sistemas 

METANOL-AGUA y GLICOL-AGUA respectivamente a dife-

rentes Xf. 
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TABLA 4 . 42.- P.EFLUJOS DE OPERACION (L/D) PARA DIFE 

RENTES Xf 

Sistema Metanol - Agua Sistema Glicol - Agua 

Xf (L/D) op. Xf (L/D) op. 

0.5 0.553 o.s 0.15 

0.3 .1 0 . 803 0.2 0.391 -

0.1 1. 47 0.1 0.794 

0.04 3.57 0.04 1.49 

0.02 7o78 0.01 4.36 

La L/D que se utilizarA para los c~lcu-

los del reboiler y condensador ser~ una (L/D) pro

medio . 

JteaO.OI 

(L/D) promedio • t_ L/D 
)Cflao.s 

para los dos sistemas la (L/D) promedio serA~ 

Sistema Metanol-Agua, L/D • 2.87 

Sistema Glicol-Agua, L/D "' 1.43 
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FIG. 4-7 
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4.5 . - NUMERO DE PLATOS REALES 

El c~lculo del ndmero de platos reales -

que se tienen en la columna de destilaci6n, es se~ 

cillo, y est~ basado en la eficiencia de platos de 

Murphree, y la eficiencia global. 

N0 • No. Platos Te6ricos 
No. Platos Reales 

N0 • Eficiencia Global 

Nm • Yn Yn !_-2: 
Yn* - Yn + 1 

Nm • Eficiencia de Murphree 

Yn • Concentraci6n real de la fase vapor que sale 

del plato n. 

Yn + 1 • Concentraci6n real del vapor que entra -

en plato n. 

Yn * • Concentraci6n del vapor en equilibrio con 

el líquido que sale del plato n. 

El ndmero de platos te6ricos y reales, y 

sus valores de la composici6n del vapor para cada 

sistema, se pueden observar en las tablas 4.51 a 

4 . 53, as! como en las figuras 4.8 y 4.9. 
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TABLA 4.51.- NUMERO DE PLATOS TEORICOS Y REALES. 

SISTEMA METANOL-AGUA GLICOL-AGUA 

(L/D) prom. 2.87 1.43 

(L/V) prom. o. 741 0.589 

No. platos te6ricos 7 4 

Eficiencia 45 % 20 % 

No. platos reales 15.5 20 

La eficiencia local de Murphree, se in-

terpreta de la siguiente manera: 

Nm • Yn - Y0 + 1 

~ - Yn + 1 

42 



FIG. 4-8 

y 

REPRESENTACION GRAFICA 

DE L 

NUMERO TEORICO DE PLATOS 

FRAC.MOL VAPOR 
1.0 

0.9 

0.8 

0.7 

.. 
0.6 

o.~ 

0.4 

0.3 

0.2 

0.1 

o.o o.o 

... ..... 

0.1 

(LID) min•0.74 

(L/D )op• 2. 87 

1 
1XF'20.31 
1 

Q2 o.3 0.4 o.~ o.6 0.1 o.e o.s 1.0 

X. FRACCION MOL, LIQUIDO 

SISTEMA METANOL AGUA 



FIG. 4- 9 
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4,52 .- COMPOSICION DE LA FASE VAPOR (Y) PARA PLA

TOS TEORICOS Y PLATOS REALES. 

SISTEMA METANOL-AGUA No e 45% 

PLATOS TEORICOS PLATOS REALES 

N y N y 

1 0.33 1 0.33 

2 0.465 2 0.39 

3 0. 705 3 0.49 

4 0.86 4 0.59 

5 0.94 5 0.68 

6 0. 965 6 o. 77 

7 0. 99 7 0.84 

8 0.87 

9 0. 90 

_'1nlf - --- - -~--"~ 
10 0.93 

1-i 0.95 
'(Y'\ 

\ ..... 
12 0.965 

13 0.973 

14 0. 98 

15 0 .985 

16 0. 990 
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FIG. 4-10 
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4.53.- COMPOSICION DE LA FASE VAPOR (Y) PARA PLA

TOS TEORICOS Y PLATOS REALES. 

