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CAPITULO I




I.- INTRODUCCION

El desarrollo de Tecnologfa y la bdsqueda
a soluciones de problemas que se encuentran durante
su aplicacidn de &sta a Procesos Industriales, es u
na de las principales preocupaciones del Ingeniero
Qufmico, el cual debe tener una preparacidn con las
bases teorico-prdcticas suficientes para hacer fren
te a crisis de actualidad mundial, como es la esca=-
c8s de materias primas,
La destilacidén, base de &ste estudio es una de las
operaciones unitarias que por su importancia dentro
de la Ingenierfa Qufmica, ocupa un papel escencial
en la obtencidn de productos b&sicos para diversos
procesos qufmicos lo que representa para el Ingenie
ro Qufmico una superacién total en &ste campo asf -
como estudios profundos ante problemas que represen
tan oportunidades para encontrar las soluciones de
&staos.,

El presente trabajo fue encausado para en
contrar la solucidn en la operacién de una columna
de destilacién de operacidn intermitente y que for-

ma parte importante dentro del &rea de recuperacién

de materias primas.

El estudio fue desarrollado en una planta



Quimica de Polimero para fibras sintéticas y repre
senta el poder obtener una mayor calidad y canti--

dad de una de sus materias primas a un costo mfni-

mo.
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CAPITULO II



2.- DESCRIPCION DEL PROBLEMA.

El presente estudio serviri de base para
resolver el problema de falta de abastecimiento de
glicol que es una de las materias primas escencia-
les para la fabricacién del polimero Tereftalato
de Polietileno (TPE), que es la materia prima del
POLIESTER.

La solucién al problema es aumentar la
capacidad de la Unidad Recuperadora de Glicol, de
707 a 957 y obtener una pureza del glicol y meta
nol de 99.7% y 99.07 respectivamente al minimo cos
to de servicios auxiliares y de compra de nuevo
equipo.

Fue necesario hacer un estudio detallado
de capacidades y funcionamiento del equipo que in
tegra la Seccién de Destilacién en la planta de Re
cuperacién, asi como del comportamiento del glicol
a través de éste proceso para localizar los posi
bles “cuellos de botella” que ocacionaban la fal-
ta de abastecimiento de esta materia prima.

El proceso de obtencién del polimero Te
reftalato de Polietileno (TPE), se lleva a cabo en

tres etapas bdsicas que son:

1.~ Fusién del Dimetil Tereftalato (DMT).



2.- Obtencién del monémero del TPE a partir de -
glicol y DMT, obteniendo metanol como subpro-
ducto,

3.- Obtencién del Polimero TPE y glicol como sub--
ducto.

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 estd 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 gli

col recuperado en la planta, la relacién de estas =
mezclas varia segin la existencia del glicol recupe
rado, por lo que, al tener baja capacidad de la Uni
cad Recuperadora de Glicol, es baja la relacién de
este glicol en la mezcla y es mayor la cantidad de
glicol virgen que se utiliza en proceso, represen-
tando ésto, incrementos considerables en el costo
de fabricacién del polimero TPE.

Para llevar a cabo la separacién del gli-

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

vente no deseable, se tiene instalada la Planta de



FIG 2-1
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la Unidad Recuperadora de Glicol, la cual debe ope
rar en condiciones de temperaturas bajas y alto va
cio, la razén fundamental de ésto, es debido a la
descomposicién térmica que sufre el glicol cuando
es expuesto a temperaturas mayores de 180 °C

La descomposicién del glicol a altas tem
peraturas es bisicamente en los subproductos dieti
len y trietilen glicol, los cuales originan graves
problemas durante la fermacién del polfmero TPE,
por lo cual se debe tener un cuidado extremo para
la destilacién y purificacién del glicol.
La causa de la baja eficiencia de la Unidad Recupe
radora de Glicol, es ocacionada por el exceso de
formacibén de “puntas” (mezcla de glicol, agua y me
tanol) , que representa el 307 del tamafio 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 gréfica de concentraciones
obtenidas durante las destilaciones actuales.

Es indudable que la eficiencia de la Uni
dad Recuperadora de Glicol aumentard al obtenerse

una separacidn correcta de cada componente, utili-

zando para 8sto, su relacidn de reflujo adecuada.

La Unidad Recuperadora de Glicol en las
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condiciones actuales, trabaja como un simple evapo
rador, debido a la falta de uso de reflujo, la efi
ciencia que se obtiene del 70 7 es debido a la di
ferencia tan grande de los puntos de ebullicién -
del glicol, 191°C (a 640 mm de Hg ) con respecto
al agua y metanol que es de 95°C y 63°C respectiva
mente.

La aparente falta de uso de reflujo es -
la baja capacidad de calentamiento del Reboiler
que se tiene instalado en la Unidad de Recupera-
cién de Glicol, y ésto es en si, el objeto del pre
sente estudio,

En las tablas 2-1 a 2-6 se resumen las
caracteristicas del glicol crudo, de los productos
que se obtienen y de las eficiencias de los bat-
ches, asi como las caracteristicas de la columna
disponible y del reboiler y condensador instalados
asi como también en la fig, 2-3 al diagrama del

proceso de la Unidad Recuperadora de Glicol,



TABLA 2-1: COMPOSICION GLICOL CRUDO

COMPONENTE COMPOSICION, % EN PESO
METANOL 4.0

AGUA 5.0

GLICOL 91.0

TOTAL 100.0 %

TABLA 2-2: CARACTERISTICAS DE LOS PRODUCTOS

COMPONENTE PUREZA, % HUMEDAD, %
(AGUA)

METANOL 99.0 1,0

GLICOL 99.7 0.3

TABLA 2-3: EFICIENCIA DE LA UNIDAD RECUPERADORA

DE GLICOL

COMPONENTE ENTRADA SALIDA EFICIENCIA

Kg. Kg. %
METANOL 360 150 33.3
AGUA 450 150 41,6
GLICOL 8190 5773 70.0
PUNTAS * - 2967 -
TOTAL 9000 9000 x= 61,0

* Mezcla que debe redestilarse.
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TABLA  2-4:

