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UNIDADES

En el presente trabajo se usaran las siguientes unidades:

Masa Kg
Longitud m
Presion Kglem?2
Volumen m3
Flujo mésico Kgrh
Flujo volumétrico  m3th
Flujo molar Kgmolh
Energia Keal/h
Temperatura °C,K
Area m?
Velocidad mis
Densidad Kg/m3
Viscosidad cp

Conversiones:
11b=0.4536 Kg

1 pie = 12 pulgadas = 0.3048 m

1 atm = 760 mm Hg = 33.93 pies de agua = 1.033 kg/cm2
1 Btu = 252 cal

1 Galdn = 3.785 litras

1 m3 = 1000 litros

1 barril = 159 litros

K=°C+273

Xl



CAPITULO UNO
ANTECEDENTES

Los procesos de destilacion son los mas empleados para la purificacion y
recuperacion de productos en la industria quimica y petroguimica, siendo a su
vez, altamente demandantes de energia. Para citar un ejemplo, en Estados
Unidos la destilacién se usa en el 95% de los procesos de separacién y consume
el equivalente de energla de 1.2 millones de barriles de crudo por dia en alrededor

de 40.000 columnas de destilacién {1] (Figuras 1.1y 1.2)

A pesar de que la destilacion no
proporciona una alta eficiencia
termodinamica, es un proceso de
bajo costo de capital con
respecto a otros, es funcional y
su diagrama de flujo es
relativamente sencillo. Es por
esto que se encuentra en este
proceso de separacién un gran
pctencial para ahorrar energla,
para lo cual es necesario analizar
el disefio y operacion de las
columnas de  destilacion vy
detectar los puntos en los cuales

puede llevarse a cabo un ahorro

energético.



Fiyurs 1,2 Colwnas do destilacién de sitanes

Existen varias maneras de ahorrar
energia en la destilacion, entre las
principales se encuentran:

- Hacer 1a destilacién mas eficiente.

- Aumentar la destilacién con procesos
avanzados para formar sistemas
hibridos energéticamente eficientes.
Para maximizar los ahorros de energla
a corto plazo, se deben aplicar
sistemas o tecnologias que impliquen
mayor eficiencia energética en las

columnas de destilacién, estas

B tecnologias incluyen sistemas de

confrol avanzado de procesos,
empaques y platos de alta eficiencia
asi como la integracion térmica,

El empleo de sistemas de control

avanzado de procesos implica ahorros de energia del 10 al 15%, esto se aplica

basicamente cuando es necesario separar componentes con puntos de ebullicion

cercanos. (2]

La integracion térmica es una tecnologia de bajo riesgo con alto potencial

econémico y debe ser considerada en casos donde existan diferencias

significativas entre la temperatura de las corrientes involucradas y que esto no

cause problemas operacionales.

Otros casos de aplicacién son los de empleo de empaques de alta eficiencia que

generan ahorros de energla del 15 al 42%. [2]



La aplicabilidad de estos conceptos dependera del valor de la energla ahorrada y
del costo de inversion total. Ademds del ahorro de energla mediante el uso de
empaques de alta eficiencia se tiene la opcién de un aumento en la capacidad de
produccion.

Para analizar las modificaciones empleando algunas de las alternativas
propuestas se selecciond el proceso de destilacidn de estireno/etilbenceno, y a
continuacién se presenta un breve marco histérico de la situacion mundial y
nacional del estireno.

Una proyeccidn hecha a mediados de los ochentas mostré una velocidad de
crecimiento en la capacidad de produccion y demanda de estireno del 3.7%, de
1985 a 1992, basado en las buenas condiciones econémicas globales (3).

Un andlisis realizado recientemente entre el pronéstico y la situacién actual
muestra que la demanda fue mayor de lo pronosticado, lo cual fomenté el
aumento de capacidad entre 1987 y 1989, posteriormente fue disminuyendo hasta

fines de 1992 [3] (Figura 1.3).

Millonas de tons

Demanda

actval
——

Demanda
pronosticada |

-
Covaddad

atual

=
Capacidad
pronosticada |
>

" 1 '

6 s s P PR '
80 81 82 B8 B84 65 86 87 68 6O 80 91 92

figura 1.3. Capacidad vs. demanda mundial de estireno (3]




La capacidad de produccién de estireno a nivel mundial en 1992 era de 16.7
millones de toneladas, de los cuales Norte América aportd cerca del 35% de la
capacidad global, Asta mas de 26%, Europa Occidental 25% y el resto del mundo
cerca del 14% (Figura 1.4) {3].

% Europa vocidental (4.2 rillones de ton.)
= Norteamérica (5.8 nillones de ton.)>

B 0tros (2.3 nillones de ton.)

JAsia ¢4.4 nillones de ton.}

Figura 1.4,Capacidad mundial de produccidn de estirenc
en 1992, (3]

Un pronéstico para 1997 considera dos opciones, una “Inversion Total" en la que
los productores aumentaran la capacidad global de produccion de estireno a 20.9
millones de toneladas (Figura 1.5)y otra "Mejor Pastura” con un aumento a 19.2
millones de toneladas (Figura 1.8). Una comparacién de los dos prondsticos se

muestra en la (Figura 1.7} [3]

En cuanto a la demanda de estireno, se pronostica un incremento de 4 millones

de toneladas de 1993 a 1997, alcanzando 18.5 millones de foneladas, (3]



] ggnrn occidental (4,3 nillones de ton.)
= 0%

K Asia (7.2 nillones de ton.

O Horteanérica (6.3 millones de ton.)

€3,1 nillones de ton

14.8%4

38.1v

Figura 1.35.Capacidad rmundial de produccidn de estireno

para 1997 considerando una

“Inversidn total €31

¥ Europa ocoidental <4.2 nilloones de ton)
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Como conclusiones del panorama mundial podemos puniualizar jo siguiente:

- Ef crecimiento de la capacidad de produccién de estireno ésta década serd en
promedio de 4.4%, con una demanda de 18.5 millones de toneladas en 1997 {3].

- En el caso de expansién de estireno "Inversién Total*, los incrementos de
capacidad de produccién no alcanzardn e! 90% en el psriodo de 1893 a 1997,
pero en un caso de un aumento racional de la de capacidad, los incrementos
podrfan alcanzar arriba det 90% en 1895 [3).

- El Este de Asia continuard siendo un gran importador de estireno en este
periodo.

- En el caso de incremento de capacidad “Inversién Total" los productores de
estireno veran pocas ganancias en el periodo, pero en el caso de la "Mejor

Postura" la rentabilidad puede retornar en 1995.



El pronéstico dentro del mercado nacional sefiala que la demanda de estireno
aumentara a 228 toneladas para el afio 2002 y la capacidad de produccién se
mantendra en un nivel inferior [4], como se ha mantenido de 1986 a la fecha, por
lo que es necesario importar 1a diferencia para satisfacer la demanda nacional
(Figura 1.8). Lo anterior muestra la necesidad de incrementar la capacidad de

produccion de estireno en México.
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Figura 1.8.Movinliento comneroial del estirenu en Méxioo (41

Un estudio de los costos de produccion realizado por SRl en 1990 estimé lo
siguiente [4): :

Compafiia PEMEX PEMEX

Planta Caso base  Cd.Madero Cangrejera Escalamiento
Localizacién Golfo de E.U. Tamaulipas Veracruz México
Tecnologia Lummus Monsanto/Lumms

Capacidad 450,000 30,000 150,000 450,000
(tons/afio)

Produccion en 1980 450,000 30,000 139,000 450,000
(tons)

% de operacion 100 100 93 100
Costos de 50.83 51.02 51.63 50.67

produccion (cts.
dol/Kg)



Actualmente no se han estimado los costos de produccién en las plantas de
PEMEX.

En el Capitulo nueve de este trabajo se presenta el cdlculo de los costos de
produccién para las modificaciones propuestas.
En cuanto a los precios del estireno, estos han variado entre los 20 y 22 cents de

délar/libra los Ultimos afios y no se pronostica un cambio significativo para 1996

como se muestra en la Figura 1.9 [4].
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La principal aplicacion del estireno en México es la produccion de poliestireno,
72.2 %, seguido por el ABS, SBR, la resina poliéster, latex, TPE, SAN‘y otras,
(Flgura 1.10)

Poliestireno
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o $BR
|l Remina poliésten

Figura 1,18, Aplicaciones del estirenc enp Méxioo. (41
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CAPITULO DOS
EL PROCESO DE DESTILACION

2.1, Conceptos generales

La destilacion es un proceso de separacién fisica de una mezcla en dos o mas
componentes que tienen diferente punto de ebullicion, esta diferencia favorece
que los componentes mas volatiles se separen de Ia mezcla. En la practica
industrial la destilacién se compone por la columna de platos 0 empaques, un
rehervidor para {os fondos y un condensador para el producto de domo (Figura
2.1).

En las columnas se introduce [a alimentacién en forma continua en algin punto
intermedio de la columna y se suministra calor al rehervidor para vaporizar una
parte del liquido, este vapor asciende debido a que su densidad es menor que la
del liquido que desciende. La columna contiene en su interior dispositivos
lamados platos o empaques los cuales proporcionan etapas en la columna para
permitic el contacto intimo entre el vapor y el liquido y favorecer de este modo e
mezclado y la separacion de los componentes.

El condensador remueve el calor del vapor que abandona la columna por la parte
superior. Una parte del liquido que se condensa se regresa a la columna como
reflujo y el resto se convierte en el producto destilado.

Para comprender el método de disefio de una columna de destilacién, antes del
procedimiento para dimensionar, es necesario tener claros ciertos conceptos que
definen los componentes que forman parte del proceso de destilacion y son
fundamentales para el dimensionamiento de la columna, tales como el concepto
de etapa de equilibrio, etapas minimas, refiujo minimo, eficiencias, secciones de

agotamiento y rectificacion; los cuales se describiran a continuacién.
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- Etapa de equilibrio

Los procesos de transferencia de masa y energla en una columna de destilacion
real son muy complicados para ser faciimente modelados por algin método
directo, esta dificultad es evitada usando el modelo "etapa de equilibrio" en el cual
todo el liquido y vapor que entran a la etapa estan en intimo contacto y
perfectamente mezclados, la etapa opera a estado estacionario y tiene un
producto liquido y un producto vapor. La totalidad del vapor que deja la etapa esta
en equilibrio con la totalidad del liquido que deja la etapa y pueden usarse las
relaciones termodinamicas para determinar la temperatura, composicion, entalpia,

etc. de las corrientes de salida.



- Eficiencia total de la columna
Esta definida como el nitmero de etapas teéricas para una columna (sin incluir el

condensador ni el rehervidor), entre el nimero de etapas reales o actuales.

Eo = N/Npeal 2.1
Secciones de agotamiento y rectificacion
La seccién de rectificacion o de enriquecimiento se ubica entre el plato de
alimentacién y el condensador, en ésta se concentran los componentes mas
volatiles debido a que el reflujo liquido de domos condensa los componentes
menos volatiles del vapor que asciende.
La seccién de platos que se encuentra entre la alimentacién y el rehervidor se
denomina seccién de agotamiento, en la cual el vapor recirculado vaporiza ¢
agota los componentes méas volatiles, concentrando ta corriente liquida de los

componentes menos volatiles,

- Etapas minimas

Son las que resultan del calculo cuando la columna es operada sin alimentacién
continua y a reflujo total, es decir, todo &l producto de dono y de fondo es
recirculado a fa columna.

- Reflujo minimo

Se define como la relacién de reflujo, la cual si decrese por una cantidad
infinitesimal requerird un nimero infinito de etapas para alcanzar una separaciéon

especifica (Figura 2.7).

2.2 Procedimiento de disefio
La secuencia para el dimensionamiento de una columna que realiza una

separacién determinada son enlistados a continuacion:
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a) Especificacion de la separacién. Si fa composicidn de los productos o
requerimientos de flujo de productos no estan definidos, determinarlos por
optimizacion de balances de materia y energia.

b) Seleccidén de un método para la generacién de los datos de equlibrio liquido-
vapor y entalpia.

c) Estimaci6n o seleccion de las condiciones de operacidn, presion y relacion de
reflujo optimas.

d) Calculo del nimero de etapas de equilibrio tedricas para la relacién de refiujo
seleccionada.

e) Seleccion del tipo de interno que se instalara.

f) Fijar la geometria del interno.

g) Estimar o seleccionar la eficiencia.

h) Célculo del numero de etapas reales.

i) Determinacidn de la aitura de la columna.

J) Determinacién del didmetro de la columna

lLos puntos a) al d), que son las bases tedricas comunes para el disefio de
columnas empacadas y de platos, seran analizados en el presente capitulo, y los
puntos e) al j) se analizaran en los capltulos cinco y seis para columnas de platos

y empacadas respectivamente.

2.3 Especificaciones de separacién

Para iniciar el dimensionamiento de una columna de destilacién es necesario
definir la separacién que se desea obtener, mediante la especificacion de las
variables involucradas en los balances de materia y energfa.

A una velocidad de flujo F y composicion de alimentacién z definidas, las
ecuaciones (2.2) y (2.3) definen la columna global, involucrando cuatro incégnitas:

B, D, xg ¥ Xp, donde, solo dos variables pueden ser especificadas para la

13



separacion, de las cuales al menos una sera una composicion, Usualmente, dos

purezas, o una pureza y un flujo de producto son especificadas.

Dentro de las especificaciones que pueden usarse para definir la separacion
tenemos:

- Flujo de producto

- Composicién en destilado o fondos

- Propiedades fisicas (como funcién directa de la composicién}

- Rendimiento de calor o flujo interno (p.e. reflujo)

- Producto lateral

- Calor removido

Cuando han sido definidas las variables que especifican la separacién deseada,

se ulilizan para resolver las ecuaciones de balances de materia y energla.

2.3.1 Balance de materia y energia

En los procesos industriales, los balances de materia y energla son el computo
exacto de la materia o energla, segtin sea el caso, que entra, sale, se acumuia o
se transforma en una zona en el periodo de un proceso de transformacion.