SISTEMA GL!COL-AGUA, No • 20% 

PLATOS TEORICOS 

N y 

1 0.41 

2 0.51 

3 0.845 
[,_ 0.99 

- 47 -
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FIG. 4-11 
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4.6.- CALCtn.O DE LOS ASPECTOS MECANICOS DE LA CO

LUMNA DISPONIBLE 

Si fuera necesario hacer alguna modifica 

ci6n a la Unidad Recuperadora de Glicol, para au

mentar su capacidad, ~stas serAn a los equipos au-

xiliares como el Condensador y Reboiler, pero no a 

la Columna, a menos que fuera una modificacidn pe

queña como es el blanqueteo de los platos. Consi

derando lo anterior, se comprobarA la capacidad 

del equipo empezando por conocer los aspectos mecá 

nicos de la columna. 

4.61.- CALCULO DEL Lil1ITE DE LA VELOCIDAD DE VAPOR 

O VELOCIDAD DE INUNDACION 

El c:Alculo de la velocidad de Inundacidn 

se har~ aplicando la ecuaci6n de Sounders - Brown, 

la cual es la siguiente: 

Ecuaci6n de Sounders - Brown: 

donde! 

Uc • mAxima velocidad permisible para el vapor en 
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pies/seg. (basad3 en el área de burbujeo del plato) 

R • Densidad del líquido eu l~/pie3 

~ • Densidad del vapor en lb/pie3 

~v • Cons tante empírica (calculada co~o funci~u 

del espaciamieuto entre piatos y la tensicSn 

super f i cial del liquido) 

4.62.- CALCULO DE LAS TENSIONES 

Ü; C. (~\. - f>v) 4 
.. 

cr ~ [ P( ~~Pv)]~ 
ecuacicSn de Me Lead 

ecuacidr de Sugden 

TABLA 4.61.- Es el r esumen de los cálculos obteni

dos para tensiones super f i ciales de cada componente. 

COMPONENTE f t fv (l'"" 

(lb .'p1e3) lb/pie3 dinas/cm 

METANOL 48.98 0.0190 18.9Z 

AGUA 59.93 Cl.00932 26.64 

GLICOL 69.29 0.00879 40.33 

Aplicando la ecuacidn de Sounders - Brown, se tiene 

la tabla '+-62. 
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TABLA 4-f2.- Resumen del CAlculo de las velocidades 

de Inundaci6n para cada componente. 

coaPONENTE y ~L- ~\I \te pies / seg. 'v p.., ' 

l-1ETANOL 0.14 2576.84 7.106 

AGUA 0.15 6429.18 12.027 

GLICOL 0.192 7882.7 17.045 

En la tabla 4.63 se resumen los cAlculos de 

cada parAmetro para obtener la velocidad de I1unda--

ci6n y la velocidad máxima y m~nima de lagri~eo, para 

los flujos de desti~aci6n de la Tabla 4~03. 
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TABLA 4. 63. - RESUMEN DE CALClfl..OS DE LA COLUMNA EN CONDICIONES ACTUALES 