ESPECIFICACIONES MECANICAS DE LA COLUMNA DISPONIBLE

Tipo = Platos perforados con
bajantes
Diametro Pies 3.0
Destilado
No. de Platos - 24
Distancia entre Platos Pulgadas 18.0
H/R
Reflujo
1|P13to Long. de la Cuerda (L) Pies 2,16
Altura de la Cuerda Pies 0.417
Altura del Dique Pulgadas 1.0
Longitud del Dique Pies 1:75
-] Diam. de los Orificios Pulgadas 0.1875 (3/16")
Plato Pitch de los Orificios Pulgadas 0.375
No. total de orificios - 10.250
Profundidad de la charola Pulgadas 3
- Espesor del Plato Pulzadas 0.1875 (3/16%)
1 Plato Area Perforada Pulr;2 0.15 AT
Presién de Disefio mn/hg 50 (DOMO)
. Temp. de Disefo o¢ 250
Presién Max. Permisible Lb/pg2 MAN 120
Residuo Material de Construccién Acero al Carbén A-184-G




TABLA 2-5 :

CARACTERISTICAS DEL REBOILER ACTUAL

AREA TOTAL
DIAMETRO CORAZA
No. DE TUBOS
LONGITUD DEL TUBO
DIAMETRO DEL TUBO
PASO

MATERIAL

FLUIDO POR LOS TUBOS

FLUIDO POR LA CORAZA

13 m2

13 1/4

120

1.98 m (6.5 pies)

0.009525 m (3/8")
TRIANGULAR, 1.0 pulg. C. AC.
ACERO AL CARBON

METANOL, AGUA Y GLICOL
VAPOR AGUA A 225 PSIG.

TABLA 2-6 : CARACTERISTICAS DEL CONDENSADOR ACTUAL
AREA TOTAL 10.88 m?

DIAMETRO CORAZA 13 1/4 pulg.

No. DE TUBOS 127

LONGITUD DEL TUBO
DIAMETRO TUBO

PASO

MATERIAL

FLUIDO POR LOS TUBOS
FLUIDO POR LA CORAZA

3.66 m (12 pies)

0.00793 m. (5/1€*) 16 BWG
TRIANGULAR DE 1 pulg. C A C
ACERO INOXIDABLE

AGUA A 25°C

METANOL, AGUA Y GLICOL
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CAPITULO III



3.- BASES DE DISENO' PARA EL ESTUDIO

Las bases de disefio que se consideraron
para el presente estudio son bdsicamente:
l.- Principio de las Destilaciones por lotes o bat
ches.

2.- Principio de Disefio de Termosifones.

3.1.- PRINCIPIO DE LAS DESTILACIONES POR BATCHES

La destilacién intermitente por lotes o
batches se emplea generalmente cuando la cantidad
del 1liquido que se desea destilar es pequefia y no
justifica la inversién del equipo necesario para la
Destilacién Continua y también debido a las necesi-
dades 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 Destilacién
Continua, es decir, se requiere de un reboiler, un
condensador y la columna de destilacidén, que gene
ralmente es de platos perforados, asi como del uso
de relacién de reflujo.

La diferencia bdsica 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

- T =



cionamiento. Esto limita su uso a un mé&ximo de tres
componentes para que la separacién de ellos sea a un
nivel de pureza aceptable ( de 95 a 997 de pureza pa
ra cada componente) fijdndola de tal manera, que los
costos fijos y variables sean rentables.

La variable mds importante en una destila-
cién por lotes es la relacién 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 tamafio del reboiler y condensador utilizados.

En una destilacidén por lotes tipica, el 1i
quido que se va a procesar, se carga en un recipien-
te llamado generalmente 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 mds rico en los componentes mds voldtiles que el
residuo en el Alambique, este residuo serd mds y mds
pobre en sus componentes mids voldtiles., A medida =~
que la destilacién progresa, la concentracién del -
componente mds voldtil en el destilado, disminuird
conforme la concentracién disminuye en el Alambique.

La pureza del destilado (X4q) dependerd del

tipo de relacidn de reflujo que se use.

Cuando se tiene una destilacién por lotes

- 14 =



existen dos maneras de llevarla a cabo las cuales
son:
a).- Reflujo constante.

b).- Reflujo variable.

A) .- REFLUJO CONSTANTE

Cuando el componente voldtil que se va a
separar no requiere valores de Xq altos (0.95 a
0.99), se utiliza el reflujo constante. La razén
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 Xj cte. y esta operacién re--
sulte en tanto antiecénomica.

El efecto que pasa, es el siguiente; co-
mo se tiene un nimero de platos fijos, 1lo cual no
se puede variar, y el componente mds voldtil en el
sistema se agota conforme la destilacién aumenta,
la Xg original de alimentacién, disminuye, lo que
hace necesario que la pendiente original de opera-
cién dada por L = R se desplace en el senti-

=1
do de la Xg. Al hacer este movimiento la X4y empie

a disminuir hasta un valor X4 que es menor que 1la

Xd original., (ver fig. 3.1)

- 15 =



FIG. 3-1
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B).- REFLUJO VARIABLE

En este caso que es el que nos interesa,
ya que serd el que utilicemos para este problema,
es utilizado cuando se requiere concentraciones de
X4 del orden de 0.95 a 0.99, es decir productos de
alta pureza.

El fenémeno 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 nimero de platos teérico fijos, pero aqui ocu
rre que conforme Xg disminuye, la Relacién de Re
flujo (R) aumenta y la ( L ) aumenta, teniendo -
siempre presente que la ( L ) de operacidn deber4
ser mayor que la ( L) min?ma que se obtiene para
las diferentes Xg¢ a?canzadas durante el ciclo de
destilacién. (Ver fig. 3.2)

Para el c4dlculo de la(L) de operacién -
se utilizan las grdficas de corrzlacién de Gilli-
land, que son expresadas en los siguientes térmi-
nos:

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

donde: N = NGmero de platos tedricos para la re-

lacién de reflujo L/D.
N min = Nimero de platos minimo para R

(Ecuacién de Fenske)

= 17 =



(L/D) min = Relacién de reflujo minimo.

La relacién entre el reflujo (R) y la pen
diente de la linea de operacién (.% ) es la siguien
te:

(L)= R 3 R=(L
v RI ¢ D ’

donde:

L = Gasto del liquido en Kg/hr o Lb/Hr.
V = Gasto del vapor en Kg/Hr o Lb/Hr.