Estos balances conducen a ecuaciones en las que se puede despejar una
variable y hallar su valor en funcién de las restantes.

En las columnas de destilacion que no tiene productos laterales las ecuaciones
del balance de materia que definen la columna global (Figura 2.2) son:

F=B+D (2.2)

Fz=Bxg + Dxp (2.3)
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Figurn 3.2.Balance global de materia v energiatél

Para una etapa simple de destilacién binaria (Figura 2.2 y 2.3), se aplican fas

siguientes ecuaciones:

Balance de Materia
FotVar +Lag=Vatly
Balance por Componenies
Frzn * Vne1Ynet * Lp-1%0-1 = Viyp + Loxy
Balance de Energia

Hy+F nHLn+Vn+1Hv.q+1+Ln-1HL,n-1 =VpHy ntlaHLn

Relacién de Equilibrio
Yn = Kxn

2.4)

(2.5)

(2.8)

@7
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2.4 Datos de equilibrio liquido-vapor y entalpia.

Para la solucion de los balances de materia y energia y las relaciones de equilibrio
se requieren [as constantes de equilibrio de cada componente y las entalpias de
las corrientes de vapor y liquido a las condiciones de cada etapa.

El equilibrio liquido-vapor es un tema bastante extenso y complejo que no entra
en el objetivo de esta tesis, sin embargo, el proceso de destilacién no puede ser
descrito sin la implicacién de algunos conceptos del equilibrio iiquide- vapor. Por
esta razén sdlo se mencionan los conceptos que, a nuestra consideracién, son
indispensables para la comprensitn del disefio en destilacion. ‘

La constante de equilibrio liquido-vapor puede definirse por dos ecuaciones:

K WL (2.8)
= — .
oV
y
7 ft
K = X (2.9)



En la scuacion (2.8) ¢ Yy 4 & son los coeficientas de fugacidad para la fase
vapor y liquido respectivamente, y se calculan con ecuaciones de estado que
consideran mezclas y soluciones reales para gases y liquidos respectivamente.
En ta ecuacién {2.9), ¥ es el coeficiente de actividad y se calcula con modelos que
representan soluciones reales para fa fase liquida, f°L es la fugacidad del estado
de referencia del componente puro.

Las ecuaciones de estado mas usadas para el céiculo de los coeficientes de
fugacidad son;

- Benedict-Webb-Rubin (BWR)

- Peng-Rabinson

~ Redlich-Wong

- Redlich-Wong-Soave

- Peng-Raobinson-Stryjek-Vera (PRSV)

Los modeios més conocidos para determinar el coeficiente de actividad son:

- Wilson

- NRTL (Renon-Prausnitz)

- UNIQUAC (Abrams-Prausnitz)

- UNIFAC (Fredenslund-Abrams-Frausnitz)

Todas las ecuaciones anteriores tienen un rango de aplicacion especifico, y debe
selescionarse la que reproduzca con mayor exactitud el sistema en cuestion.

A continuacion se desarrolla brevemente la ecuacion de estado PRSV por ser la

usada en este trabajo.

Peng-Robinson-Stryjek-Vera (PRSV) {71
Esta es una ecuacién de estado cabica que representa con la misma exactitud
componentes no polares, polares asociados y no asociados, as! como las mezclas

de fos mismos. Unicamente para sistemas formados por un componente polar
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de los mismos. Unicamente para sistemas formados por un componente polar
(asociado o no asociado) y un hidrocarburo saturado los resultados son menos
exactos.

Peng y Robinson propusieron una ecuacién de estado de Ia forma:

RT a
pzir—mor— - — (2.10)
V-b V2 +2bV - b2

La no idealidad de un gas se expresa por el factor de compresibilidad 2,
Z=PVIRT (2.11)

La ecuacion (2.10) se resuelve con mayor facilidad si se combina con la ecuacién

(2.11) dando la siguiente ecuacién clbica:

23-72+ (A-B2-B)Z-AB (2.12)

donde: A = aP/R2T2 (2.13)
B=bPIRT (2.14)

a=(Zy; 22 (2.15)

b=Jyb; (2.16)

y a;= (0.457235 R2Tc2/Pe)a, @17
b;j=0.077796 RTc/Pc (2.18)

aj= 1+ (1-Tr05)2 (2.19)

donde m; se considera una funcién unicamente del factor acéntrico .

Después de un cuidadoso estudio de las desviaciones de la presion de vapor
experimental y la calculada como una funcién de fa temperatura reducida dada
por la ecuacion de Peng-Robinson, Stryjek y Vera observaron grandes errores a
todas las temperaturas para componentes con valores altos de factor acéntrico,

incluso para componentes no polares como el hexadecano, y tales errores se



incrementaban répidamente a bajas temperaturas reducidas para todos los

componentes.
Un gran progreso se obtuvo con la siguiente expresién para m:
m =mg + my{1+Tr0-5)(0.7 - Tr)
con
mo =0.378893 + 1.48971530w - 0.17131848w? + 0.019655403

siendo my un pardmetro ajustable caracteristico de cada componente puro.

(2.20)

2.21)

La expresion para el coeficiente de fugacidad de un componente en una mezcla,

as de la misma forma que la ecuacién de Peng-Robinson {8].

bi A 258 by Z+(1+ 2)B
In ¢j=— (Z-1) - In(Z-B} — ——— — — In
b 2V28 a b Z+(1+ 2)B
v AR 1 B 1+m;
=7 Int +—XIxz
RT bRT z o

La entalpfa de las fases vapor y liquido en la etapa n esta dada por.
Hy = H%gn +AH'

donde H% g, €5 la entalpla del gas ideal a la temperatura de la etapa n.

2.5 Condiciones de operacion

2.5.1 Seleccién de la prasién de la columna

(2.22)

(2.23)

(2.24)

La presion de operacién de la columna influye en la distribucion de un

componente determinado entre el vapor y el liquide en equilibrio, por lo que debe

seleccionarse la que proporcione la distribucién més eficiente bajo las condiclones

mds seguras.



Cuando es factible, la presibn de operacién de la columna se fija por la
temperatura de condensacién del producto de domo, considerando el punto de
burbuja si el condensador es total, y el punto de rocio si es parclal. La presién se
determina haciendo los célculos de punto de burbuja o punto de rocio, segin sea
el caso, a la temperatura que tendré el producto en el condensador con el medio
de enfriamiento seleccicnado o disponible. Las consideraciones anteriores, en
algunos casos, podrian provocar una temperatura excesivamente elevada en el
rehervidor, por lo tanto, la presién de la columna quedaria definida por la
temperatura del producto de fondos que dé et valor maximo de seguridad.

Las siguientes consideraciones son importantes para !a seleccién de la presin
6ptima de ta columna:

At aumentar la presion de la columna se eleva la temperatura del fondo y fa
temperatura de! rehervidor causando un ensuciamiento en los platos inferiores y
en el rehervidor, debido a la degradacidn quimica de los productos, y se requerira
un medio de calentamiento mas costoso. Cuando la degradacién quimica,
polimetrizacién o ensuciamiento no son significantes y se dispone de un medio de
calentamiento adecuado, la separacion es llevada a cabo a presiones arriba de la
atmosférica. Para separaciones al vacio, es deseable fijar {a presion tan alta como
sea posible, debldo a que al elevarse la presién aumenta la densidad del vapor y
la capacidad de manejo de éste, lo que conduce a una reduccién en el didmetro
de la columna. La presidn es, por tanto, fijada lo més alta posible de manera que
provoque una temperatura de punto de burbuja suficientemente baja para prevenir
degradacion significante de los materiales de fondos y para ser satisfactoriamente
llevada a ebullicién con el medio de calentamiento disponible. Para separaciones
a presién, los factores que controlan son usualmente la disminucion de
volatilidades refativas y el aumento en el punto de ebullicién del destilado al

aumentar a presién.
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En este caso la presion es usuaimente fijada lo mas baja posible de manera que

permita una condensacion satisfactoria usando agua de enfriamiento o arre,

2.5.2. Relacion de reflujo optima
Para incrementar el funcionamiento de una columna de destilacién, una parte de
la corriente de domo es regresada como un liquido de reflujo. La relacién de
reflujo se define como:

R=14D (2.25)
Esta relacion tiene una influencia directa en los costos de operacion y de capital,
de la columna; de ahf la importancia de seleccionar la 6ptima que nos provogque
los menores costos. Cuando la relacion de refiujo se eleva, las cargas térmicas
en el condensador y en el rehervidor aumentan, y el nimero do etapas decrese
hatiendo la columna mas corta, pero aumentando el didmetro, por fo que los
costos de operacion de la columna crecen.
Cerca de !a relacién minima de reflujo, pequefos incrementos en ésta, acortan la
columna y sélo marginalmente aumentan ef didmetro por lo que los costos de
capital decresen, pero si se efectia un nuevo incremento en el reflujo, la altura se
reduce lentamente mientras el didmetro crece aceleradamente.
Eventualmente, los ahorros de las ¢olumnas cortas flegan a ser menores que los
costos de aumentar el didmetro y los costos de capital aumentan cuando la
relacion de reflujo se eleva. Con disefios tendientes al ahorro de energia, el reflujo
optimo estd usualmente cerca del reflujo minimo, donde pequefios errores en
volatilidades relativas y entalpias conducen a grandes errores en el nimero de
platos, en consecuencia, cualquier diferencia en fa distribucién ocasionara que
parte de la columna opere abajo del reflujo minimo y la separacién no serd
alcanzada, por lo que es usual la tendencia a méargenes seguros de reflujo

minimo.



Una préactica alternativa excelente para columnas cuyo reflujo dptimo es cercano
al minimo, es dejar este margen de seguridad solamente en el disefio de! sistema
de reflujo y servicios y disefiar el nimero de etapas para el reflujo éptimo, esto
permite acercarse al reflujo minimo previniendo desastres al aumentar los errores
de volatilidad y entalpla o la mala distribucién cerca del reflujo minimo.

Reglas heuristicas son comunmente usadas por los disefladores para la
optimizacién del reflujo por métodos cortos, los cuales usualmente no ocasionan
mds que una pérdida econdmica menor; estas reglas son expresadas como la
refacion optima de reflujo a reflujo minimo Ropt/Rmin (Tabla 2.1).

Durante fa década de los sesentas cuando la energia era barata, la relacion
RopiRmin €ra alta, sin embargo una investigacién hecha por King [9] demuestra
que atin con energla barata, estas altas relaciones eran generalmente muy
cercanas (1.1 a 1.25 veces) al minimo, La relacion ontima cayé cuando el costo
de la energlfa subid bruscamente en 1973 y aunque ios precios de la energia han
disminuido, la conciencia del alto costo de fa energia permanece y se mantiene la

préctica de usar bajas relaciones Ropt/Rmip-

Tabla 2.1. Reglas Heurlsticas para la Relacién Rop/Rn [10]

‘Medio de Enfriamiento en condensador Ropt/Rmin
Agua o aire (Notas 1,2 ) 12 - 15
Refrigeracion de alto nivel (Nota 1) 11 - 12
Refrigeracion de bajo nivel (Nota 1) -1.05- 11
(<-150°F)

1Considerando columnas de acero al carbén o Inoxidable, para maleriales méas costosos,
RoptRmin s mayor.

2|Jsando vapor, aceite caliente o un medio de calentamiento similar en e! rehervidor, si se usa calor
de desecho, RopRpin es de 1.4-1.5
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2.6 Métodos de disefio

Existen varios métodos para el disefio de columnas, que proporcionan el niimero
de etapas tedricas, relacion de refiujo, etapas minimas y [a localizacién de la
etapa de alimentacién.

Estos métodos los podemos dividir en:

- Giréficos (diagrama x-y)

- Cortos (ecuacionas emplricas)

- Rigurosos (etapa por etapa}

Actuaimente los métodos rigurosos son los mds recomendados para el
dimensionamiento de las columnas de destilacién, debido a que el uso de las
computadoras los hace accesibles, rdpidos y precisos.

Los métodos cortos se usan como un primer calculo para proporcionar los datos
preliminares en los métodos rigurosos, y los métodos gréficos se recomiendan
para interpretar los resultados dsl método riguroso.

Una descripcidn breve de los métodos més usados de cada grupo, se presenta a

continuacion.

2.6.1 Métodos gréficos

McCabe-Thiele

Este método, aplicable a sistemas binarios, usa el diagrama x-y (Figura 2.4) para
leer las composiciones de las corrientes y determina etapas teéricas, plato de
alimentacién (Figura 2.5), etapas minimas (Figura 2.6) y refliujo minimo (Figura
2.7).
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Ponchon-Savarit

Este procedimiento grafico incorpora los balances de entalpla como una parte
integral del célculo, combina el balance de materia con los calculos de balance de
entalpia, de tal forma que ademéas de las composiciones de vapor y liquido en la
cofjumna proporciona informacion sobre el condensador y el rehervidor, Este
método usa el diagrama composicion-entalpfa para determinar las etapas teoricas,

plato de alimentacion, relacién de reflujo (Figura 2.8), etapas minimas y reflujo

minimo (Figura 2.9).
1.tVy.vy)
2. CLp, xp)
3.va,va)
4,0y, xy) AR b
5.8 Lxp) hp + B
6.Vg,vp>
Q
QL
2
5
hy L
%
: L I
Qg | | 4 2
a |
byt -
7
Conposicién

Figura 2.8, Construccidn grifica ndtodo Ponchon-Savarit.
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Figura 2.9, GCAloulo de reflujo v etapas nininas.[6]
(Método de Panchon-Savanit)

Actualmente estos métedos gréficos se usan como interpretacion a los resultados

obtenidos de un método riguroso por computadora.