PARAMETRO/COMPONENI'E UNIDADES METANOL AGUA 

1).- Fluj o destilado Kg/Hr 180 225 

2) . - Relación de Reflujo -- 2.87 1. 43 

3).- Flujo del Liquido GPM 2.895 1.537 

4).- Flujo del vapor p i e s 3 /seg 22.43 35.86 

5).- Area Columna (AT) pies2 7.065 7.065 

6).- Area burbujeo (Av) pies2 6.47 6.47 

7).- Area perforada (Ah) pies2 1.052 1.052 

8).- Area bajante (Ad) pies 2 0.5949 0.5949 

9) . - Velocidad Inundación Oper. pies/seg 3.46 5.54 

10).- Inundación % 48.7 46.0 

11) .- Hr >'< pulg. 0.082 0.095 

12).- ltw * pulg. 1.0 1.0 

13) .- How* pulg 0 . 1104 0.072 

14).- ll0 * pulg. 0.0464 0.0498 

15).- Velocidad Lagrimeo Oper. pies/seg 21.32 34.087 

16).- Velocidad La grimeo Min. pies/seg. 46.17 70. 71 

17).- Caida Presion Total H pulg. 1.2388 1.206 

GLICOL 

1024 

--
--

71.1 

7 . 065 

6.47 

1.052 

0,5949 

10.99 

64.5 

o .12/f 

1.0 

--
0.391 

108 

72.54 

1.415 



* ver ap~ndice. 

Como se puede observar el problema que 

se tiene está en la velocidad de lagrimeo, debi-

do a: 

Velocidad lagrimeo oper.< Velocidad lagrimeo min, 

por lo que si se trabaja con los flujos de vapor 

actuales y se introduce reflujo, los platos ten

drán lagrimeo, es decir, el flujo introducido de 

líquido como reflujo, impedirá el ascenso de los 

vapores en la columna y no se obtendrá destilado. 

Es necesario hacer las siguientes madi-

f icaciones para su operaci6n: 

1).- Trabajar al 80% de la velocidad de Inunda-

ci6n. 

2).- Blanquetear los orificios de los platos ha1 

ta obtener una área perforada de 0.647 pies2 

aumentando así la velocidad del vapor, a tra 

vés del plato. 

En la tabla 4.64 se resumen los cálcu--

los con las sugerencias propuestas. 

La mAxima caida de presi6n para colum-

nas que operan a vacio, es de 2.5 pulg. de agua -

en l os platos, lo cual indica que se operaría sin 
problemas. 
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TABLA 4.64 RESUMEN DE CALCULOS CON LAS COi'IDICIONZS PROPUESTA S. 

PARAMETRO /COMPONENTE UNIDADES METANOL 

1).- Flujo destilado Kg/Hr 295 

2) .- Relación de Reflujo -- 2.87 

3).- Flujo del líquido GPH 3.31 

4) .- Flujo del vapor pies3/seg 36.78 

5).- Area perforada pies2 0.657 

6) .- Velocidad Inundación prop. pies/seg 5.68 

7) • - Inundación % 80 

8).- Hq- Pulg. 0.082 

9) .- I-iw pulg. 1.0 

10) .- How pulg. 0.120 

ll) .- H
0 

pulg. 0.330 

12).- Velocidad lagrimeo prop. pies/seg Sf.85 

13) .- Veloci.dad lagrimeo min. pies/seg. 46.17 

14).- Caída presión total pulg. 1.532 
. 

15).- Caida presión mínima pulg. 0.8264 

AGUA 

390 

1.43 

2. 59 

62.24 

0.657 

9.62 

80 

0.095 

1.0 

0.107 

0.379 

96.19 

70.71 

1.581 

0.8065 



4. 7 .- CARGAS TERMICAS AL REBOILER Y CONDENSADOR. 

Al tener definido la relación de reflujo 

para las condiciones de operación para obtener el 

Xb deseado y el flujo del destilado, se debe cono

cer la capacidad del reboiler y del condensador, -

que será el equipo que suministre y elimine el ca

lor necesario, para llevar a cabo la destilacidn. 

La ecuación que se emplearA serA la usa

da por Kern, es decir: 

Qr • (R + 1) Wd Hd (v) - R Wd Hd (l..) .... (1) 

y 

donde: 

Qr • Calor suministrado por el reboiler, Kcal/Hr 

Qc • Calor eliminado por el condensador, Kcal/Hr 

R • Relación de reflujo 

Wd • Gasto del destilado, Kg/Hr 

Hd(v) • Entalpía destilado fase vapor, Kcal/Kg 

Hd ( l)• Entalpía destilado fase líquida, Kcal/Kg. 