R = Relacién de Reflujo

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

La correlacién de Gilliland es usada al
tener definido el ntmero de platos teéricos necesa-
rios para llevar a cabo la destilacién,

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, serd di
vidido en dos partes para su resolucién, consideran
do los siguientes sistemas por separado.

1).- Sistema Metanol-Agua
2).- Sistema Glicol-Agua

Esta consideracién serd necesaria para el
célculo del ndmero de platos tedéricos, para la can-
tidad de reflujo que se requiera. Las cargas térmi
cag al reboiler y al condensador serédn calculadas

tembién por separado, para encontrar de esta manera

-« 18 -
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los picos mds altos de cargas térmicas, disefiando

as{ sus dimensiones adecuadas.

3-2.- PRINCIPIO DE DISENO DE TERMOSIFONES

Para el disefio de Termosifones que se u
tilizan en las columnas de Destilacién, D. Kern en
contré sus limitaciones y correlaciones, depen
diendo de las caracteristicas de las sustancias
que se hacen recircular a través de ellos.

Definiendo asi sus condiciones éptimas -
de operacidn en tres puntos, principalmente:

l.- Para Termosifones de conveccidn forzada,

Q ¢ 20000 BTU
A Hr FT2

2.- Para Termosifones de conveccidn natural.

Q< 12000 _ BTU
A~ Hr FT2

donde:

Q = Cantidad de calor suministrada en BTU
Hr

A = Area del Termosifon en FT?

3.- Existe un valor méximo del Coeficiente de Trans
misién de calor ( U, en BTU/Hr FI2 °F ) que de
pende del tipo de la sustancia que circula a

través del Termosifén ( Fig. 7.1 del apéndice).

Estas consideraciones serdn utilizadas pa

ra el disefio del Termosifon o Reboiler, adecuado pa

x 3 =



ra las necesidades de la Unidad Recuperadora de Gli
col en base a las cargas térmicas que se obtengan -

durante los ciclos de destilacién.



4,0.,- CALCULO DEL EQUIPO

Los cdlculos del equipo disponible en la
Unidad Recuperadora de Glicol, serdn para conocer
su capacidad real de operacidn, 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 minimo
GLICOL 99,7 minimo

TABLA 4-02.- CONDICIONES DE OPERACION

COMPONENTE | TEM. DOMO |TEMP. ALAMBIQUE | PRESION
(°C) (°c) mn Hg abs
METANOL 50 120 285
AGUA 70 135 200
GLICOL 130 150 50

22
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FABLA 4-03 - TIEMPCS DE DESTILACION (TAMANO BATCH 9000 ¥<es.)

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.,1.- BALANCE DE MATERIALES EN LA ALIMENTACION FONDO Y DOMO DE LA COLUMNA

4.1A.- 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 METANOL-AGUA

Base 100 Kgs.

COMPONENTE | PESO (Kg) % MOLES | % MOL| XF
METANOL 44,5 44,5 1.39 31.0] 0.31
AGUA 55.5 55.5 3.08 69.0] 0.69
TOTAL 100.0 100.0 4.47 100.0} 1.00
4,11 B.- SISTEMA GLICOL=-AGUA

Base 100 Kgs.

COMPONENTE | PESO (Kg) % MOLES | 7 MOL| XF
GLICOL 95.0 95.0 1,53 84.5 | 0.846
AGUA 5.0 5.0 277 | 15.4 | 0.154
TOTAL 100.0 100.0 1.807 §100.0 { 1.000
4.,12.- BALANCE DE MATERJALES EN EL FONDO *

4,12 A.- SISTEMA METAI'OL-AGUA

Base 100 Kg.

COMPONENTE | PESO Kg. | % PESO | MOLES | 7% MOL XN
METANOL 1.0 1.0 0.0312 0.6 0.006
AGUA 99.0 99.0 5.5000| 99.4 | 0.994
TOTAL 100.0 100.0 5.5312 | 100.C | 1.000

A




4-12 Bo"

SISTEMA GLICOL-AGUA

Base 100 Kg.

COMPONENTE PESO (Kgz) % PESO MOLES 7% MOL | XB
GLICOL 99.7 99.7 1.6080 99.010.99
AGUA 0.3 0.3 0.0166 1.0]0.01
TOTAL 100.0 100.0 1.6246 100.0 | 1.00
4,13.- BALANCE DE MATERIALES EN EL DOMO %

4,13 A.- SISTEMA METANOL-AGUA

Base 100 Kg.

COMPONENTE PESO (Kg) % PESO MOLES 7% MOL | XD
METANOL 99.5 99.5 3.1093 99.1] 0.991
AGUA 0.5 0.5 0.0277 0.9] 0.009
TOTAL 100.0 100.0 3.1370 100.0 | 1,000
4,13 B.- SISTEMA GLICOL AGUA

Base 100 Kg.

COMPONENTE PESO (Xg.)| % PESO MOLES % MOL| XD
GLICOL 1.0 1.0 0.0161 0.310.003
AGUA 99.0 99.0 5.5000 99.7 1 0.997
TOTAL 100.0 100.0 5.,5161 100,20 | 1.000

* Los balances de materiales son en base a las especifi

caciones de producto.
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4.2.- CALCULO DE LA COLUMNA DE DESTILACION

4,21.- C4lculo del Numero de platos minimo utilizan
do la ecuacidén de Fenske.
Ecuacién de Fenske

X 1 -X
Log'k’%(l-xh)

Log.&&
Para R =003 L = R = Relacién de Reflujo; & = vola-
tilidad relat?va; N= ntimero de platos minimos.
Para los dos sistemas que tenemos: Meta
nol-Agua y Glicol-Agua, 1la volativided relativa va
ria para valores de X y Y, por lo que se necesitar4
calcular el nimero minimo de platos ( N min ) para

cada X y Y con su correspondiente volatilidad.