2.6.2 Métodos cortos
- Etapas mfnimas
El nimero minimo de etapas esta dado por la ecuacién de Fenske {10}
Ninin = In 8710 {0t kitkdav (2.28)
donde S es un factor de separacién definido como:

§ = (XLk/XHKlo (XHK/XLK)B (2.27)

La ecuacién de Fenske demostrd ser rigurosa si:

(@ kmday = N VOLRIHK A OLKIHK 2 -+ OLLKHKN (2.28)
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Sin embargo, (0t kalay Usualmente se obliene de alguna de las sigulentes
aproximaciones:

a). Evaluar 0tzy @ Ty = ( Tgom + Tron)/2

b). Olay = (Oldom + Qyon)/2

¢). Oy = Q. & [a temperatura del plato de alimentacién

d). 0ty = Olgom Qon

8). Ogy =9 m

- Modificacién de Winn
En un intento por considerar las variaciones de temperatura en la volatilidad

relativa, Winn [11] propuso la ecuacién

In (x_i,0/%LKB) (XHK@/XHK p) OLK
N = 229

In Bririk

Bukaik ¥ OLk son constantes a una presién fija, evaluada del valor de K para los
componentes claves, ligero y pesado, a la temperatura de domo y de fondos. §
LKMK Y 8L estén relacionados por la siguiente expresion:

Bumix=Ku/ Ky 8K (2.30)
La ecuaci6n de Winn se reduce a la de Fenske cuando By=1Yy Bk = CLmic

- Método de Shinskey
Shinskey [12} consideré la importancia de la separacién de fos componentes de la
alimentacién completamente mezclada y definié el factor de separacién S en
términos de la composicién de los productos como: 'I

8= y(1-%)/ (x(1-)) (2:31)

28



Por lo tanto, a mayor pureza de los productos, y s aproximard a 1.0y x a 0.0

provocando la tendencia de S al infinito.

Douglas y McAvoy [12] propusieron un modelo més aproximado para determinar

el factor de separacién:

a

s .52

(1 + DiLZ)¥2
Este modelo incorpora la influencia de la energla en términos de la relacién de
reflujo y también incluye el efecto de los cambios ds la composicién de la

alimentacién sobre la separacion.

- Reflujo minimo

Método de Underwood [13].

Este método considera volatilidad relativa constante a la temperatura promedio de
la columna y flujo molar de domo constante. Proporcionando razonable exactitud
para sistemas cercanos a la idealidad.

Cuando componentes claves no distribuidos estan presentes, el método es:

a). Encontrar 0 (la cual se encontrard entre las volatifidades relativas de los

componentss claves) por prueba y error de:
a0
=1-q (233)
B oo-0

b). Sustituir q en la siguiente ecuacién para calcular (D) min +
n. %§Xp
(Dpip+1= T —— (2.34)
j=1 oj- ]
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- Método grafico de Underwood.

Para eliminar la prueba y error involucrada, Van Winkle y Todd [14] desarrollaron
una técnica de solucién grafica para obtener 8. Esta técnica sélo se aplica para
alimentaciones liquidas en el punto de burbuja (Figura
2.10).

0
[ N <] ::: Lu.
03 ) : T
rrtzeet NN NN e (NAR
\ -2
' L 1" N -l4 08 \
: N
" \ \‘\‘ TN 16 I b
-0.2 \\ AN -1.8 \ T \

10 1.2 14 16 18 20 22 24

0 ds Underwood
Para componente clave bgero ¥ mis ligeros 10 12 1.4 16 18 20 22
a:1.08 - 3.00 9 de Underwood
Pars componsnts clave petado y mas pasados
01
0
0.08 v5)

.07 & L\‘
N\

PR ANGIAY
RARRIA

\

\

s NS

a Y
AR

" AR AN

0 \J

1.00 1.02 1.04 1.06 1.08 110 1.2

8 de Underwood
Para companenis clave Ggoro y mis ligeros
a:1.01-111

Figurs 2.40. Wétado Griffeo de Underwaod (47
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- Relaciones reflujo-etapas

Las mdas populares determinaciones para la relacién entre el refiujo y el nimero de
etapas, fueron dadas por Gilliland y Erbar y Maddox. La comelacion de Erbar y
Maddox es considerada més exacta, especialmente a bajas relaciones de reflujo;
sin embargo, la precision de la ecuacidn de Gilliland para calculos cortos es

usuaimente satisfactoria.

Es importante que las correlaciones de reflujo minimo/etapas minimas/relacién
reflujo-etapas sean consistentes.
Tanto ! método de Gillland como el de Erbar-Maddox son consistentes con los

métodos de Fenske y Underwood.

- Gréfica de Gilliland (Figura 2.11). Esta gréfica correlaciona el reflujo y las etapas

por:
R-Ruin
X7 er—— 2.35)
R+1
y
N - Ny
Y= —————— (2.36)
N+1

Cuando R = Ry, X = 0,y Y se aproxima a la unidad. Cuando N = Ny, Y=0,y X
se aproxima a la unidad. La curva, por tanto, se estrecha de las coordenadas (0,1)

para reflujo minimo a (1,0) para reflujo total.
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Relacion de Refujo, R —

Nimem de Etapas de Equilibrio
N

Hain

R win

Figura 2.11.Correlucidn de Gilliland para N ys R (18]

Gilliland usa el método de Fenske para calcular etapas minimas, y su propio
método para calcular reflujo minimo. Sin embargo, fue demostrado que el método

de Underwood para reflujo minimo también puede ser usado.

- Ecuacion Numérica de Gillitand.

Ya que Gilliland derivd su original grafica, varios autores desarrollaren ecuaciones
numéricas para representarla. Chang [15] demostié que la ecuacién de
Hengstebeck es la mé&s apropiada para la grafica de Gilliland.

Sin embargo, hay algo de dispersion en el conjunto de datos para la gréfica de
Gillitand, y las expresiones que la representan mejor no son necesariamente las
mejores correlaciones para determinar la relacion etapas-refiujo.

La ecuacién propuesta por Chang es:

Y = 1-exp(1.480 + 0.315X - 1.805/ X0.1) (2.37)

32



esta ecuacién cubre el rango entero de la ecuacion de Gilliland y satisface ambas
condiciones:

cuando X=0, Y=1y cuando X=1, Y=0.
Oftra ecuacién propuesta es la de Eduljee [16]:

Y = 0.75(1 - X0-5668) {2.38)
la cual aplica en el rango de 0.01 < X < 1. Valores de X menores de 0.01 son de

poca importancia practica.

- Método de Erbar-Maddox (17).
Este método emplea una gréfica (Figura 2.12) de R/(R+1) contra Np/N, con

[Remin/ (Rmin*1)] como parametro.

Cuando R = Ry, €l efe de las x llega a cero. Por ofro lado, el eje de las y del
diagrama representa condiciones de reflujo minimo. Cuando N = Npy, las

coordenadas x e y son la unidad.

La (Figura 2.12) esta basada en una alimentacion en punto de burbuja. Para otro

tipo de alimentaciones, se usa la siguiente correlacién:

(1-D/F)(Hpo- Hrxd
V= Vi # o (2.39)
Qo



R/7¢R+1)>

[] 1
Hnin/N

rA. linea de Rnin/(Rnin+l) otl.l

Figura 2.12 Correlacidn de Erbar—~Maddox,(10)

En la correlacion de Erbar-Maddox, las etapas minimas son calculadas por el
»método de Winn y el reflujo minimo por e método de Underwood, aunque también

puede usarse el método de etapas minimas de Fenske.

- Localizacién de la etapa de alimentaci6n

Las relaciones mas populares de métedos cortos para la mejor localizacién de 1a

etapa de alimentacidn son las ecuaciones de Fenske y Kirkbridge {18]. Ambos

métodos son solamente aproximaciones.

Ecuacién de Fenske

Nmins = INSg/ln g (2.40)

donde ZIK XBHK
§g= ————— (2.44)

ZHK XBLK

y og es la volatilidad relativa promedio de los componentes claves ligeros en la

seccion de fondos.



El niimero de platos actuales de la seccién de fondos es estimada de:

N N
= - (2.42)
len,s Nmin, :
Ecuacidn de Kirkbridge:
Ng
= ZHK/ZLK (XB,LK/XD.HK)2 B/D (2.43)

-]
Akashah [10] presentd una versién modificada de la ecuacién (2,43), la cual da:

Np=Np (calculadadelaec. 2.43)-0.5logN (2.44)

2.6.3.Andlisis de columnas exislentes.

- Método de Smith-Brinkley

El método de Smith y Brinkley [10] es més conveniente para andlisis de columnas
existentes que para el disefio de nuevas. Este método aplica tanto a absorcién y

extraccion como a destilacién, Para destilacién el método es:

(180, NM)+R(1-8y)

f= (2.45)
(1-Sp NMR(1-8y ) +1iSp NM(1-5, M#1)
donde
fi= (BxgF2) (2.46)
Sni = K(V/L) (2.47)
S = K (VILY) (2.48)

hi es un factor de correlacién definido segtn el estado fisico de la atimentacion.

Sila alimentacién es liquida:

KiL{1-8n))

— (2.49)
K; L'{1-Sm )
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Y sl la alimentacién es vapor:
L {18y
L' (1-Sm,)

K; y K' a la temperatura efectiva de domo y fondos. Si esta disponible el perfil de

(2.50)

temperatura (de una simulacién por computadora), la temperatura efectiva es el
promedio aritmético de todas las temperaturas de los platos en la seccién de la
columna.

Alternativamente, un promedio aritmético de las temperaturas de la etapa de

alimentacién y la etapa final puede ser usado:

tdomo + tamiba de la alimentacién

i, = (2.51)
" 2

tap, Il ian + 1
b= abajo da Ia2 1+ Yondos (2.52)

2.6.4 Método rigurosos

En la mayor(a de los disefios de columnas modernas, los métodos cortos estan
restringidos a eliminar las opcicnes de disefio menos deseables, proporcionando
al disefiador una estimacién inicial para un subsecuente método riguroso y para
localizar errores en el disefio final. Los métodos rigurosos son usados como

herramienta principal de disefio y optimizacién.

- Ecuaciones MESH

E! disefio final del equipo para la realizacién de separaciones muilticomponentes
requiere una determinacién rigurosa de temperaturas, presiones, flujos de las
corrientes, composiciones y velocidades de transferencia de calor para cada

elapa. Esta determinacion se realiza resolviendo los balances de materia y
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energia (entalpia), y relaciones de equilbric para cada elapa.
Desaforiunadamente, estas relaciones son ecuaciones algebraicas no lineales
que interaccionan fuertemente entre sf, en consecusncia, los métodos de
resolucion se vuelven complejos y tedicsos. Sin embargo, una vez que estos
métodos de resolucién han sido programados para un ordenador digital de alta
velocidad, las soluciones se alcanzan de forma rdpida y casi rutinaria. Estos
programas se encuentran facilmente disponibles y son ampliamente utilizados.

Ascciadas a cada etapa tedrica general existen ecuaciones expresadas en
funcién del conjunto de variables, de acuerdo con Wang y Henke {6}, se

denominan ecuaciones MESH:

a). Ecuaclones M. Balances de materia para cada componente (C ecuaciones
para cada etapa)

MI,] =L].1X|"]_1 + V|+1y|,|+1 + Fiz|.] - (L]- + U]) X (V] + W] )y”: 0 (2.53)

b). Ecuaciones E. Relaciones de equilibrio entre fases para cada componente (C
ecuaciones para cada etapa}.
E” =Yijr Ki.l"i.l =0 (2.54)

c), Ecuaciones S. Sumatorios de las fracciones molares (una para cada etapa).

4]
(Syy= |§1 yjj-1=0 (2.55)

C
(SX)I = I)=:1 X}'l -1=0 (2.56)

d). Ecuacidn H. Balance de energla (uno para cada etapa)
H] = Ll-1HL|-1 + V|+1Hv]+1 F]HFj '(Li + Ui) HL] - (V] + W]) Hv' - Qj =0 (2.57)
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En la bibfiografla existen una gran variedad de métodos iterativos para la
resolucién de ecuaciones algebraicas no lineales. En general, hacen uso de fa
separacion de ecuaciones junto con la ecuacion de tanteo y/o linealizacidn por

técnicas de Newton Raphson.

2.6.5 Clasificacion de los métodos rigurosos.

King [8] ha dividido los métodos rigurosos de acuerdo a la técnica de resolucitn,
en cuatro clases basicas:

a). De punto de burbuja (BF)

b). De la suma de velocidades (SR)

c). 2N de Newton

d). De correccion simultdnea o global de Newton (SC)

En el método BP las temperaturas de las etapas se encuentran resolviendo
directamente la ecuacitn de punto de burbuja. Los métodos SR usan los balances
de energla para actualizar [as temperaturas de las etapas. Los métodos 2N de
Newton calculan las temperaturas y velocidades de flujo total simultdneamente
pero las composiciones son calculadas en un paso separado, dependiente.

Estas tres clases son conocidas como métodos de ecuacion desintegrada debido
a que las ecuaciones MESH estan divididas y se agrupan con variables MESH
para resolverse en una serie de pasos.

Los métodos SC intentan resolver todas las ecuaciones MESH vy las variables
juntas.