Para este caso específico de destilación 

por Batch o cargas debe de considerarse la situa-

ci6n de Qr, ya que no solo esta definido por la 

eci.:a ci&n. (1) 
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Si nosotr os aplicaramos unicamente la 

ecuación (1), calcularíamos el calor necesario, P!! 

ra destilar el gasto Wd, lo cual seria un dato in

completo, ya que también deberá considerarse el ca 

lor que se le suministrará al glicol y al agua, du 

rante la destilación de metanol y consecuentemente 

el calor necesario al glicol durante la destila 

ción del agua, por lo que tendriamos. 

a).- Sistema Metanol-Agua. 

Qr • Q me-oij + Q agua + Q glicol 

b).- Sistema Glicol-Agua. 

Qr • Q agua + Q glicol 

Para el cálculo de las cargas térmicas -

al condensador, sólo se aplicará la ecuación (2), 

ya que aqui no se presenta problema alguno. 

4. 71.- CARGAS TERMICAS AL REBOD..ER 

SISTEMA METANOL-AGUA, Qr 

R WMetanol Q Metanol Q agua Q glicol Qr total 
Kg/Hr Kcal/Hr Kcal/Hr Kcal/Hr Kcal/Hr 

2.83 295 337,000 43,600 512,000 892.600 

SISTEMA GLICOL-AGUA, QR 

R W Agua Q agua Q glicol Qr total 
Kg/Hr Kcal/Hr Kcal/Hr Kcal/Hr 

1.44 l9é ss~,ooo 621,000 1,140.000 
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4. 72. - CARGA S TERMICAS AL CONDENSADOR. 

SISTEMA METANOL-AGUA 

R W METANOL Qc 
Kg/Hr Kcal/Hr 

2. 33 295 322,800 
"-· ... 

SISTE~~ GLICOL-AGUA 

.K W AGUA Qc 
Kg/Hr Kcal/nr 

1.43 390 523,7000 

4.73 .- CARGJ\ S TERMICAS AL REBOILER Y CONDENSADOR 

PARA LA DESTILACION DE GLICOL. 

R W GLICOL Qr Qc 
Kü lHr Kcal/Hr Kcal/Hr 

- 1024 329.000 219 .600 
4. 8. - CALCULO DEL AREA DEL REBOILF~ Y CONDENSADOR 

4.81.- CALCULO AREA REBOILER. 

Para el cálculo del reboiler necesario, 

deberá hacerse según lo explicado por Kern para -

termosifones por convección natural y respetarse 

lo siguiente: 

Q '- 20,000 BTU 
A - Hr FT 2 

6 ~ 54,200 Kcal 
2 Hr M 
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Para el reboiler actual que tiene 13 m2, 

tendremos: 

METANOL 

~ o: 
8921600 - 68,661 Kcal 

13 Hr M2 

AGUA 

g - 1,140,000 - 87,692 Kcal 
A 13 Hr M2 

GLICOL 

.Q e 219,600 - 16,892 Kcal -A 13 H M2 r 

Esto nos indica que para poder alcanzar 

el objetivo de obtener un glicol de 99.7 % de pur~ 

za y metanol de 99.0% como productos finales, y u

na eficiencia de glicol de 95 % con respecto a la 

cantidad del batch, no se tiene el equipo adecuado 

es decir, falta área en el reboiler. 

Los valores que se obtienen están conden 

sados en las tablas 4.81 y 4.82. 

TABLA 4. 81.- A REAS DEL REBOILER PARA LA DESTILA 

CION DE CADA COMPO't\TENrE. 