Tabla 4-21 Nimero minimo Tabla 4=22 Nimero mini
de platos para el siste- mo de platos para el
ma Metanol-Agua, R =CO sistema Glicol=-Agua,
R =09

Sistema Metanol-Agua Sistema Glicol-Agua

X Y =3 N min X Y | X N min
0.5 ]0.825 J4.71] 2.96 0.5]10.982| 55 | 1.726
0.4 10.77 }5.01] 3.10 0.4 10,972 53 | 1.843
0.3 }]0.715 | 5.8 ,3'2 0.3 ]0.950) 44 | 2,045
0.2 ]0.630 6.8 | 3.5 0.2 10,900 36 § 2.32
0.1 ]0.475]|8.2 | 3.9 0.1}10.786) 33} 2.6
0.0410.26 | 8.2 | 4.4 0.040,59 | 35| 2,82
0.0140.07 | 8.2 | 4.99 0.0110.31 | 38 | 3.22
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FIG. 4 -2

No. DE
PLATOS

w

NUMERO DE PLATOS MINIMOS

Xp = 099

R=oo

Sistema Metanol -Agua

Sistema Glicol-Agua

01 02 03 04 05 06 a7

~¢8-




FIG. 4-3
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FIG.4- 4
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4.3 CALCULO DE 1A EFICIENCIA DE LOS PLATOS TEORI
COS.

En el disefio de Columnas de Destilacién
es necesario, conocer la eficiencia de los platos
teoricos que se tienen definidos con ayuda de las
gréficas de equilibrio Liquido-Vapor, para poder
fijar el ndmero de platos reales, que serdn nece-
sarios en la operaciédn de la Columna.

La eficiencia de los platos es definida
de la siguiente manera:

Nm = No. de Platos Tedricos
No. de Platos Reales

Nm = Eficiencia de Murphree

La eficiencia de los platos tefricos va
rfa con las condiciones de operacién de la Colum=-
na y de las caracter{sticas de las sustancias que
se destilan.

Existen diversas maneras de llevar a ca
bo este c&lculo, para el presente estudio se uti-
lizar4n las correlaciones emp{ricas de DRICKAMER
& BRADFORD. Las cuales se basan en la concentra=-
cién de la alimentacién (XF) y en la viscosidad =
de cada sustancia ()u s CP)e



4.3A.- SISTEMA METANOL-AGUA

A) .- Temperatura Fondo Columna = 120 °C
B) .- Temperatura parte superior Columna = 50 °C

T = 120 + 50 = 85 °C

ave
2
COMPONENTE XF )L* (cp) (Xf£) g}k)
METANOL 0.31 0.3 0.093
AGUA 0.69 0.35 0.2415
TOTAL 0.334 cp

*
a 85 °C y 280 mm Hg

Para una viscosidad molal promedio de la
alimentacién de 0.334 cp, la grdfica de Ludwig (fi
gura 7-3 del apéndice). Se obtiene una eficiencia
de:

EFICIENCIA = 45 7 ( Sistema Metanol-Agua )

4.3B.- SISTEMA GLICOL-AGUA

A).- Temperatura Fondo Columna = 135 °C

B) .- Temperatura parte superior Columna = 70°C



Taver = 135 4 70 = 102,.5°C

2
COMPONENTE XF | A (cp) (XF) (M)
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
alimentacién de 0.889 cp, la gréfica de Ludwig (fi
gura Z-3 del apéndice) se obtiene una eficiencia
de:

EFICIENCIA = 20 7 (Sistema Glicol=-Agua)

Las eficiencias obtenidas estdn dentro -
del rango de operacibn, ya que para columnas que o

peran a vacio, su eficiencia de platos estd entre:
15.0 % » EFICIENCIA PLATO & 50 7%

Como la Columna instalada consta de 24 -
platos, para los dos casos del problema tendremos:
A).- Sistema Metanol-Agua = (24)(0.45) = 10.8 »pla

tos tedricos.
B) .- Sistema Glicol-Agua = (24)(0.20) = 4.8 platos
tedricos.

Este nfimero de platos tebricos serd el

« 3 =



utilizado para el c&lculo del reflujo de operacién

para cada sistema,

4.,4,- CALCULO DEL REFLUJO MINIMO Y DEL REFLUJO DE

OPERACION

4.41.- CALCULO DEL REFLUJO MINIMO

Como se mencioné en el capftulo III, pa-
ra 8ste problema se utilizar4 en reflujo variable
durante la destilacién, para obtener de ésta mane-
ra una X4 constante,

Este reflujo variari desde el minimo pa-
ra las condiciones de la alimentacién, hasta un m4
ximo en el que se obtenga la Xp fijada en el capi
tulo 4-1 para cada sistema,

El c&lculo del reflujo mfnimo serd utili

zando diferentes Xf para una Xg constante,

Reflujo Minimo = Xgq -~ Y’
29
Y - Xf
Xq = Concentracién del Destilado, fase 1liquida.

Xg = Concentracién de la Alimentacifn, fase lfqui

da,



Y’= Concentracién de la alimentacidén, fase vapor.

Los valores de Xd, Xf y Y°, son obtenidos
de los Diagramas de equilibrio lfquido vapor, en -
los sistemas METANOL-AGUA, y GLICOL-AGUA, En la
tabla 4~1 se resumen los valores del Reflujo Mf{nimo
(L/D) min,

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

RENTES Xf

Sistema Metanol=-Agua Sistema Glicol-Agua
Xe (L/D) min Xf (L/D) min
0.5 0.507 0.5 0.C35
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
0.08 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 determinacién del reflujo de ope
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FIG. 4-5

CORRELACION DEL (L/D)min.
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racibén de la Columna de Destilacién, se usarédn las
correlaciones de Gilliland, al tenerse definido el
ndmero de platos minimo, el ndmero de platos teéri
cos y el valor del reflujo para los sistemas Meta-
nol-Agua y Glicol-Agua.

Las correlaciones de Gilliland, son defi
nidas por los siguientes pardmetros:

N-Nn y L/D~- (L/D) min.
N1 (L/D) + 1

donde:

N = Némero de platos tedricos

Nm = Nlmero de platos minimo

(L/D) = Reflujo de operacién

(L/D) min. = R min = Reflujo mfnimo.

Las grificas de los parfmetros de Gilli-
land, se pueden consultar en la fig 7-2 del apéndi
ce.

Los valores del reflujo de operacién -
(L/D), se resumen en la tabla 4-2. Las figuras -~
4-6 y 4-7, representan la variacién del reflujo mi
nimo y del reflujo de operacién para los sistemas
METANOL~AGUA y GLICOL-AGUA respectivamente a dife-

rentes Xf.
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TABLA 4.42,- PEFLUJOS DE OPERACION (L/D) PARA DIFE

Sistema Metanol = Azua

RENTES X¢

Xf (L/D) op.
0.5 0.553
0.3 0.803
0.1 1.47
0.04 3.57
0.02 7.78

Sistema Glicol - Agua

Xf (L/D) op.
0.5 0.15
0.2 0.391 «
0.1 0.79%
0.04 1.49
0.01 4,36

La L/D que se utilizar4 para los cédlcu-=-

los del reboiler y condensador serd una (L/D) pro-

medio.