Otras clases de métodos son:

). Dentro-fuera

f). De relajacién

g). De homotopia-continuacion

h). Modelos de no-equilibrio
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TABLA 2.2 RESUMEN DE METODOS RIGUROSOS PARA DESTILACION (10)

METODO FUENTE APLICACION ESPECIFICACIONES
Punto de Wang y Henke, Sistemas can puntos de Velocidades de producto y
Burbuja Holland ebullicién estrechos, Ideales | refiujo, o dos de: carga de
o cescanamente ideales. condensador, carga de
Mejor para sistemas con rehervidor, refacion de
pocas alimentaciones y reflujo y refiujo de fondo.
productos laterales,
superfraccionadores.
Suma de Sujata McNeese | Absorbedores y agotadores, | Deberan especificarse
locidad! Bumingham Otto | especial los si todos los flujos de
de alejados puntos de productos laterales y
ebullicién. Agotadores de cargas térmicas.
vapor.
2N Newton | Tomich Holland Sistemas con puntos de Dosde: carga de
’ ebuliicién estrechos, condensador, carga de
cercanamente ideales y rehervidor, reflujo y reflujo
problemética con muchos de fondo, més tados los
platos. Debutanizadoras, fiujos de reflujos laterales,
demelanizadoras. se permile una pureza.
Newton Naphtal y Alto nitmero de platos, pocos | Dos de: carga de
Global Sandholm Holland | compaonentes, todo tipo de | condensador, carga de
mezclas incluyendo no rehervidor, reflujo y reflujo
ideales. Requlfere buenos de fondo, més tados los
valores iniclales, Sistemas | flujos de productos
qufmicos y reactivos. laterales, se permita una
pureza.
Newton Goldstein y Pocos platos y muchos Variedad, pero permite
Global Standfield componentes, de unicamente una pureza.
medianamante no ideal a no
ideal. Columnas de
refinacién.
Newton Ishii y Otto Sistemas ideales a no Variedad, pero permite
Global ideales, Ha sido aplicado a | unicamente una pureza.
sistemas de aminas
Relajacién. | Rose, Sweeny y Diflciimente para columnas
Schrodt existentes
Relajacién Ketchum Drewy | Sistemas noidealesy Dos de: carga de
Franks reactivos. condensador, carga de
rehervidor, refiujo y refiujo
de fondo, més todos los
flujos de productos
laterales, se permite una
pureza
Dentro-Fuera jRusel! Amplia variedad de rangos | Amplia variedad, mattiples

de puntos de ebullicién,
columnas y especificaciones.
Sistemas ideales y no
ideales, columnas da
refinacidn, columnas
complsjas.

purezas han sido
balanceadas entre nimero
de especificaciones y
varizables
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TABLA 2.2 RESUMEN DE METODOS RIGUROSOS (CONTINUACION)

METODO FUENTE APLICACION ESPECIFICACIONES
Dentro-Fuera |Boston Amplia variedad de rangos | Amplia variedad, miltiples
de puntos de ebullicién, purezas, permitido para
columnas y especificaciones. j amplias mezclas
Sistemas ideales y no Incluyendo solucién por
idealas, minimos cuadrados
superfraccionadores, cuando se sobreespecifica
guimica y petroquimica
No-equilibrio | Taylory Sistemas de transferencia de | Dos de: carga de
Krishnamurthy masa inhibido, remplazo condensador, carga de
para uso de eficiencias, rehervidor, reflujo y reflujo
sistemas altamente no de fondo, mas todos los
ideales y reaclivos flujos de productos
laterales. Se permite una
pureza.

NOMENCLATURA

r X I T 0O o

Lo

Pc
Qc

Fiujo de fondos, Kmolth

Flujo de destilado, Kmolh

Flujo de alimentacién, Kmolh

Entalpia, Kcal/Kmol

Constante de equilibrio

Flujo de liquido, Kmol/h

Flujo de liquido seccién de agotamiento, Kmolth
Flujo de liquido regresado a la columna en domo, Kmol/h
Numero de etapas de equlibrio

Numero de etapa

Preston total, Kg/em?

Presion critica, Kg/cm?

Carga térmica en el condensador, Kecalrh
Relacion de reflujo

Constante de los gases (seccion 2.4)
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T Temperatura absoluta, K

Tc  Temperatura critica, K

Tr  Tamperatura reducida, K

v Flujo de Vapor, Kmolh

Vv Flujo de Vapor seccion de agotamiento, Kmol/ih

VvV Volumen, m? (en ecuaciones de estado)

X Fraccién mol en |a fase liquida
y Fraccién mol en la fase vapor
p4 Factor de compresibilidad

z Fraccidon mol en ia alimentacion
Griegas

o Volatilidad relativa

¢ Coeficiente de fugacidad
[ Factor acéntrico
Y

Coeficiente de actividad

Subindices
1,2, Nimero de componente en sistemas binarios, nimero de etapa

av  Promedio

Bb Fondos
D Destilado
dom Domo

Ff  Alimentacién
fon Fondo
HK  Clave pesado

i Componentes en la mezcla

41



K Condiciones en el punto de burbuja
L]  Liquido

LK  Clave ligero

min  Minimo

med Medio

N.,n  Nimero de etapa

R Seccion de rectificacion

] Seccion de agotamiento

Condiciones diferentes al punto de burbuja

Vv  Vapor
Superindices
L Liquido
v Vapor



CAPITULO TRES
CONSUMO DE ENERGIA

Para evaluar los posibles ahorros energéticos que se pueden obtener en el
proceso de destilacién es necesario conocer primero en que parle o0 en que
equipo existen consumos importantes de energla, ademds es necesario conocer
desde el punto de vista termodinamico que tanto podemos hacer eficiente nuestro
proceso y de gue factores depende.

En este capitulo se describen los puntos mds importantes en el consumo
energético de!l proceso de destilacién en general, asf como los factores basicos en
la operacién del proceso de forma que se puede aprovechar la experiencia
oberaclonal para realizar un mejor disefic futuro y modificar, con bases mas

sélidas, los ya existentes.

3.1, Requerimientos de energfa .

En un proceso reversible, que por definicidn es aquel con entropfa constante, en

tanto menores sean los incrementos en la entropfa del proceso su eficiencia es

mayor y representa el mejor empleo posible en cuanto a energla, siendo no

necesariamenta 100 % eficiente.

Para efectuar una separacién completa. la energfa requerida se define mediante:
Wnin=4H - TAS 3.1)

Donde Wy, @s el trabajo termodinémico minimo que se requiere para efectuar la

separacion,

Para una mezcla binaria ideal:

Whin = - RT (X1 InXq + x5 Inxp) (3.2)
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Cualguler proceso real consume mayor energla que la termodingmica minima
debido a las ireversibilidades del mismo. El trabajo minimo termodinamico Wypin
es Indepsndiente del proceso de separacién a emplear, por lo que se define la
eficiencia mdxima temmodindmica Ep,,, como el trabajo termodindmico minimo
Whin, dividido entre la energia minima requerida por el proceso de separacion
Qnin:

Emax = Wmin/ Qmin (3.3)
Esta relacidn es importante ya que permite comparar Ia eficiencia en diferentes
procesos de separacion,
En destilacidn, Qp,n es la energfa minima requerida en el rehervidor. Al analizar
una mezcla binaria, Qn, es funcién del calor de vaporizacién del producto de

fendos, la volatilidad relativa y la compesicién de [a alimentacién, asf:

Quin = AHB [ (o2 1)-1 +%] (3.4)
Para la eficiencia méxima termodindmica se obtiene:
Emax = - RT {X{ Inxq + X3 Inx) / AHB [ (a4 - 1)- 1 +x¢] (3.5)
Es necesario aclarar que un disefo favorable desde el punto de vista
termodinamico no implica que econdmicamente este justificado, un aumento en la
eficiencia invariablemente demanda mayor inversion. El punto de vista
termodinamico y el punto de vista econémico seran mas congruentes a medida
que los energéticos sean mas valiosos. '
En aplicaciones industriales se ha demostrado que Ep,ay en destilacién es del
orden de §-10 %, mientras que en separacion de gases por medio de membranas
se pueden obtener eficlenclas cercanas al 100 %, siendo preferible emplear
destilacién, ya que a pesar de no ser altamente eficiente termodindmicamente es

el proceso de menor costo de capital, ademds de ser confiable y seguro {2].
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Sin embargo no se debe descartar el anélisis termodinamico, ya que ilustra la
sensibilidad del sistema ante cambios en las condiciones externas, ademas de

proporcionar el disefio con menores gastos operacionales y ser el mas productivo.

3.2. Niveles de energia dentro de un proceso.

En un mismo esquema de procesamiento es posible presentar distintas
alternativas para obtener ahorros energéticos, esto debido a que tienen energia
excedente y de bajo costo que se puede utilizar como medio de calentamiento en
columnas de destilacién. Esta energia generalmente se obtiene de vapor de baja
presién o agua caliente.

La funci6n de energia disponible de Haywood [19] se emplea para medir la
utilizacién relativa de los distintos niveles de energla dentro de un proceso o
sistema.

Debido a la irreversibilidad de un proceso real, los niveles de energia se agotan
por lo que la energla disponible disminuye. En destilacién las irreversibilidades
que conducen al aumento de entropia se originan entre ofras causas por las
fuerzas impulsoras de temperatura finita que se presentan en la transferencia de
calor y el mezclado de corrientes a temperaturas y composiciones de no equilibrio
en todas las etapas.

De aqul se desprenden diversos métodos que evaluan las pérdidas de energia
disponible que pueden ser aprovechadas para transferir calor a otras fuentes.
Como ejemplos de estos métodos se encuentran el método de pinch o punto de
pliegue, el método de pseudo-pinch y otros basados en el analisis de la segunda

ley de la termodinamica, como el método de exergla [20].
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3.3, Método de exergla.
El método de exergla complementa el anélisis en base a la primera ley de la termo
dindmica, ya que al unir el balance de materia con el balance de energla, basado
en la segunda ley, se obtiene un sistema o proceso operable.
La exergia es una medida de la capacidad para producir un cambio, es una
funcién termodindmica que se expresa por medio de la ecuaci6n (3.1), siendo la
exergla igual 8 Wyin.
El andlisis exergético detecta !a localizacién y la magnitud real de las pérdidas
irreversibles que se producen al operar el proceso, asl como las pérdidas
originadas al desalojar corrientes al ambiente, de esta forma se evaluan las
ineficiencias del proceso y se estimula la implementacion de diferentes formas o
tecnologlas para lograr una mayor eficiencia en el proceso.
El método en general consiste en realizar el balance de materia, entalpia y
entropfa del proceso, del cual se obtiene e} balance exergético que permitira
determinar las pérdidas de exergia, la efectividad exergética y el potencial de
mejoramiento.
Las pérdidas de exergia se definen como la diferencia entre la exergla total de
entrada y la exergia total de salida:
AExt=Ext (entrada) - Ext (salida) (3.6)

La efectividad exergética es la relacidn entre la ganancia de exergla deseada en
el proceso con respecto a la exergla suministrada para el efecto, proporcionando
una medida del aprovechamiento de exergla. En el caso de un proceso de
destilacion, la ganancia de exergla se define como la diferencia entre el suministro
total de vapor y la alimentacién menos las pérdidas de exergla, de tal manera que
la efectividad queda definida como:

E =[ Ex (suministrada) - AExt J/ Ex (suministrada) 3.7
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Por Ultimo, el potencial de mejoramiento es la madida de la variacién de un
proceso y se obtiene como:
PM = AExt*{1-E) (3.8)

3.4. Factores de disefio que influyen en el consumo energético.

En el disefio de una torre de destilacién ademds de conocerse [a relacién de
reflujo, entre otros actores se debs conocer la temperatura del destilado
condensado, que pueds estar en su punto de burbuja o subenfriado.

Usualmente se asume que el condensador sélo remueve calor latente y que el
condensado es liquido en su punto de burbuja. Sin embargo, si el condensado se
subenfria y la torre se disefié con la temperatura de punto de burbuja, el célculo
del nimero de platos serd mayor del necesario, siendo el costo del equipo y su
mantenimiento mayores debido a una torre de mayor aitura [21].

Lo anterior plantea la necesidad de determinar la temperatura que se desea en el
condensado y las ventajas que se pueden obtener al emplear subenfriamiento,
aclarando que en el caso de condensadores parciales el condensado siempre
estard en su punto de burbuja, por lo que para los siguientes puntos sdlo se

avallian procesos con condensadores totales.

3.4.1. Efecto de la calda de presién.

Entre la torre y el tambor de refiujo siempre existe una caida de presién. Por
ejemplo, sila torre opera a 110°C y 1.43 bar en el domo, con agua como producto
destilado, un tambor de reflujo a presidn atmosférica, y un condensador total, el
condensado se encuentra a casi 100°C [21] (Figura 3.1). A pesar de que el
condensador no esté disenado para subenfriar el condensado, la caida de presién

estd acompanada de una calida en la temperatura.
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A.Condensador total,
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C.Tanbor de reflulo.

Figura 2,4, Cafda de presidn en done de celunna (211

Con respecto al tanque, el liquido se encuentra en su punto de burbu]é. y con
respecto & la columna, el liquido estd subenfriado; por lo que es necesario
establecer el punto de referencia que se escoge en este caso como el tanque de
condensados.

La importancia de este sjemplo al disefiar una torre es conocer la calda ds
presién entre el domo da la torre y el tanque de condensados, para evitar el

célculo de una torre innecesariamente alta.

3.4.2. Efecto del clima.

Si asumimos que el condensador se disefia para llevar el condensado a su punto
de burbuja debemos analizar como afecta el clima.

Debido a que la temperatura amblente es menor en inviemo, el medio de
enfriamiento {aire o agua de enfriamiento) enfria mejor en inviemo. Pero como el
condensador debe trabajar adecuadamente todo el afio, la temperatura de verano

es la que se emplea para el disefio del condensador [21]. Asf el condensador



subenfriara en invierno siendo necesario disminuir el flujo del medio enfriante para

mantener el condensado en su punto de burbuja.

3.4.3. Ensuciamiento.

El condensador se disefia con un-factor de ensuciamiento de manera que cuando
el equipo se ensucia o incrusta, la condensacion se llevard a cabo segun la
especificacién.

Cuando el condensador est4 nuevo o se ha limpiado, intercambia mas calor y
subenfrfa el condensado, por lo que si se quiere obtener el condensado a su
punto de burbuja es necesario minimizar e! flujo del medic de enfriamiento cuando

el equipo es nuevo e incrementarlo gradualmente hasta el valor de disefio.

3.4.4. Factor de seguridad.

Debido a que es dificil predecir adecuadamente los coeficientes de transferencia
de calor, se aplica un factor de seguridad que Yleva a un sobredisefio siendo
facilmente subenfriado el condensado.

Dependiendo de las condiciones que se requieran ocurrird lo mismo que en los

casos anteriores.

3.4.5. Pérdidas de calor.

Las pérdidas de calor en tuberias no aisladas pueden contribuir al subenfriamiento
del condensado, aunque estas pérdidas no son muy grandes.