COMPONENrE Qr LMTD 
Kcal/Hr ºe 

Ud* 
Kcal/HrºCM2 A~~ 

METANOL 892,600 121.4 546 13.46 

AGUA 11. ,140 , 000 116.16 546 17.97 

GLICOL 219,600 100 546 4.2 
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* Los datos de los coeficientes son: 

H io glicol = 190 BTU/Hr ºF pie2 

H io vapor agua r::: 1, 500 BTU/Hr ºF pie2 

uc -= 169 BTU/Hr ºF pie2 

Ud ª 112 BTU/Hr ºF pie2 (546 Kcal/Hr ºC m2) 

TABLA 4. 82 .- AREAS DEL CONDENSliDOR PARA LA DESTILA 

CION DE CADA COMPO!\"ENTE. 

COMPONENTE Qr UITD Ud ;': AREA 
Kcal/Hr ºC Kcal/Hrºcm2 M2 

METANOL 322,800 9 1220 29.37 

AGUA 523,700 15.5 1220 27.69 

GLICOL 219,600 35 600 10.2 

* Los datos fueron obtenidos de la tabla 8, pag 945 

D. Kern. 
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4.9 . - COSTO DE RECUPERACION DE GL ICOL 

BASE: 18 TONELADAS/DIA DE · GLICOL CRUDO. 

CONCEPTO 

1.- Vapor 225 lb/pulg.2 al reboiler 

2.- Vapor a eyectores 

3.- Energía el~ctrica 

4.- Agua enfriamiento condensador y 

eyectores. 

s.- Mano de obra 

6.- Gas tos de mantenimiento 

7.- Material es de operaci6n 

Glicol crudo • 18,000 kg/d!a 

Eficiencia • 70 % 

Costo 

Glicol recuperado • 12,600 kg/d!a 

Total 

COSTOz ~ 

600.00 

60. 00 

48. 24 

32.21 

392.00 

60.00 

98.00 

1,290.55 

Costo/tonelada glicol recuperado • 102.38 $/ t onel! 

da. 

Eficiencia equipo necesario • 95 % 

Glicol recuperado• 17,100 kg/d!a 

Costo/tonelada glicol recuperado • 75.43 $/tonelada. 



CAPITULO V 



S.- DISCUCION DE RESULTADOS 

La discución que se hará en éste capitulo 

ser~ sobre los resultados más importantes obtenidos 

en el capitulo 4, sobre los cálculos hechos psra la 

Unidad Recuperadora de r.licol. 

S. l.- ASPECTOS MECANICOS DE LA COLUMNA 

Quedó establecido claramente que con las 

condiciones actuales de operación, en lo que se re

fiere a lo ; flujos de vapores que se tienen en la 

Columna, no es posible utilizar reflujo, ya que los 

platos tendrán lagrimeo, es decir, la resistencia o 

cacionada por el uso de reflujo es mayor que la que 

forman los vapores que ascienden por la columna, 

que impedirá obtener destilado. Esto nos dice QUe 

el diámetro de la columna que es de 3 pies, es dema 

siado grande para las destilaciones de metano! y a

gua , para reducirlo, se necesitará blanquetear los 

or ifici0s actuales de la columna de destilación, 

que ocupan un área de 1. 052 pie2 hasta tener •m á

rea de 0.657 pies2 , as! como incrementar la veloc.! 

da d del vapor para trabaj a r a l 80% de inundación, -

es t o se logr a aumenta ndo e l fluj o del destilado de 

180 Kg/dr a 295 Kg/Hr, y de ~25 Rg/Hr a 
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390 Kg/Hr, para el metanol y para el agua respecti• 

vamente. 

Estas acciones permitirán que se pueda u

tilizar reflujo para las destilaciones de metanol y 

agua. 

5.2.- REFLUJO DE OPERACION 

El reflujo de operación como se mencionó 

en el capitulo 4, variará a lo largo de la destila

ción, pero esto resulta problematico, ya oue se ne

cesitaría modificarlo cuando menos cada cinco minu

tos. Sin embargo durante la destilación, utilizan

do un Timer programador de reflujo que tenga minimo 

dos cambios como se ilustra en las figuras S.l y 

5.2, seria lo más práctico y apropiado para su con

trol. 