Xg=20-01

(L/D) promedio = i L/D
Hg20.§

para los dos sistemas la (L/D) promedio seré:

Sistema Metanol-Agua, L/D = 2,87

Sistema Glicol-Agua,

38
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FIG. 4-8
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FIG. 4-7
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4,5.- NUMERO DE PLATOS REALES

El cflculo del ndmero de platos reales -
que se tienen en la columna de destilacifn, es sen
cillo, y estd basado en la eficiencia de platos de
Murphree, y la eficiencia global.

No = No. Platos Tedricos
No. Platos Reales

N. = Eficiencia Global

My = Yo = Yy 4 1
Yp* = Yn + 1

N, = Eficiencia de Murphree

Yn = Concentracién real de la fase vapor que sale
del plato n.

Yn + 1 = Concentracidn real del vapor que entra =
en plato n.

Y, * = Concentracién del vapor en equilibrio con
el 1iquido que sale del plato n.

El nfmero de platos tebéricos y reales, y
sus valores de la composicién del vapor para cada
sistema, se pueden observar en las tablas 4,51 a

4,53, asi como en las figuras 4.8 y 4.9.

e o 4R SmSe oo



TABLA 4.51.- NUMERO DE PLATOS TEORICOS Y REALES.

SISTEMA METANOL-AGUA GLICOL-AGUA
(L/D) prom, 2,87 1.43
(L/V) prom. 0.741 0.589
No. platos teéricos 7 4
Eficiencia 45 7 20 %
No. platos reales 15.5 20

La eficiencia local de Murphree, se in-

terpreta de la siguiente manera:

Np = Yn'Yn+ 1
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FIG.4-9

REPRESENTACION GRAFICA DEL NUMERO
DE PLATOS TEORICOS

Y
[FRACCION MOL
FASE VAPOR
1.0

-
g G
-

09p (l‘/b)min.\, e

-
s
—

|

I

|

I

!

|

- |

08 --— ' |
|

]

|

a7t ,
|

|

|

I

|

06

0.5f

04

(L/D)min =0.20
Q3

ol XB=0.0'I

(L/D)OP_:I‘J

Qi

be = - ———

Xg=0154

A i A " A

0 D A A A
00 01 02 03 0.4 05 0.6 07 0.8 08 10

X, FRACCION MOL FASE LIQUIDA

EQUILIBRIO LIQUIDO=VAPOR
SISTEMA GLICOL-AGUA

-44-



4,52,- COMPOSICION DE LA FASE VAPOR (Y) PARA PLA-
TOS TEORICOS Y PLATOS REALES,

SISTEMA METANOL-AGUA No = 457

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 0.9 5 0.68
6 0.965 6 0.77
7 0.99 7 0.84
8 0.87
9 0.90
10 0.93
11 0.95
12 0.965
13 0.973
14 0.98
15 0.985
16 0.990




FIG.4-10
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4,53.-

SISTEMA GLICOL-AGUA, Ng = 20%

COMPOSICION DE LA FASE VAPOR (Y) PARA PLA-

TOS TEORICOS Y PLATOS REALES.

PLATOS

TEORICOS

N

Y

1
2
3
4

0.41
0.51

0.845
0.99

47

PLATOS  REALES
N T
1 0.41
2 0.44
3 0.46
4 0.516
5 0.58
6 0.654
7 0.717
8 0.77
9 0.825
10 0.86
11 0.89
12 0.91
13 0.927
14 0.940
15 0.953
16 0.962
17 0.971
18 0.979
19 0.987
20 0.990




FIG. 4-11
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4,6.- CALCULO DE LOS ASPECTOS MECANICOS DE LA CO-

LUMNA DISPONIBLE

Si fuera necesario hacer alguna modifica
cién a la Unidad Recuperadora de Glicol, para au-
mentar su capacidad, éstas seridn a los equipos au-
xiliares como el Condensador y Reboiler, pero no a
la Columna, a menos que fuera una modificacién pe;
queila como es el blanqueteo de los platos. Consi=-
derando lo anterior, se comprobard 1la capacidad
del equipo empezando por conocer los aspectos meci

nicos de la columna,

4,61.,- CALCULO DEL LIMITE DE LA VELOCIDAD DE VAPOR

0 VELOCIDAD DE INUNDACION

El c4lculo de la velocidad de Inundacidn
se har4 aplicando la ecuacifn de Sounders - Brown,
la cual es la siguiente:

Ecuacidn de Sounders - Brown:

ch = K\{[ FL-FL -]V1
&
donde!

U, = méxima velocidad permisible para el vapor en



pies/seg. (basada en el 4rea de burbujeo del plato)

f. = Densidad del 1fquido eu 1b/pie3

& = Densidad del wvapor en lblpie3

Ky = Constante empfrica (calculada cono funcién
del espaciamiento entre p:atos y la tensidm

superficial del 1lifquido)

4.,62.- CALCULO DE LAS TENSIONES

4
C=C (?L'ev) .. .. ecuacibén de Mc Lead

o+ [ 28]

ecuaciér de Sugden

TABLA 4.61.,- ES el resumen de los c4lculos obteni-

dos para tensiones superficiales de cada componente.

COMPONENTE EL fb \

(1b 'p1ed) 1b/p1e3 dinas/cm
METANOL 48,98 0.0190 18,92
AGUA 59.93 0.00932 26 .64
GLICOL 69.29 0.00879 40,33

Aplicando la ecuacién de Sounders - Brown, se tiene

la tabla 4-62.



TABLA 4=f2.- Resumen del C4lculo de las velocidades

de Inundacidn para cada componente.