Si la temperatura del vapor destilado es mayor que la mdaxima temperatura
ambiente en el verano, el aislamiento de tuberias debe disefiarse de la siguiente
manera:

~ Latuberia entre la torre y el condensador, y €i reflujo no debe de ir aislada.
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- 8i la temperatura del condensado no tiene que estar en el punto de burbuja, la
tuberia entre el tanque de condensados y la succién de la bomba, no debe ir
aislada,

- Si la temperatura del condensado es mayor de 60°C en el tanque o en la linea,
el equipo debe ir aislado por seguridad de los trabajadores.

Para enfriar mas eficazmente los condensados es necesario considerar los
requerimientos corriente abajo. Si el condensado se manda a un reactor donde la
reaccion es endotérmica, el condensado debe mantenerse a la temperatura mas
alta posible. Asl también, si el vapor de domo se utiliza para calentar una corriente
fria, la temperatura del condensado esta determinada por la carga térmica.
Algunas veces lo que se requiere es mantener en un rango de temperatura la
corriente de condensados, donde intervendra el factor de ensuciamiento, por lo
que se uliliza generalmente un ‘bypass' que permite reducir el flujo al
intercambiador de la corriente fria.

Los condensados generalmente se enfrian a temperatura ambiente para ser
almacenados, por lo que es necesatio remover el calor latente y el calor sensible
en los condensadores, el servicio generalmente se lleva a cabo con dos
intercambiadores, uno funcionando como condensador y el otro como enfriador; el
Unico caso que puede justificar el uso de un sélo condensador es cuando los
materiales de construccién son aleaciones de alto costo.

Enfriadores con aire se recomiendan en servicios que remueven calor a
temperaturas mayores a 94°C [21].

Algunas veces se pueden hacer combinaciones para cumplir con ciertas
condiciones como puede ser el uso de un condensador con agua de enfriamiento
para obtener un condensado que partié de 100 a 35°C, 6 un enfriador de aire que
lleva la corriente de proceso de 100-50°C y después un enfriador con agua que

baja la temperatura hasta 35°C.



Para evaluar cual es la mejor opcidn es necesario evaluar los costos

operacionales, el costo de los equipos, costo de servicios, etc.

3.4.6. Oftros factores.

Es importante mencionar que dentro de la destilacidn existen dos criterios o
reglas basicas que es preciso tener en cuenta al momento de evaluar el
funcionamiento y los consumo§ energéticos de la columna:

- Al incrementar la relacion de reflujo disminuye el numero de platos requeridos
(Ver Figura 2.11). ~
- Si el namero de platos estd fijo, incrementando la relacién de reflujo se
incrementa la pureza del condensado,

De aqui se deduce quie el reflujo y el nimero de etapas dependen fuertemente de
la separacion; a una mayor separacion el reflujo y las etapas aumentan, asi como
el costo del equipo y de los servicios. Para una columna existente ef costo de
equipo esta fijo, pero el costo de los servicios aumenta con la separacion.

Las separaciones de produc;tos con punto de ebullicion cercano, al ser las mas
dificiles de realizar, requieren relaciones de reflujo altas y por lo tanto consumen
mucha energia.

Lo mas importante del subenfriamiento del condensado es que tiene el mismo
efecto que Ia relacion de reflujo, teniendo como consecuencia un aumento en la
carga térmica del condensador, pero dishinuye el flujo manejado por la bomba.
Para aumentar la carga térmica se puede tomar ventaja de! clima y del factor de
ensuciamiento 6 aumentar el flujo del medio enfriante.

Al manejar algunos productos quimicamente inestables como son el estireno,
oxido de etileno u otros monémeros., se utiliza el subenfriamiento por razones de

seguridad y para evitar la polimerizacion.

5l



3.4.7. Medios de enfriamiento.

Si se dispone de agua de enfriamiento a baja temperatura es el medio de
transferencia de calor que presenta las mayores ventajas; ya que ademas de su
alta estabilidad quimica y témmica, no tiene efecto negativos con el amblente y no
requiere de altos flujo masicos ni grandes dreas de transferencia de calor en

intercambiadores.

NOMENCLATURA

AH = Cambio en la Entalpia Kcal/Kmol

AHB = Calor latente de vaporizacién del componente de mayor punto de ebuificién
[energla/masa).

AS = Cambio en la entropia [energla/masa/temperatura).

R = Constante de los gases.

T = Temperatura Absoluta [K6 R].

X2,X1 = Fracciones mo! de cada componente en la alimentacion.

x4 = Fraccion mol del componente mas volatit en la alimentacién.

a4z = volatilidad relativa.
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CAPITULO CUATRO
TECNOLOGIAS TENDIENTES AL AHORRO DE ENERGIA

En la década de los setentas, el disefio de columnas de destilacién se realizaba
de manera sobrada, esto debido a que no se contaba con las correlaciones o
modelos matematicos que permitieran obtener un disefio adecuado y preciso.
Dentro de los objetivos de operacion en un proceso de destilacion, es
determinante el uso adecuado de los recursos energéticos; asl al disefiar un
proceso que cumpla con la seguridad adecuada, la obtencién del o los productos
deseados, con una alta eficiencia (que implica un bajo costo), y respetando las
normas ecolégicas, desarrollaremos sistemas con la tecnologia que conduzcan a
un ahorro de energia.

Basicamente existen dos formas de ahorrar energla en el proceso de destilacion:
1. Hacer de la destilacién un proceso energéticamente mas eficiente .

2. Agregar a la destilacién procesos avanzados para formar sistemas hibridos
energéticamente eficientes.

Cabe mencionar que existen sistemas en donde atin con estas medidas no se
obtienen los resultados esperados, en estos casos se debe analizar el remplazo

de la destilacion por otro proceso mas eficiente [1].

4.1, Hacer de la destilacién un pro'ceso energéticamente mas eficiente .

Para maximizar los ahorros energéticos en el corto plazo se deben buscar
tecnologias que permitan obtener una mayor eficiencia en el proceso de
destilacion. Entre estas tecnologias se encuentran el uso de empaques y platos
de alta eficiencia, los sistemas avanzados de control de procesos, integracion

térmica del proceso 'y el bombeo de calor.
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4.1.1. Empleo de empaques y platos de alta eficiencia.

De acuerdo con la correlacién de Gillland (ecuaciones 2.35 y 2.36), si se
incrementa el nimero de etapas de equilibrio, la relacién de reflujo v la energia
empleada en el rehervidor disminuyen.

La Gréfica 2.11 muestra la relacién entre el nimero de etapas de equilibrio y la
relacion de reflujo.

De esta manera, una forma de incrementar el numero de etapas de equilibrio
consiste en reemplazar platos perforados o de valvulas por empagues o platos de
alta eficiencia.

Dentro de los empaques de alta eficiencia se encuentran los empaques aleatorios
de 3a generacion, como los mini anillos Cascade®, anillos Ballast® de Glitsch,
IMTP® (Intalox Metal Tower Packing) y Snowflake® de Norton, anilios Nutter®;
empaques estructurados, como Gempak (Glitsch), Flexipac® (Koch), Mellapak®

(Sulzer), Intalox® (Norton), etc.; y rejillas como F Iexigrid® (Koch), etc.

4.1.2. Objetivos en el empleo de empaques.

a} Maximizacién de la eficiencia.

- Maximizar el drea superficial especifica para maximizar el érea de contacto
liquido-vapor y asf la eficiencia. En empaques aleatorios la eficiencia aumenta a
medida que el tamano del empague disminuye; en empagues estructurados la
eficiencia aumenta a medida que el espacio entra las capas adyacentes
disminuye, y para rejillas la eficiencia aumenta generalmente cuando las aberturas
del enrejado son menores.

- Extender el drea superficial uniformemente para mejorar el contacto entre liquido

y vapor.
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- Promover una distribucién uniforme del vapor y del liquido a través del lecho
empacado, por ejemplo, empaques aleatorios que tienden a empalmarse unos
con otros pueden formar canales que disminuyan la eficiencia.

- Drenar facilmente el liquido, evitando el estancamiento que contribuye a
desperdiciar superficie del empaque y disminuye la transferencia de masa [10].

b) Maximizacién de la capacidad.

- Maximizar el espacio vacio por volumen de columna. En empaques aleatorios la
capacidad aumenta con el tamario del empaque; en empaques estructurados la
capacidad aumenta con el espacio entre las capas adyacentes, y en rejillas la
capacidad aumenta a medida que el espacio del enrejado aumenta. Al comparar
este punto con el primer objetivo para aumentar la eficiencia, se nota que el
tamafio de empaque que uiwaniiza la capacidad minimiza la eficiencia,
concluyendo que el empaque ideal es aquel que equilibra los dos puntos.

- Minimizar la friccién y asegurar que existe una resistencia uniforme al fiujo de
vapor y liquido dentro del lecho empacado [10).

c) Otros objetivos.

- Maximizar la resistencia mecanica del empaque.

- Minimizar el costo, en empaques aleatorios el costo disminuye a medida que el
empaque es de mayor tamafio; en empaques estructurados el costo es menor
conforme el espacio entre capas es mayor y en rejillas conforme el enrejado es
mas ancho.

- Minimizar la tendencia a la incrustacion.

- Minimizar la retencion de liquido, sobretodo en servicios donde se puede
presentar polimerizacioén o degradacién de los compuestos.

- Minimizar el deterioro en servicio 0 ante condiciones anormales de operacion
[10).
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4.1.3. Empaques estructurados.

Ademds de los ahorros energéticos y la alta eficiencia ofrecen otras ventajas:

- Incrementan la capacidad de la columna.

- Aumentan la pureza del producto destilado.

- Reducen la calda de presién, punto especialmente importante en sistemas con
vacio. Entre sus desventajas se encuentran:

- Mayor costo con relacidn a platos convencionales.

- Para obtener una alta eficiencia se depende de la distribucién inicial del liquido,
necesitando redistribuidores cada 1.5-3 m [2].

-~ Para aplicaciones a presiones de moderadas a altas (mayores a 3.5 atm)

presentan baja transferencia de masa [2].

a)Empaques estructurados de malla tejida.

Estan constituldos por capas verticales de malla corrugada unidas rigidamente en
forma diagonal alternada de manera que pemite el contacto del liquido con los
canales de vapor. En estas mallas, el liquido se esparce finamente a través de la
superficie sin producir salpicaduras ni arrastre. La alta eficiencia de estas mallas
se debe a la tensién superficial que mantiene una pelicuta del liquido que fluye a
lo largo de cada unién de pequefios multifilamentos.

Algunos de los tipos comerciales de estas mallas son:

Empaques ACS serie X y S. Se construyen con tela metdlica tejida aunque
también se pueden fabricar con materiales poliméricos. En columnas con
dismetros pequerios se utiliza la serie S que consiste en dos mallas con corrugado
opuesto unidas en forma espiral; para columnas con diametros mayores a 46 cm
se utilizan las mallas de la serie X que se unen unas con otras paralelamente. (

Figura 4.1).
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Figura 4.1.Enpaqus estructurado tivo malla (azl

Empaques Sulzer. Se fabrican de malla de alambre entrelazada en secciones de
18 cm de alto. Existen tres tipos: AX, BX y CY. ( Figura 4.2).

[T . .

Figura 4.2,Enpaque estrucoturado Sulser ST~188 [23).
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Goodloe e Hyperfil. Son empagues equivalentes a los de ACS donde Goodloe
esta formado por malla enrollada en espiral e Hyperfil esta formado por malla

doblada en capas verticales. [10].

by Empaques estructurados corrugados.

Estan construidos de finas hojas de metal corrugado y ondulado, arregladas
paralelamente una con respecto a la otra. La superficie de estas hojas puede ser
estriada, ranurada o lisa, asi como perforada o sin perforaciones; generalmente
todos los empaques son &speros para permitir que el llquido se esparsa
lateralmente, se promueva la turbufencia de pelicula y aumente el 4rea disponible
para la transferencia de masa.

Las hojas generalmente se agrupan en segmentos de 20-30 cm de alto, cada hoja
se coloca con una inclinacién con respecto a la vertical y los elementos
adyacentes se rotan generalmente 90°, para fograr una dispersion uniforme de las

fases en todos los planos radiales [10].

7\

canales
oanales
rluJo
nil

Filgura 4.3, Estructura geonétrloa «n erpaques estruoturados.[183




El tamafio de la ondulacion define la abertura entre los diferentes segmentos,
entre mas pequefios son b, h y s (Figura 4.3), menores son las aberturas, el
namero de hojas por unidad de volumen aumenta y por consiguiente a eficiencia.
La relacién de b a h, s a h y el angulo de ondulacién determinan la geometria del
canal de flujo asi como la zena de contacto Hlquido-vapor. En general, el dngulo de
ondulacion varia de 28-45° y la relacién b a h de 2:1 a 4:1 [10].

Algunos tipos comerciales de empaques estructurados corrugados son:

Gempak. Este empaque esta formado por hojas ranuradas y perforadas, con un
angulo de ondulacion de 45°. El fabricante es Glitsch Inc. y se elaboran en

plastico o metal. ( Figura 4.4)

: R
Figura 4.4. Enpaque estructurado Genpak ried.

Meflapak. Esta compuesto por hojas estriadas y perforadas con un angulo de
ondulacién de 45°, Se encuentran disponibles en plastico o metal, siendo el

proveedor Suizer Chemtech.
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Elexipac. Es muy similar a! tipo Mellapak y es comercializado por Koch
Engineering [10].

Intalox. Presenta ondulaciones relativamente pequeias con una superficie
grabada y con pequefias perforaciones. Generalmente se encuentran en tres

tamafios y el proveedor es Norton Co. (Figura 4.5)

Figura 4.5.EMpaque estruocturado Intataon L1e: .

En la Tabla 4.1 se muestran las caracteristicas principales de diversos tipos de

empaques estructurados.