Deberá aclararse también que no es neces.! 

r io utilizar reflujo durante la destilación de gli

col, ya que no se necesita por ser éste óltimo, co.!! 

ponente de la mezcla que se destila, y aunque pudi! 

ra pensarse en una contaminación de dietilen o trie 

tilen glicol, esta seria minima, si se cumplen las 

especificaciones de proceso establecidas. 

~ . ~ . - ~BO?Ll~ Y CONDRNSADOR NECESARIOS 
Para obtener el aumento de capacidad de 
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la Unidad Recuperadora de Glicol al modificarse la 

columna de destilaci6n, para que se pueda utilizar 

reflujo y al determinarse el reflujo necesario pa

ra lograr la pureza deseada de cada componente, de 

berA contarse con la capacidad suficiente en el e

quipo auxiliar como es el reboiler y el condensa-

dor. 

Para el caso del reboiler, se requerirá 

sustituir el actual, que tiene un área de 13m2 por 

otro 'reboiler que tenga 18m2 de área mínima. Su -

costo aproximado es de $ 150,000.00, al final de -

este capítulo se resumen las características del -

reboiler comercial que tiene un área de 22m2. 

Para el condensador, cuya área se incre

ment6 considerablemente a 30m2, por la baja tempe-

ratura del vapor, para metanol y agua en el domo 

por el uso de vacio y principalmente por la tempe

ra tura de 25ºC del agua de enfriamiento que se dis 

pone. Pero esta área del condensador puede redu-

cirse a la mitad, si se usa agua helada a lOºC. 

En la tabla 5.31, se dan sus caracterís

ticas, y el gasto de agua. 

La decisidn sobre el t amaño del condensa 

dor será en base a la disponibilidad y costo del a 

gua helada. 
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TABLA 5.31.- AREAS DE CONDENSADOR CALCULADAS PARA • 

TIPO DE AGUA DE ENFRIAMIBNTO. 

CARACTERISTICA UNIDADES METANOL AGUA GLICOL 

A rea (Agua Torres) m2 29.37 27.69 10.2 

A rea (Agua Helada) m2 12.22 14.76 --
Flujo Agua GPM 142 230 97 

Se observará tambi~n que en los dos casos anteriores 

es necesario incrementar el área actual, que es de 

11 m2, para esto s6lo se requerirA un condensador -

que ajuste el área faltante, y coi:no ~sta es s6lo pa

ra el metanol y el agua, su material no n~cesita ser 

de acero inoxidable como lo es el actual. 

TABLA 5.3.- DIMENSIONES DEL NUEVO REBOILER. 

AREA TOTAL 

DIAMETRO CORAZA 

No. DE TUBOS 

LONG. DEL TUBO 

DIAMETRO DE LOS TUBOS 

ARREGLO 

No. DE PASOS 

MATERLAL 

FLUIDO POR LOS TUBOS 

FLUIDO POR LA CORAZA 

M2 

m 

-
m 

m 

m 

-
-
-
-

64 

22 

3.87 (15 1/4 pulg.) 

151 

2.44 

0.01905 (3/4-), 16 BWG 

Triangular 0.254 C.A.C. 

1 

Acero al Carb6n 

Metano1, Agua y G1ico1 

Vapor agua a 225 psig 
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6.- CONCLUSIONES 

6.1.- El aumento en la capacidad de la Unidad Recu 

peradora de glicol de 70 a 95 % permite tener un -

ahorro potencial de: 

a).- Ahorro en la destilación de glicol 165,000 $/año 

b).- Ahorro por la sustitución de gli-- 570,000 $/año 

col virgen 

Ahorro Total : 635,000 $/año 

6.2 El tiempo de destilaci6n del batch se reduce de 

10.25 horas por ciclo, aumentando as! su capacidad de 

destilación de 18 a 21.0 Ton/día. 