COMPONENTE K Ehitg! u"pies / seg.
METANOL 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 cdlculos de
cada pardmetro para obtener la velocidad de Inunda=-=--
cién y la velocidad midxima y mfnima de lagrimeo, para

los flujos de destitacién de la Tabla 4-03,



¢S

TABLA 4.63.~

RESUMEN DE CALCULOS DE LA COLUMNA EN CONDICIONES ACTUALES

PARAMETRO/COMPONENTE UNIDADES METANOL AGUA GLICOL
1) .- Flujo destilado Kg/Hr 180 225 1024
2) .- Relacién de Reflujo -- 2.87 1.43 -
3) .- Flujo del Liquido GPM 2,895 1.537 -
4) .- Flujo del vapor pies)/seg 22.43 35.86 71.1
5).- Area Columna (AT) pies? 7.065 7.065 7.065
6) .- Area burbujeo (Ay) pies? 6.47 6.47 6.47
7) .- Area perforada (A,) pies? 1.052 1.052 1.052
8).- Area bajante (A4) pies? 0.5949 0.5949]  0.5949
9) .~ Velocidad Inundacién Oper. pies/seg 3.46 5.54 10.99
10) .- Inundacién % 48.7 46.0 64.5
11).- Hp * pulg. 0.082 0.095 0.124
12) .- Hy * pulg. 1.0 1.0 1.0
13) .- Hou* pulg 0.1104 0.072 -
14) .- Hy * pulg. 0.0464 0.0498 0.391
15) .- Velocidad Lagrimeo Oper. ples/seg 21.32 34,087 108"
16) .- Velocidad Lagrimeo Min. ples/seg. 46.17 70.71 72.54
17) .- Caida Presion Total H pulg. 1.2388 1.206 1.415




* ver apéndice.
Como se puede observar el problema que

se tienc estd 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, 1los platos ten-
drén lagrimeo, es decir, el flujo introducido de
l{quido como reflujo, impedird el ascenso de los
vapores en la columna y no se obtendrd destilado,

Es necesario hacer las siguientes modi-

ficaciones para su operacién:

1).- Trabajar al 807 de la velocidad de Inunda--
cién,
2) .- Blanquetear los orificios de los platos has
ta obtener una 4rea perforada de 0.647 pie82
aumentando as{ la velocidad del vapor, a tra
vés del plato.
En la tabla 4.64 se resumen los célcu--
los con las sugerencias propuestas.

La méxima caida de presién para colum--

nas que operan a vacio, es de 2,5 pulg. de agua -

en los platos, lo cual indica que se operarfa sin
problemas.
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TABLA

4.64 RESUMEN DE CALCULOS CON LAS CONDICIONES PROPUESTAS.

PARAMETRO/COMPONENTE UNIDADES METANOL AGUA
1) .- Flujo destilado Kg/Hr 295 320
2) .~ Relacién de Reflujo - 2.87 1.43
3) .- Flujo del 1lfquido GPM 3«31 258
4) .- Flujo del vapor pies3/seg 36.78 62.24
5) .~ Area perforada pies2 0.657 0.657
6) s= Velocidad Inundacién prop. pies/seg 5.68 9.62
7) .~ Inundacién % 80 80
8) .- Hp Pulg. 0.082 0.095
9).= H, pulg. 1.0 1.0
10) .- Hgy pulg. 0.120 0.107
11).- H, pulg. 0.330 0.379
12) .- Velocidad lagrimeo prop. pies/seg 5€.85 96.19
13) .- Velocidad lagrimeo min. pies/seg. 46,17 70.71
14) .- Caida presién total pulg . 1.532 1.581
15) .- Caida presién minima pul‘g. 0.8264 0.8065




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

Al tener definido la relacidén de reflujo
para las condiciones de operacién para obtener el
X, deseado y el flujo del destilado, se debe cono-
cer la capacidad del reboiler y del condensador, =
que serd el equipo que suministre y elimine el ca-
lor necesario, para llevar a cabo la destilacién.

La ecuacién que se empleari serd la usa-
da por Kern, es decir:

Qr ®= (R+ 1) WqHg (v) = RWg Hy (.. (1)
y
Qc = (R + 1) Wg Hg (v) = (R +1) Wd Hg (.)...(2)
donde:
Qr = Calor suministrado por el reboiler, Kcal/H,
Qc = Calor eliminado por el condensador, Kcal/Hr
R = Relacién de reflujo
Wq = Gasto del destilado, Kg/Hy

Hd(v) = Entalpfa destilado fase vapor, Kcal/Kg
Hd (1)= Entalpf{a destilado fase liquida, Kcal/Kg.

Para este caso especi{fico de destilacidn
por Batch o cargas debe de considerarse la situa--

cibn de Q,, ya que no solo esta definido por la -

ecvacién. (1)



Si nosotros aplicaramos unicamente la
ecuacién (1), calculariamos el calor necesario, pa
ra destilar el gasto Wy, lo cual serfa un dato in-
completo, ya que también deberd considerarse el ca
lor que se le suministrard al glicol y al agua, du
rante la destilacién de metanol y consecuentemente
el calor necesario al glicol durante la destila
cidén del agua, por lo que tendriamos.

a).- Sistema Metanol-Agua,
Qr = Q me-of * Q agua + Q glicol
b) .- Sistema Glicol-Agua.
Qr = Q agua + Q glicol

Para el célculo de las cargas térmicas =~
al condensador, sélo se aplicard la ecuacidén (2),

ya que aqui no se presenta problema alguno,

4.71.- CARGAS TERMICAS AL REBOILER
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 Qy total
Kg/He Kcal/Hr [Kcal/Hr Kcal/Hr

1.44] 396 553,000 | 621,000 1,140.000

- 58 =



4.72,- CARGAS TERMICAS AL CONDENSADOR.

SISTEMA METANOL~AGUA

R W METANOL Qe
Kg/Hr Kcal/Hr
2.33 295 322,800

SISTEMA GLICOL-AGUA

R W AGUA Qc
Kz/Hr Keal/"r
1.43 390 523,7000

4,.73.- CARGAS TERMICAS AL REBOILER Y CONDENSADOR

PARA LA DESTILACION DE GLICOL.

R W GLICOL Qr Qe
Kz /Hr Kcal/Hr Kecal/Hr
- 1024 329,000 219,600

4.8,- CALCULO DEL AREA DEL REBCILFR Y CONDENSADOR

4,81.- CALCULO AREA REBOILER.