4.1.4, Empaques aleatorios,

Los empaques aleatorios actuales son altamente eficientes, proveen una buena
distribucion del liquido ademas de tener alta capacidad y baja caida de presion.
Estos empaques son faciles de instalar y se presentan en diversos materiales.
Infalox Metal Tower Packing (IMTP). Estos empagues combinan la alta fraccién
vacia y el drea superficial bien distribuida de los anillos Pall {(de segunda

generacién), con el bajo arrastre aerodinamico de fa forma en silla.
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Tabla 4.1. C f do tipos de emp dos . (10,22,23)
_ Geomatrfa del cormugado Elemento
Araa (1/m) | Fraccion vacla
Angulo, 8 | Aftura,h(m) | Base,b(m) | Lado,s(m) Altura (m) | Acabado do superficie
Gampak a5
A 0.025 0.051 0.037 ranurada 117.00 008
2A 0.012 0.427 0.018 0.248 rarwrada y parforada 22333 083
2AT 0.011 0.027 o.018 0248 llsa'y perforada 2670
3A 0.000 0.019 0.013 Tanurads a30.33 092
aA 0.006 0011 0.008 ranurada 460.00 oo
Mellapak a5
125Y
%g; 0.012 0.024 ©.017 0210 estriada 250.00 095
500Y
Flaxipac 45
1 (53]
2 0.012 0.026 0,018 0267 estriada 227.00 093
3 .58
4
45
17T grabada
:2;; 0.010 0.039 0.022 0279 M 22333 097
Monz 45 0.015 0,040 (X | 094
oz ©25 0203 grabada 200.00
Sulzec BX 60 0.006 0.013 0.009 0.178 tela mathlica 500.00 050
Max-Pak 45 0.016 0.029 0,021 0305  {liss con perforaciones on W 257.00 0875
ACS
XS -100 taia mitalica 1950.0 0.945
XS -200 tela métalica 1420.0 058 J




Cascade Mini Rings (CMR). Estos empaques tienen una relacién altura a didmetro
menor, comparados con los empatques Pall, y esta caracteristica permite orientar
mejor las particulas para el contacto con e! vapor, permitiendo reducir la friccion y
exponer mayor superficie para la transferencia de masa.

Anillos Nutter. Mantienen el bajo arrastre aerodinamico de la forma de silla
ademas de ofrecer una estructura mas abierta, que permite una mejor dispersion
del liquido. Su disefio minimiza el empalme de un anillo con otro a la vez de

proporcionar buena resistencia mecanica [10].

4.1.5. Rejillas.

Las rejillas son similares a los empaques estructurados debido a que tienen un
orden y orientacion fijos, se colocan encimadas a manera de etapas con una
rotacion de 45° para promover la turbufencia e intimo contacto entre el liquido y el

vapor. (Figura 4.6).

Figurad.6.aRedillas Plexigrid de alta capacidad



Figura 4.6.b. Rejillas Flexigrid de alta efioiencia [24]1.

Entre las ventajas que presentan estan las siguientes:

- Se emplean en servicios sucios o incrustantes, ya que su superficie esta
disefada para drenar rapidamente el liquido evitando el estancamiento que es la
principal causa de la incrustacion y el coquizado.

- La resistencia estructural, principalmente ante esfuerzos térmicos, ademas de la
baja calda de presion las hace menos suceptibles a los cambios de presién
durante arranque o mantenimiento con respecto a platos convencionales o
empadques aleatorios. En muchas aplicaciones de este tipo, las cargas de liquido
son menores a 10 GPM/pie2, por o que se ha probado que estas rejilas
presentan bajas caldas de presion en cargas de liquido de 0-0.5 GPM/pie2, como

se observa en las (Figuras 4.7 ay b).
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- Con respecto a la capacidad las rejillas se pueden utilizar para aumentarla

facilmente, como se observa en la (Figura 4.8).
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4.1.6. Platos de alta eficiencia.
Existen diversos tipos de estos platos y aunque no han tenido el éxito en el
mercado de los empaques estructurados sus principaleé aplicaciones son en

columnas a alta presion.

Dentro de los platos de alta eficiencla se encuentran varios tipos comerciales

como los platos de alta capacidad NYE®, platos pP-K® y Screen® entre otros {10].

-Platos NYE®,

Los platoes NYE® proporcionan de 10-20 % més capacidad sobre platos
convencionales sin pérdida de eficiencia, esta caracteristica permite hacer
ampliaciones en columnas ya existentes sin necesidad de instalar platos
adicionales ademas de poder disefiar nuevas columnas con didmetros menores
[25).
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Estos platos tienen un 4rea de admisiébn mayor para permitir un mejor paso del
vapor a través del plato y entrar al 4rea de contacto por la cara perforada del
panel de admisién, por lo que también son aplicables en columnas con tendencia
a inundamiento en bajante, ya que al incrementar el area de admision debajo de
la bajante sin sacrificar el drea disponible para el flujo de vapor, permiten el
empleo de bajantes de gran longitud, que se emplean debido a los altos flujos de
liquido que se encuentran en sistemas de presion alta 6 moderadamente alta {25].

En la (Figura 4.9) se esquematiza su funcionamiento.

1. El plato NYX inorenenta el érea dispontble para
®1 contacto de 1fquido-vapor.

'

S

rlato oconvencional plato HyE"

Figura 4.9.Funcionanisnto de los platos NYE.[23]

-Platos Screen.
Ampliamente usados en columnas con dos o mas didmetros, estan disefiados
para producir una fase de vapor finamente dispersa y operar en régimen de

espumamiento con un maximo de eficiencia en un amplio rango de condiciones
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ademés de proporcionar 25 % mas capacidad que platos comunes. Presentan
muy baja calda de presién minimizando el arrastre y reduciendo el respaldo de la
bajante.

-Platos PK.

Estos platos estan especialmente disefiados para servicios incrustantes,

proporcionando alta capacidad, buena eficiencia y baja caida de presién.

4.2. Comparacién entre los diferentes internos para columnas.

Empaques / platos.

Basicamente los factores que influyen en la decision de emplear platos o
empaques, son de tipo econémico, ya que casi cualquier separacién se puede
efectuar ya sea con empaques o platos.

- Sistemas a vacio.

Debido a la pequeiia area abierta que presentan los platos (de 5-10% del 4rea
tranversal de la columna), ademas de que cada plato retiene alrededor de 2-
pulgadas de liquido, se generan altas velocidades de flujo asi como altas caldas
de presion. Esto es una desventaja de los platos frente a los empaques, ya que
estos Ultimos presentan una 4rea abierta mucho mayor (méas del 50 % del &rea
tranversal de la columna), y la resistencia del ilquido al flujo de gas es muy
pequefia, presentando caidas de presién mucho menores, que son esenciales en
los sistemas a vacio.

- Renovaciones.

Tomando en cuenta el punto anterior, en renovaciones de columnas a vacio, la
reduccion en la caida de presion se traduce en ganancia en capacidad, una mejor

separacién y otros beneficios derivados.



- Columnas con diametros pequefos.

En columnas con didmetros inferiores a 0.9 m es dificil tener acceso al interior de
la columna para instalar y darle mantenimiento a los platos. Y aunque existen
opciones come e} emplear cartuchos de platos o aumentar el didmetro de la
columna, generalmente lo mas conveniente econémicamente es emplear
empaques.

- Corrosién.

Generalmente los tipos de materiales de construccion de los empaques son mas
variados que de los platos; empaques de plastico y cerdmica son alternativas
econdmicas y eficientes en sistemas corrosivos.

- Espumamiento y retencién de liquido.

La tendencia al espumamiento es mayor en platos que en empaques debido a la
mayor velocidad del flujo y a que el contacto liquido vapor es mas violento.

Por otra parte, la retencién de liquido en empaques es menor, y reduce la
degradacién y polimerizacion en sistemas particulares.

- Manejo de sélidos.

En platos es mas facil el manejo de soélidos, ya que estos tienden a depositarse
mas facilmente en algunas partes de los empaques; ademas los empagues
necesitan distribuidores de liquido, que generalmente se taponean. Finalmente es
mads facil realizar una limpieza en platos que en columnas empacadas, y es casi
imposible realizarla en empaques estructurados.

- Otros factores.

En platos se facilita el manejo de altos fiujos de liquido con empleo de platos de
miitiples pasos, asi también existen problemas de mala distribucién con

empaques, en columnas de amplio diametro.
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En columnas que tienen varias salidas laterales, intercondensadores o inter-
rehervidores es mas sencillo emplear platos, ya que al usar empagues cada
aumento en la complejidad requiere el uso de distribuidores de fiquido adicionales.
En sistemas de absorcién o con reacciones quimicas, el empleo de rebozaderos
de mayor altura permite incrementar mas facilmente e! tiempo de residencia en
columna con platos que con empaques.

En el aspecto de cimentacion y empleo de soportes de columnas, usualmente el
empleo de pl.atos resulta en menos peso, lo que beneficia el costo de los
cimientos y faldon, asi como de la coraza de la columna.

Platos / empaques estructurados,

- Materiales de construccién.

Debido a que en la construccién de empaques estructurados se emplean
delgadas laminas de metal corrugado, los materiales deben soportar de mejor
manera la corrositn, fo que implica que para serviclos donde usualmente se
emplean platos de acero al carbén, al usar empaques es necesario que sean de
acero inoxidable.

- Variaciones y lavados en el proceso.

Los platos resisten mejor purgas, y permiten remover méas facilmente residuos o

gas de proceso atrapado.

Empagques estruciurados / empaques aleatorios,

- Capacidad y eficiencia.

A una capacidad dada (factor de capacidad constante), los empaques
estructurados tienen una mayor superficie especlifica, lo que significa mayor
eficiencia. A su vez, para una superficie especifica constante, los empaques
estructurados presentan menor factor de capacidad y por lo tanto, mayor

capacidad.(Ver Figura 4.10 ).
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Figura 4.18.Conparacidn de supaques estruoturados
vs enpaques aleatorios. r1el

La eficiencia de un empaque no sélo es funcién de la superficie especifica, sino
que también afectan otros factores, como es |a distribucion del area superficial. En
la Figura 4.10 se muestra que a valores menores de 60 pie?/pie? , los empaques

aleatorios de tercera generacién son mas eficientes que empaqgues estructurados

con la misma superficie especifica,

En general, los empaques estructurados tienen una eficiencia y/o capacidad
mayor sobre los empaques aleatorios, cuando operan a cargas menores de
liquido de 20 GPM/pie? . Esta ventaja puede ser menor que la que se obtiene de
la Figura 4.10 al considerar la resistencia al flujo de vapor; en empagues

aleatorios esta resistencia se debe a la expansion o contraccidn, que ocasiona a
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su vez una mayor caida de presion. En empaques estructurados, los canales
regulares de flujo mantienen una contraccién y expansién al minimo; siendo el
principal mecanismo de perdidas por friccion la pérdida de presién a través del
lecho empacado, lo que permite una menor resistencia al flujo de vapor y asi
obtener una érea superficial mayor.

- Calda de presién.

Los empaques estructurados presentan una menor calda de presién por plato
tedrico que los empaques aleatorios, lo gue conduce a una reduccion de 20-30%
en el didmetro de la columna asi como la disminucién de los costes de generacion
y mantenimiento de vacio; por lo que son recomendados para servicios de este
fipo.

- Funcionamiento ante sistemas acuosos, altamente viscosos o con alta tensién
superficial,

Se ha demostrado experimentaimente [10} que en sistemas acuosos usando
empaques estructurados, el valor de HETP es alrededor del doble que el
reportado para sistemas no acuoscs. Esto se atribuye al bajo mojado que
presentan sistemas con alta tensién superficial. También este decremento en la
eficiencia se presenta con una alta volatilidad especifica y una alta viscosidad.

- Capacidad minima de operacién.

Debido ‘al efecto de mojado permanente que presentan los empagues
estructurados, permiten operar eficientemente hasta con flujos de liquido menores
a 0.05 gpm/pie2 en seccion transversal de columna y para empaques de malla
tejida, y 0.1 gpmipie2 para empaques de lamina corrugada. Esto es de cinco a
diez veces menor que para empagues aleatorios,

- Sensibilidad ante variaciones del proceso.

Los empaques estructurados pueden resistir mejor variaciones, como purgas de

vapor, etc. Esto debido a su estructura y baja calda de presion.

n



- Mantenimiento.

La inspecci6n asl como el mantenimiento de empaques estructurados es muy
dificil y muchas veces se incurre en el dafio a fos empaques durante una
inspeccion.

- Corrosion.

Debido a que el espesor de un empaque estructurado es muy reducido (0.001
pulg.), estos son muy vulnerables al ataque quimico, ademds la remocién de
residuos, agua de lavado u otros gases que se originan en arranques 0 paros son
muy corrosivos. Por tanto, es necesario considerar cqndiciones de arranque y
paro, asl como de mantenimiento, para evitar el uso de materiales inapropiados.

- Costo. )
Generalmente los empaques estructurados cuestan de tres a diez veces mas por
unidad de volumen, que los empaque aleatorio [10). Sin embargo, al considerar la
reduccion en la altura de la columna, el menor reflujo y costo operacional,
disminuye el costo de la inversion, Ademas es necesario considerar ofros factores
de mercado, por ejemplo, la reduccidn del costo por volumen solicitado y la

situacién comercial del momento.

Reillas /
- Capacidad y eficiencia.

En téminos generales, las rejillas tienen una capacidad y eficiencia similar a los
empaques aleétorios de la segunda y tercera generacion.

- Caida de presi6n.

Debido a la alta area vacia, las rejillas son los internos que ofrecen la menor calda
de presién. Comparadas por ejemplo, con anillos Pall de 2 pulg., presentan una

calda de presi6n de tres a cinco veces menor.



- Capacidad minima de operacion.

Las rejillas presentan buen efecto de mojado a flujos de ilquido del ordende 0.2 a
0.3 gpm/pie2, por lo que funcionan adecuadamente a bajas capacidades.

- Contenido de sdlidos.

Las rejillas estan disefiadas para evitar la sedimentacién de sélidos, ya sea por
coquizacién, polimerizacion, etc.