6.3.- La pureza del metanol y del glicol no se dismi

nuye, continuan llenando sus requerimientos de venta 

y proceso con 99.0 y 99.7 % de pureza respectivamente 

6.4.- Se requiere reducir el área de las perforacio-

nes de los platos de 1.056 a 0.657 pies2, evitando 

así el lagrimeo en los platos para la utilización del 

reflujo. 

6.5.- Es indispensable el uso de reflujo en la colum-

na utilizando un Timer programador. 

a) metanol (L/D) ave ª 2.87 

b) agua (L/D) ave = 1.43 
e) glicol • no necesita reflujo 
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6.6.- Se necesita incrementar el 4rea para el re

boiler y condensa<lc r de 13 a 22 m2 y de 11.0 a 15 

m2 respectivamente, haciendo una inversi6n aproxi

mada de 200,000, con un tiempo de recuperaci6n de 

3.5 meses. 
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TABL\ DE EQUIVALENCIAS DE LAS UNIDADES EMPLEADAS 

ENERGIA 

BTU • 252 calor!as 

COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR 

BTU/Hr x pie2 x •F • 4.88 Kcal/h x M2 x ºe 

LOOOITUD, AREA Y VOLUMEN 

Pulgada • 2. 54 cm. 

pie • 30.5 cm. 

pie3 • 0.0283 ~ 

Ga16n • 3. 785 Lts . 

PRES ION 

Pulgada agua • 1.866 IIIIl. Hg. 

Pie de agua a 60ºF • 0.4331 Lbs. 

Lb/in2 • 27.7 pulgadas de agua a 60°F 

Lb/in • 2.309 pies agua a 60ºF 

TEMPERATURA 

ºc - 5/9 (F - 32) 

ºF - 9/5 (F + 32) 

ºR - ºF + 460 

•K - º C + 273 

(!ONDUCTIV !DAD TERMICA 

BTU/(Hr x pie2) (ºF/pie) • 1.49 Kcal/(Hrx M2) (ºC/M) 

VISCOSIDAD 

Centipoise • 2.42 Lb/pie x Hr. 

• 69 • 



FÍG . 7.1.- ('.;0EFICIENTES DE PEL ICUL.A P.AR.A TERMOSIFONF.S 
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FIG. 7.3.- CALCULO DE LA EFICIENCIA GLOBAL DE 

PLATOS EN U·.S COLUMNAS DE DESTILA-

Di.s:illa:ion 

TraJ Elficiency , "fo 

Figure 8-11. Empirical corrt:lations of overall effic:e:icie~ for fractionation and rbsorptian 
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FIG. 7-4. - TEMPERATURAS DE EBULLICION A DIFERENTES 

PRESIONES PARA GLICOLES. 
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CAIDA DE PRESION POR PLATO 

ll ff-r max 

A~min 

how 

• ~+how+h +ho 

(~ + how) + h0 + h 

• 0.48 Fw(-~~ Jo.41 

h¡ 

donde: 

• 0.04 ... 
dh 

• 0.186 

~HTmax• Caida de presión máxima por plato en pulgaoas de iL 

QUido. 

~Hmin • Caida de presión minima por plato. 

hw • Altura del dique, pulgadas. 

Co 

Fw 

• Altura de la cresta del liquido 

• Caida de presión causada por la 
pulgadas de liquido. 

sobre el dfoue,. pulg. 
e 

tensión del liquido, 

• Caida de presión causada por el paso de vapores, a 
través del orificio del plato. 

• Tensión superficial del liquido en dinas/cm 

• Densidad del li~uido lb/pie3. 

• Oiametro del plato , pu~gadas. 

• Velocidad del vapor a través del orificio del plato, 
pies/seg. 

• Coeficiente del or ificio , 

• Factor de correción para el dique. 

• Gasto del liquido en Gal/min. 

• Longitud del dique, pulgadas. 

• ~actor de Aereación en función de la densidad del li

quido . 
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