Para el cdlculo del reboiler necesario,
deberd hacerse seg@n lo explicado por Kern para -
termosifones por conveccidn natural y respetarse

lo siguiente:

Q ¢ 20,000 BTU 6 & 54,200 Keal
A~ Hy FT 2 H, M



FI1G.4-12

CARGAS TERMICAS Q

CARGAS TERMICAS AL REBOILER
Y CONDENSADOR

ncu./ur x 10
2
10
/v QR
e
[ ]
4
)
) 2 3
COMPONENTE
DESTILADO
I- METANOL
2- AGUA
3-6LICOL

Qr = CALOR SUMINISTRADO AL REBOILER
(Qes CALOR DISIPADO EN EL CONDENSADOR
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Para el reboiler actual que tiene 13 mz,

tendremos:
METANOL
% = 892,600 = 68,661 Kcal
13 Hy M2
AGUA
Q= 1,140,000 = 87,692 Kcal
A 13 Hy M2
GLICOL

Q = 219,600 = 16,892 Kcal

A T13 H, M2

Esto nos indica que para poder alcanzar
el objetivo de obtener un glicol de 99.7 7 de pure
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 4rea en el reboiler.

Los valores que se obtienen estdn conden
sados en las tablas 4.81 y 4.82.
TABLA 4.81.- AREAS DEL REBOILER PARA LA DESTIIA --

CION DE CADA COMPONENTE.

COMPONENTE gr LMD | Ug* | AREA
cal/H, c Kcal/Hr°CM M
METANOL 892,600 | 121.4 546 13.46
AGUA 1,140,000 116.16 546 17.97
GLICOL 219,600 100 546 4,2
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* Los datos de los coeficientes son:
H jo glicol = 190 BTU/Hr °F pie?
H jo vapor agua = 1,500 BTU/Hr °F pie2
U, = 169 BTU/Hr °F pie?
2

Uq = 112 BTU/Hr °F pie® (546 Kcal/Hr °C m?)

TABLA 4.82.- AREAS DEL CONDENSADOR PARA LA DESTILA

CION DE CADA COMPONENTE.

COMPONENTE Qr IMTD Ug = AREA
Kcal/Hr °C Kcal/Hr®Cm2 M2
METANOL 322,800 9 1220 29.37
AGUA 523,700 15.5 1220 27.69
GLICOL 212,600 35 600 10.2

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

D. Kern,




4.9.,- COSTO DE RECUPERACION DE GLICOL

BASE: 18 TONELADAS/DIA DE GLICOL CRUDO.

CONCEPTO COSTO, $
1.- Vapor 225 1b/pulg.2 al reboiler 600,00
2.- Vapor a eyectores 60.00
3.- Energfa eléctrica 48,24

4,~ Agua enfriamiento condensador y

eyectores, 32,21
5., Mano de obra 392.00
6.- Gastos de mantenimiento 60.00
7.- Materiales de operacién 98.00

Costo Total} 1,290.55

Glicol crudo = 18,000 kg/dfa

Eficiencia = 70 %

Glicol recuperado = 12,600 kg/dia

Costo/tonelada glicol recuperado = 102.38 $/tonela
da,

Eficiencia equipo necesario = 95 %

Glicol recuperado = 17,100 kg/dfa
Costo/tonelada glicol recuperado = 75,43 $/tonelada.



CAPITULO V



5.- DISCUCION DE RESULTADOS

La discucidén que se hard en éste capitulo
serd sobre los resultados m4s importantes obtenidos
en el capitulo 4, sobre los célculos hechos para la

Unidad Recuperadora de Glicol.

5.1l.~ ASPECTOS MECANICOS DE LA COLUMNA

Quedé establecido claramente que con las
condiciones actuales de operacién, en lo que se re-
fiere a lo~ flujos de vapores que se tienen en 1la
Columna, no es posible utilizar reflujo, ya que los
platos tendrdn 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 impedird obtener destilado, Esto nos dice que
el didmetro de la columna que es de 3 pies, es dema
siado grande para las destilaciones de metanol y a=-
gua, para reducirlo, se necesitard blanquetear los
orificios actuales de la columna de destilacién, =~
que ocupan un 4rea de 1,052 pie2 hasta tener 'in 4-
rea de 0.657 pies2 , asi como incrementar la veloci
dad del vapor para trabajar al 807 de inundacién, -

esto se logra aumentando el flujo del destilado de

180 Kgz/dr a 295 Kg/Hr, y de 225 Kg/Hr a -



390 Kg/Hr, para el metanol y para el agua respecti-

vamente.
Estas acciones permitirdn que se pueda u-

tilizar reflujo para las destilaciones de metanol y

agua,

5.2,=- REFLUJO DE OPERACION

El reflujo de operacién como se menciond
en el capitulo 4, variard a lo largo de la destila-
cién, pero esto resulta problematico, ya que se ne-
cesitaria modificarlo cuando menos cada cinco minu-
tos, Sin embargo durante la destilacién, utilizan-
do un Timer programador de reflujo que tenga minimo
dos cambios como se ilustra en las figuras 5.1y -
5.2, seria lo mds prdctico y apropiado para su con-
trol,

Deberd aclararse también que no es necesa
rio utilizar reflujo durante la destilacién de gli-
col, ya que no se necesita por ser éste Gltimo, com
ponente de la mezcla que se destila, y aunque pudie
ra pensarse en una contaminacién de dietilen o trie
tilen glicol, esta seria minima, si se cumplen las

especificaciones de proceso establecidas.

5.3.- REBOTLER Y CONDENSADOR NECESARIOS

Para obtener el aumento de capacidad de
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la Unidad Recuperadora de Glicol al modificarse la
columna de destilacién, para que se pueda utilizar
reflujo y al determinarse el reflujo necesario pa-
ra lograr la pureza deseada de cada componente, de
berd contarse con la capacidad suficiente en el e-
quipo auxiliar como es el reboiler y el condensa--
dor,

Para el caso del reboiler, se requerir4
sustituir el actual, que tiene un 4rea de 13m2 por
otro reboiler que tenga 18m? de 4rea minima. Su -
costo aproximado es de $§ 150,000.00, al final de =
este capf{tulo se resumen las caracter{sticas del -
reboiler comercial que tiene un 4rea de 22m2,

Para el condensador, cuya 4rea se incre-
menté 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=
ratura de 25°C del agua de enfriamiento que se dis
pone, Pero esta 4rea del condensador puede redu--
cirse a la mitad, si se usa agua helada a 10°C.