- Sensibilidad ante variaciones del proceso.

La gran area abierta asi como la buena resistencia mecanica de las rejillas,
permiten que soporten variaciones, como purgas de presion, mejor que los
empaques estructurados.

-Mantenimiento y costo.

La tendencia a la oxidacion en rejillas es menor comparada con olros empaques
metalicos. Su mantenimiento es sencillo y su costo es menor al de los empaques
estructurados, siendo del orden de los empaques aleatorios por unidad de

volumen.

4.3. Control avanzado de procesos.

Generalmente los operadores de planta controlan las columnas de destilacién con
un margen de seguridad, obteniendo el producto destilado con una 6omposic16n
més alta que la especificada, de esta forma se requiere de mayor energia y
reflujo, sin embargo, este margen es necesario para que el operador pueda
manejar las desviaciones del proceso; esto sefiala la importancia del disefio y
operacién de los procesos para minimizar el margen de seguridad. _

En la Figura 4.11. se ilustra la relacién entre la pureza del producto y la energla

empleada en el rehervidor, dado un margen de seguridad.
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Pureza dlel producto destilado
A 4

Ralaclon de Rofiyjo, R,
Energia emploada en ol reher'vldm ’

Figura 4.11.Pureza del destilado vs energia enpleada (2]

En la Figura 4.12. se esquematiza la energia empleada con respecto al grado de
pureza deseado en el proceso de separacion de estireno/etilbenceno comparado
con otros dos procesos, donde es notable mencionar que a mayor pureza mayor
es la cantidad de energia empleada para lograr la separacién, debido al aumento

en la relacién de reflujo.

- .
Propano/
Propilena
- 4 .
/ Etilbenaenc
/Estirenc
” .
Matanol/
Agua

% da enamia gestada debido af reSujo

Pureza del producto (Wraccidn mol)

Figura 4.12.Energia cansunida vs puresa del producto {21
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Los sistemas de control para el proceso de destilacién son necesariamente no
lineales, y contienen diversas variables clasificadas como manipulables y
controlables, En una torre de destilacién comdn, existen hasta cinco variables a
controlar:

- Composicion en domo y fondos.

- Niveles en tambor de reflujo y fondo de torre.

- Presion de Ia torre.

Dentro de las variables a manipular se incluyen:

- Flujo de destilado y de fondos

- Cantidad de reflujo

- Energia empleada como calentamiento

- Galor removido.

En el control de composicién dual se forma una matriz de cinco por cinco
obteniendo ciento veinte pares de variables manipulables y controlables, lo que
conduce después de eliminar pares imposibles de manejar (como controlar el nivel
del tanque acumulador variando el flujp de fondos), a mas de veinticinco
esquemas de control para una sola torre. Los diseftadores al tener una amplia
variedad de opciones de control han experimentado un retroceso hacia el control
tradicional del reflujo y flujo en el rehervidor, como se muestra en la (Figura 4.13).
Sin embargo, al existir gran diversidad de columnas de destilacién asi come una
notable diferencia entre los componentes que se manejan en cada una, los
resultados son muy variados, llegando en ocasiones a arreglos en los cuales se
opta por controlar la columna manualmente.

En el cdlculo del control avanzado se emplean métodos de grupo que
subdivididos en dos categorlas incluyen, dentro de la primera, a métodos cortos

de disefio como Gilliland 6 Erbar-Maddox y, en la segunda, las ecuaciones de
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Fenske-Gilliland, el método de Smith-Brinkley y el método de factor de separacion
de Shinskey, entre otros, (Ver Seccion 2.6.2).

OESTILADO
AUMENTACION
Ras |

raNbos

CONDEN B DO

FIGURA 4.13 CONTROL TIPICO EN UNA COLUMNA |12}

Se puede pensar en ef empleo de métodos de célculo més rigurosos, basados en
aproximaciones sucesivas de etapa por etapa, pero las simulaciones del control
consumen demasiada memoria de los sistemas de computo ademas de ser
demasiado rigurosos para los problemas de control, por o que no son
convenientes.

En una instalacién ya existente el cambio a un sistema de contro! distribuldo
basado en microprocesadores involucrard donde sea necesario reemplazar los
paneles de control instrumental por sistemas de nuevas generaciones, donde

intervienen sistemas multifuncionales.
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4.3.1. Criterios practicos.

a)Simplicidad.

Es importante mencionar que un sistema de control avanzado no necesariamente
debe ser muy sofisticado, sino que debe ser confiable y preciso; sistemas
complejos seran dificiles de instalar, ademds. requeriran mayor tiempo de
entrenamiento para el personal de operacion. En general, controles que no son
comprensibles no seran empleados.

b)Flexibilidad.

Los sistema de control son dindmicos, por Io que es necesario evaluar las
necesidades presentes y futuras, y fomarlas en cuenta en la etapa de disefio.
c)Uso 6ptimo de los recursos del sistema.

En los sistemas de control computarizados se debe minimizar el tiempo de
procesamiento de datos, considerando la funcionalidad que debe existir entre el
software y el hardware, sin olvidar los aspectos de instalacion, operacion y
mantenimiento en general [26].

Otro aspecto importante es el empleo de estructuras jerarquicas de control, debido
a la estructura de los algoritmos de control distribuido. Los diferentes niveles en el
contro! jerarquico se disefian mediante principios de modularidad e
invulnerabilidad. Modularidad significa que los controles se deben disefiar de
manera que sus funciones esten separadas, de tal forma que si alguno falla y es
necesario desactivarlo, los demds continlen operando de manera normal; e
invulnerabilidad significa que la aparicién de un problema en una parte de los
controles no origina incapacidad en todos los restantes. Basandose en este
principio, se disefian los controles menos confiables en el nivel mas alto de la
jerarquia [26].

En la (Figura 4.14) se esquematizan dos estructuras jerarquicas, de donde la

estructura B es preferible con respecto a A, de acuerdo a los criterios anteriores,
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siendo muy problemética la insercion de un modelo de destilacion justo arriba de

un elemento final de control.

A = ENTRADA DE ALIM ENTADOR
FC o CONTROL DEALUX !
4's CALCULO FORMETODOS |
OE GRUFO

A DATOS B oatos
a0 |

OFTIMIZADOR

1 ) (?

ONTROL HACIA
A g e O]

OPFTIMIZADOR

QHTROL HAGIA}
ADELANTE

N
— -
CONTHOL
uv
|couuounun
[conTROLAGOR]
OF
REFLU X

REFWJ0

FIGURA 4.14 ESTRUCTURA S JERARQUICAS {26]

Una vez elegida la mejor estructura de control, es necesario elegir que modelo es
" el més aproplado; debiendo ser preciso, simple y preferentemente no iterativo, ya
que asl se evitaran imprecisiones en el calculo, que influiran directamente en la

evaluacion de los beneficios estimados en la optimizacion.

4.3.3. Ganancia relativa y control dual.
El concepto de ganancia relativa proporciona la medida de la interaccion esperada
en un circuito de control en particular. De esta forma se pueden comparar diversos
esquemas o configuraciones de contro! para obtener la de menor interaccion.

"En un- esquema de control dado, un conjunto de variables C se controlan
manipulando un conjunio de variables M, la ganancia relativa A; para el circuito

que controla Ci manipulando M;, se define como:
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= ._EMJ_m_._. 4.1
El numerador es la ganancia de circuito abierto con todos los demas circuitos
abiertos y muestra la sensibiidad de Cj a M; cuando todas las variables
manipulables se mantienen constantes. El denominador es la ganancia de circuito
abierto con todos los demas circuitos cerrados e indica la misma sensibilidad que
el numerador. Debido a que las interacciones son ocasionadas por perurbaciones
reciprocas entre los circuitos de control en automatico, ia relacion entre estas dos
ganancias es una medida de la interaccion con ofros circuitos.

Para ;= 1, indica que e! circuito de control no interactia con los otros y a medida
que A se aleja de la unidad, el grado de interaccién aumenta. Valores cercanos a
cero indican que el control se lieva a cabo por las demds interacciones, causando
un pobre desempefio con los demés circuitos abiertos.

Valores negativos de 2; indican que la interaccion cambia en la direccion en que
Ci opera ante cambios en M, causando que la estabilidad del circuito dependa del
control en manual o automatico de los demas circuitos.

En destilacion, debido a que la separacién depende de los flujos de vapor y
liquido en el interior de la columna. si el reflujo y el vapor del rehervidor se
mantienen constantes, las variaciones en ¢l destilado D y ef producto de fondos B
no tendran efecto en la composicion, de manera que las ganancias relativas para
el contro!l de la composicién con estas variables sera cero. Sin embargo, mediante
la accion de los circuitos de control de nivel y de presién, que se manifiestan en el
reflujo y el vapor del rehervidor, D y B pueden utilizarse para controlar fa

composicién. Para evaluar la ganancia relativa en el control de la composicion se
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muestra a continuacién la matriz de interrelacion A, manipulando D y S para
controlarxe y:

D S

y | yplaps) -
Aps = (4.2)

La ganancia relativa para el control de la compasicién en el domo variando el flujo

de destilado esta dado por:

(e

Ayp(Aps) =
( >x laf,p

Cabe destacar que debido al balance global de materia requiere el cumplimiento
de:

(4.3)

&D=-8B (4.4)
que se obtiene asignando una de estas variables para el control del nivel de forma
que cumpla con el balance global de materia.

8%
B/s
AyplAps) = —— = Mg (Ags) (4.5)
(% - ®)
B )x
Eliminando el calor removido Q como variable para controlar la composicién, se
obtienen seis matrices de 2x2 en el problema:
Aps: ApLy Apys Asvi AsLY Ay
que contienen 24 ganancias relativas.
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Sin embargo, si se mantienen constantes Ia, if y P, el requerimiento de que la
suma de los elementos tanto en columnas como en filas debe ser 1.0, se reduce
el problema a determinar seis valores:

AyolAps). Ayp(ApL): Ayp (Apv), Ays (Asv) Ays (AsL) MyL{ALY)
Ejemplo:

D S
Aps= ¥ | MyplAps)  1- Ayp(Aps)
x| -ApfAps)  Mp{Aps)

que se pueden derivar de acuerdo a las ecuaciones de! medelo elegido y el
balance de materia en el condensador (V=L +D).
En el Capitulo Ocho se ejemplificara e! uso de estos conceptos y se evaluara cual

es el mejor sistema para su aplicacién.

4,3.4, Ventajas del control avanzado,

Las ventajas que se obtienen al emplear estos sistemas son de tipo econémico,
ya que mediante su implementacion es posible disminuir el margen de seguridad y
asl reducir los consumos de energia en el rehervidor debidos principalmente al
aumento de la relacién de reflujo, ademas de obtener los productos a las
condiciones de pureza deseadas.

Existen una variedad de referencias donde se indican los ahorros energéticos que
se pueden obtener al implementar sistemas de control avanzado [12,2,27), siendo
las opciones mas viables los casos de columnas de destilacién que separan
componentes con puntos de ebullicibn cercanos, o procesos donde los
requerimientos de pureza en los productos son muy altos, (ambos casos
altamente demandantes de energla) por lo que cada caso debe evaluarse

individualmente ya que existen diversos factores que afectan el potencial de



ahorro que se puede obtener, como es la capacidad de produccion, el valor
relativo de los productos, el costo del combustible y el agua de enfriamiento, el
costo de instalacion y mantenimiento de los analizadores, asi como otros costos

operacionales.

El primer paso en ia implementacion de estos sistemas es la realizacién de un
Andlisis econdmico de beneficios, generalmente existen consultores ya sea de
firmas privadas o de empresas que desarrollan estos sistemas, que intervienen en
este andlisis y que incluyen las siguientes fases en su realizacion:
Investigacién de hardware en campo - Incluye la visita a la planta para determinar
los requerimientos de hardware, los remplazos de equipo y las condiciones para la
instalacién del nuevo hardware.

Investigacién de viabilidad - En esta fase se determina preliminarmente el alcance
del proyecto mediante la identificacion de las areas en que se implementaran
mejoras en el control y medicion, asociando los incentivos econémicos.
Estudio de ingenierfa - Se establecen las estrategias de control, bases de datos
requeridas en el sistema, se determinan las necesidades de equipo y los demas
servicios [26].

En el Capitulo nueve se evaluaran econémicamente los ahorros que se pueden

obtener al instalar un sistema de control avanzado.

4.4. Bombeo de calor.
En un sistema de destilacién convencional, el calor que se suministra al rehervidor
se extrae en el condensador; generalmente se emplea vapor como fuente de calor

y agua de enfriamiento para condensar el producto de domos.
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En el bombeo de calor se comprime un fluido externo de trabajo para elevar su
temperatura por arriba de la requerida y rehervir los fondos de la columna, el
fluldo que sale del rehervidor se evapora en el condensador de domos como se

muestra en la (Figura 4.15).

A.Allnentacidn
2.Fondos
3.Dastilado
4.Conpresor
3.vValvula

Figura 4.135, Honben de oalor [20].

El resultado es que el calor absorbido por el fluido de trabajo en el condensador
se utiliza para rehervir los fondos de la columna mediante el uso de un compresor.
Una forma de evaluar el funcionamiento del bombeo de calor es mediante el
Coeficiente de Funcionamiento (CDF), que se define como la relacién de energla

térmica aportada entre la energia consumida por el compresor [29].
Una variante de este sistema es la recompresion de vapor, utilizando el vapor de

domos como el fluido de trabajo con la ventaja de eliminar |a necesidad del

condensador, (Figura 4.16). Cabe mencionar que algunos productos presentan
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problemas al comprimirios, ya que presentan problemas de polimerizacion o
descomposicién; en estos casos no es recomendable la recompresién directa de

vapor.