En la tabla 5.31, se dan sus caracteris-
ticas, y el gasto de agua,

La decisién sobre el tamafio del condensa

dor ser4d en base a la disponibilidad y costo del a

gua helada.



TABLA 5.31.- AREAS DE CONDENSADOR CALCULADAS PARA =

TIPO DE ACUA DE ENFRIAMIENTO.

CARACTERISTICA UNIDADES |METANOL| AGUA |GLICOL
Area (Agua Torres) m2 29.37 | 27.69 | 10,2
Area (Agua Helada) m2 12,22 | 14.76 .-
Flujo Agua GPM 142 230 97

Se observari también que en los dos casos anteriores
es necesario incrementar el 4rea actual, que es de =
11 m?, para esto s6lo se requerir4 un condensador =
que ajuste el 4rea faltante, y como ésta es sélo pa-
ra el metanol y el agua, su material no necesita ser

de acero inoxidable como lo es el actual.

TABLA 5.3.- DIMENSIONES DEL NUEVO REBOILER.

AREA TOTAL M2 | 22

DIAMETRO CORAZA m 3.87 (15 1/4 pulg.)
No. DE TUBOS - 151

LONG. DEL TUBO m | 2.44

DIAMETRO DE LOS TUBOS | m 0.01905 (3/4"), 16 BWG

ARREGLO m Triangular 0,254 C.A.C.
No. DE PASOS - 1

MATERIaL - Acero al Carbén

FLUIDU POR LOS TUBOS | - | Metanol, Agua y Glicol
FLUIDO POR LA CORAZA | - Vapor agua a 225 psig




FIG.5-1

USO DEL TIMER PROGRAMADOR
DE REFLUJO (L/D)

Sistema METANOL-AGUA

(L | D) oPERACION
----- (L[ D) MiINIMO

REFLUJO (L/D)

2.87 (L[D) PROMEDIO
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JFi6.5-2

REFLUJO L/D

USO DEL TIMER PROGRAMADOR
DE REFLUJO (L/D)

5.0

»
(=]

o
o

»
o

Sistemg GLICOL-AGUA

(L/D) OPERACION

------ (L/D) MINIMO

.43 PROMEDIO




6.~ CONCLUSIONES

6.1.- E1 aumento en la capacidad de la Unidad Recu

peradora de glicol de 70 a 95 7 permite tener un =

ahorro potencial de:

a).= Ahorro en la destilacién de glicol 165,000 $/afio

b) .- Ahorro por la sustitucidn de gli-- 570,000 $/afio
col virgen

Ahorro Total : 635,000 $/afio

€.2 El tiempo de destilacidn del batch se reduce de
10.25 horas por ciclo, aumentando asf{ su capacidad de

destilacién de 18 a 21.0 Ton/d{ia.

6.3.- La pureza del metanol y del zlicol no se dismi-
nuye, continuan llenando sus requerimientos de venta

y proceso con 99.0 y 99.7 7 de pureza respectivamente

6.4.= Se requiere reducir el 4rea de las perforacio=-=
nes de los platos de 1.056 a 0.657 piesz, evitando =~
as{ el lagrimeo en los platos para la utilizacién del

reflujo.

6.5.~ Es indispensable el uso de reflujo en la colum-
na utilizando un Timer programador,

a) metanol (L/D) ave = 2,87
b) agua (L/D) ave = 1.43
c) glicol = no necesita reflujo



6.6.- Se necesita incrementar el 4rea para el re-
boiler y condensadcr de 13 a 22 m2 y de 11.0 a 15
2 respectivamente, haciendo una inversién aproxi-
mada de 200,000, con un tiempo de recuperacién de

3.5 meses,



TABLA DE EQUIVALENCIAS DE LAS UNIDADES EMPLEADAS

ENERGIA
BTU = 252 calorfas

COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR

BTU/Hr x pie? x °F = 4,88 Rcal/h x M2 x °cC
LONGITUD, AREA Y VOLUMEN
Pulgada = 2,54 cm.

pie = 30.5 cm.
3 0.0283 M
Galén = 3,785 Lts.,

pie

PRESION

Pulgada agua = 1,866 mm, Hg.

Pie de agua a 60°F = 0.4331 Lbs.
Lb/in2 = 27,7 pulgadas de agua a 60°F
Lb/in = 2.309 pies agua a 60°F
TEMPERATURA

°c = 5/9 (F - 32)

°F = 9/5 (F + 32)

°R = °F + 460

°k = °C+ 273

CONDUCTIVIDAD TERMICA

BTU/(Hr x pie2) (°F/pie) = 1.49 Kcal/(Hrx M2) (°c/M)
VISCOSIDAD

Centipocise = 2,42 Lb/pie x Hr.
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FIG. 7.1.- COEFICIENTES DE PELICULA PARA TERMOSIFONES
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FIG. 7.2.- CORRELACION DE GILLILAND
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FIG. 7.3.- CALCULO DE LA EFICIENCIA GLOBAL DE

PLATOS EN
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FIG. 7-4.- TEMPERATURAS DE EBULLICION A DIFERENTES
PRESIONES PARA GLICOLES.
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O Hyp pax
C’HTmin
how

h¢

hg
donde:
OHrpax™
OHpin =
hw ™~
how -
hr -
hO -
T

?L -

dp -
Vh =
Co -
Fy -
QL o
, -

CAIDA DE PRESION POR PLATO

h, + how + h + hy
= (hy + hgy) + hg + h
= 0.48 Fy/s Q \O6¥
Co
= 0,04 ¥
dh
- 0.186 P ( &Y
e, \Go
Calda de presion méxima por plato en puigadas de 11
quido,
Caida de presién minima por plato.

Altura del dique, pulgadas.
Altura de la cresta del li{quido sobre el diaue, pulg.

Caida de presién causada por la tensién del liquido,
pulgadas de liquido.

Caida de presién causada por el paso de vapores, a -
través del orificio del plato.

Tensién superficiasl del liquido en dinas/cm
Densidad del liquido 1b/pie3.

Diametro del plato, puigadas.

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

Coeficiente del orificio.

Factor de correcién para el dique.
Gasto del liquido en Gal/min.

'Longitud del dique, pulgadas.

Factor de Aereacién en funcién de la densidad del 1li-
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