+Alinentapgidn
.Fondox
Destilado
Conpresor
«Valvula

NRWN®

=2

Figura 4,16. Reconpresidn de vapor {381,

NOMENCLATURA

B = flujo de fondos

D = flujo de destilado

L = reflujo

1a = nivel del tanque acumulador
If = nivel de fondos

P = presion de la columna

Q = calor removido

S = indice de separacion

V = flujo de vapor en domo
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CAPITULO CINCO
DIMENSIONAMIENTO DE COLUMNAS CON PLATOS

5.1 Procedimiento de disefio

El procedimiento para el disefio de columnas de platos es igual al descrito en la
seccién 2.2. Los pasos del €) al j) se enlistan a continuacion y se detallaran en
este capitulo,

e) Seleccién de! tipo de platos que se instataran.

f) Fijar la geometria del plato.

) Estimar o seleccionar la eficiencia de plato.

h) Célculo del nimero de etapas reales,

i) Determinacion de la altura de la columna.

j) Determinacion del didmetro de la columna

5.2 Tipo de platos mas comunes

Los platos se clasifican en dos grupos [9):

- Platos de flujo transversal

- Platos de flujo a contracorriente

Los platos de flujo transversal utilizan una bajante de liquido y generalmente son
mas usados que los de flujo a contracorriente, por ser mas eficiente en la
transferencia de masa y tener mayor rango de operacién.

El patrén de flujo de iiquido en un plato de fiujo transversal es controlado
colocando bajantes para alcanzar la estabilidad y eficiencia de transferencia
deseadas.

En la (Figura 5.1), se observa que la fraccion del area seccional transversal de la

columna disponible para la dispersion de gas (perforaciones, cachuchas de
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burbujeo) decrese en la medida que se usan mas bajantes, por lo tanto, el disefio
6ptimo del plato involucra un balance entre la disposicion del flujo de fiquido y el

uso efectivo de la seccién transversal para flujo de gas.

TaLapArOS CuNTRO PAROS

Figurs 8.1, Atamaiivan d» arregios de bajentas (30)

La Tabla 5.1 presenta una comparacion general de los principales tipos de platos

usados en las columnas de destilacion reales.
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Tabla 5.1 Comparacién de los Tipos de Platos Comunes [10).

CONCEPTO | PERFORADO VALVULA CAPUCHAS-B FLUJO-DUAL
Capacidad Alla Alta-muy alta Moderadamente | Muy alta
alla
{Eficiencia Alta Alta Moderadamente | Muy alla
alla
Capacidad Aprox.2:1 No Aprox.4-5:1 Excelente, mejor |Baja, menor que
minima de recomendable  ]Agunos disefilos | que el tipo los perforados,
operacion para operaciones | especiales vélvula. Buenoa |inconveniente para
bajo cargas alcanzan 10:10 | Extremadamente |operaciones a
variables mas bajas velocidades |carga variable
de liguido
Armastre Moderado Moderado Alto, aprox. 3 Bajo a moderado
veces més alfo
que los
rforados
Calda de presion _} Moderada Moderada Alla Baja a moderada
Costo Bajo Aprox. 20% Alla, aprox. 2-3 Bajo
mayor que los veces el coslo de
perforados los perforados
Mantenimiento Bajo Bajo @a moderado { Relativamente Bajo
alte
Tendencia al Baja Baja a moderada |Alta. Tiende a Extremadamente
ensuciamiento acumular s6lidos | baja.
Recomendable
para
ensuciamiento
| extremo
Efecto de Bajo Bajo a moderado | Allo Muy allo
Informacion para | Muy conocido Patentado, pero | Muy conocido Poca informacién
disefio existe disponible
disponibilidad de
informacion
Princip Lamayorfade {Lamayorla delas | Condiciones de  (Renovacion de
plicacione! las coll columnas, cuando | flujo capacidad donde
cuando el el "tuntndown” es | extremadamente | pueden sacrificarse
"tunradown" no | importante bajo. Donde el eficiencia y
es critico goteo debe ser “tumndown”.
minimo Servidios
altarmente suclos y
COITOSIvOS
Participacdn en el | 25% 70% 5% No hay informacién
mercado
Qtros Algunas veces
presenta
inestabilidad a
diémetros grandes
(mayores a 8 pies
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5.2.1 Seleccion del tipo de plato

Los platos de las columnas de destilacién son dispositivos complejos y para
seleccionarlos de manera que operen eficientemente es necesario entender el
comportamiento de las corrientes de liquido y vapor dentro del recipiente, el cual

dependera deltipo de plato que se emplee y el sistema a separar.

6.2.2 Parametros de disefio
El disefio de una columna de platos representa los resultados de una compleja
interaccion de los pardmetros de los platos para asegurar el comportamiento

hidrodinamico y el contacto liquido-vapor deseados (Figura 5.2).

Ax,Area actfva
Ad.Area de 1a bajante
td,Lspesor de 1a base
del plato
Hpl.Longitud de la

presa
Fpl.Longltud del paso
de flujo

hw.Altura ds_la presa
de.Claro de 1a bajanta

S.Espacianiento entre
rlatex

°
a
o
°
o
o
0
[)
a
o
o
o

Figura 3.2. Parinetros neoinicos de un plato perforado, (383

La Tabla 5.2 muestra una lista de los pardmetros de disefio de un plato perforado
agrupados en mecanicos y operacionales, asl como sus principales efectos en la

operacion de fa columna.
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Tabla 5.2 Parametros de disefio de platosvy sus efectos en la operacion [1)

PARAMETRO

EFECTO PRINCIPAL

1. Diametro del orificio

Calda de presion en plato
Régimen de operacion
Arrastre

Derrame

Eficiencia de plato

2. Espaciamiento entre platos

Inundamiento por arrastre
Respaldo de la bajante

3. Allura de la represa

Liquido acumutado

Derrame .
Eficiencia de plate
Calda de presién

4. Claro de la bajante Respaldo de la bajante

5. Espesor de la base Calda de presién de plato
Calda de presién

6. Numero de pasos Carga en la presa

7. Didmetro de plato Capacidad de vaporquido

8. Area total de plalo

Capacidad de vapor-liquido

9, Area cativa Eficlencla de plato
Régimen de operacion
10. Longitud del paso de flujo Eficiencia de plato
11. Area del orificio Régimen de operacién
Calda de presién
Derrame
Relacidn de capacidad minina de operacién
12. Area de la bajante Inundamiento de {a bajante

13. Longitud de la presa

Respaldo de la bajante

OPERACIONALES

1. Factor de derrame

Relacién de capacidad minima de operacion
“turndown”

Derrame

2. Factor de inundamiento Relacién de capacidad minima de op
tnundamient

3. Calda de presién maxima en el plato Calda de presion permisibla

4. Velocldad de diseflo en Ia bajante

Tiempo de residencia en la bajante
Respaldo de la bajante

5. Carga en la presa

Respaldo de la bajante

6. Velocidad superficial del vapor

Arrastre
Derrame
Calda de presion
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5.3 Eficiencia de plato
La eficiencia global de una columna se define como:

Eo = NiNyeg) (5.1)
5.3.1 Métodos tedricos para el célculo de la eficiencia basados en la transferencia
de masa.
- Eficiencia Puntual {31)
Esta eficiencia relaciona el cambio de la composicién en un punto on el cambio

que ocurrirla en una etapa teérica.

Yn=Yn1
Eog = — (6.2)
[¥*n - Yn-tlpunto

Como la composicién del vapor en un punto dado no puede exceder la
composicidén en el equilibrio, la eficiencia puntual simpre sera menor que la
unidad. Si hay un gradiente de concentracién en el plato, la eficiencia puntual

variard de punto a punto en el plato,

- Eficiencia de Murphree [31)
Esta eficiencia de plato es similar a la eficiencia puntual, excepto que aplica para

el plato completo en lugar de un simple punto.

Yn - ¥Yn1
Egy= ——————— (5.3)
[¥*n - Ynalplato

En la practica existe un gradiente de concentracion en el liquido, lo que
frecuentemente disminuye y*, en refacién a y, incrementando la eficiencia de
plato comparada con la eficlencia puntual. y*, incluso puede disminuir tanto

respecto a y, que la eficiencia Eyy excedera el 100%.

90



5.4 Etapas reales, altura y diametro de la columna
Cuando se ha determinado la eficiencia de la columna se calculan los platos

reales de la ecuacion 5.1 como:

Nrea = NIEg (5.4)
y con los platos reales se determina la altura de la columna como:
He = Npgg xS+ HD ’ (5.5)

La capacidad maxima permisible de un plato para manejar los flujos de gas y
liquido es fa principal consideracién para fijar el diametro minimo posible de la

columna.

La velocidad de inundacién es la velocidad del vapor a la cual se acumula liquido
en el pléto, prefiiéndose  velocidades altas tanto para consideraciones
econdémicas como para un buen funcionamiento y eficiencia del plato. La relacion
entre las velocldades de diseiio e inundacién se llama factor de inundacién el cual
depende del sistema considerado y es seleccionado en base a la experiencia y

criterio, varia entre 0.6y 0.9 [10].

El célculo del diametro es:

Dc = [1.273 Ani(1.0 - (Ad/A))05 (56)
donde:
An = my / (3600 Filipg) ' (6.7)
Ur=Cl(pv - p)puI®S (5:8)
C = 0.0105 + 0.1496 S0755 exp[-1.463 Fy, 0842] (5.9)
Fy = (my/my)(pvip )83 (5.10)

La relacion Ag/A se puede tomar como 0.1 para célculos preliminares [10).
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NOMENCLATURA

An  Area neta, m2

Ad  Area de la bajante, m2
Seccién transversal de la columna, m2
Pardmetro de capacidad

Dc  Diédmetro de fa columna, m

E, Eficlencia global

Egg Eficlencia puntual

Emv Eficlencia de Murphree

Fy  Factor de inundacién, fraccién

Flujo mésico, Kg/h

Nimero de etapas teéricas

Espaciamiento entre platos, m

c »n =z 3

Velocidad del vapor, m/s

Composicion de la fase vapor

~ ~
L3

Composicion de la fase vapor en el equilibrio
He  Altura de ia columna, m

HD  Altura libre, m

p Densidad, Kg/m3

Sublndices

L Liquido

n Numero de etapa

v Vapor

f A condiciones de inundacién
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CAPITULO SEIS
DIMENSIONAMIENTO DE COLUMNAS EMPACADAS

El procedimiento inicial para el diserfic de columnas empacadas ha sido descrito
en la seccién 2.2. A continuacion se enlistan los puntos del e) al j) para el
dimensionamiento de columnas empacadas los cuales se desarrollaran en éste
capitulo.

¢} Seleccionar el tipo de empagque.

f) Especificar las dimensiones del empaque.

g) Determinar la eficiencia de empaque

h) Calcular la altura de empague.

i) Determinar la altura de la columna.

) Calcular el didmetro de la columna.

Una descripci6n detallada de [os tipos de empaques existentes, tanto tradicionales
como de vanguardia, con su historia, patentes, aplicaciones y pardmetros de
disefio se hizo en el capitulo cuatro, por lo que en este capitulo se sobreentienden

los puntos e} y f) de la secuencia de dimensionamiento.

6.1 Eficiencia de empaque
La HETP (altura equivalente de un plato tedrico), es usada para evaluar el
funcionamiento de la transferencia de masa, la cual compara la eficiencia entre
una columna empacada y una de platos y se define como:

Ino.

HETP = HTU —— (6.1)
A1
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donde

mG
A= —— 6.2)
L

HTU (altura de la unidad de transferencia) es la altura del empague que provoca
un cambio en la composicién equivalente a una unidad de transferencia o etapa
tedrica, por lo tanto, es una medida directa de la eficiencia de la columna.

La HTU global es dada por:

HTU=Hg + A H, (6.3)
donde:
Uy
Hg = {6.4)
kg e
u,
H = (65)
ki ae

Correlacién de Bravo y Falr para Empaques Estructurados [32]
Este modelo, para célculo de los coeficientes de fransferencia de masa kg y ki,
fue desarrollado para empaques Sulzer BX, pero recientemente se ha extendido a

empaques de malla corrugada.

k=2 V128 ,Up of/ (xS) 6:6)
12 8, Shg
kg & ©®7n
deq

ShG =0.0338 ReG°~8 SCG°-333 (5‘8)
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deq PG (Uett + uL.éff)

Reg= ————— (6.9)
0.00806 mg
0.000672 mg
Stg s ————— (6.10)
Pe 86
ug
Ug = 6.11
o csen® )
g
U o= 11.9 ———— 6.12)
PLHL
L
s —— {6.13)
3600 p
48 1
p=12 + 6.14)
_Bh h

Los coeficientes de transferencia de masa kg y k|_se sustituyen en fas ecuaciones
6.4y 6.5 para calcular HTU y HETP.

La eficiencia de empaque en la mayoria de las columnas de destitacién se
expresa como HETP. La eficiencia en la transferencia de masa de todos los
dispositivos para transferencia de masa depende de las propiedades del sistema.
Para realizar un disefio o semodelacién de una columna es conveniente usar
valores reportados de HETP para el sistema y condiciones deseados, la tabla 8.2

muestra algunos de los valores reportados.
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Si no se cuenta con datos reportados se usan correlaciones especificas para cada

tipo de empaque.

Para empaques equivalentes al tipo S-100 se puede emplear la siguiente
ecuacion;
(0.18 + 110'55)

HETP = ~———————— (6.15)
1,23 + (3.15/L027)

si |t <0.3 op, emplear 0.52 en lugar de p0-55
Para empaques diferentes a los tipos X/S se puede asumir que la HETP es

inversamente proporcional a la superficie especifica:

gt
HETP, = HETP, [ 2 ] (6.16)
agy

6.2 Altura de empaque y columna
La expresién basica de la altura de empaque requerida para efectuar una
separacion dada se obtiene de un balance de materia para un componente cuya

composicién cambia en una altura diferencial de la torre. Para la fase vapor la

2 v ¥y dy
dZ2= (6.17)
71 AtkogBeP  Jye Y'-Y

la cual se define como:
Z=HTUXNTU (6.18)

expresion es:
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donde NTU (niimero de unidades de transferencia) es una medida de la dificultad
de la separacion.
Ei caleulo del NTU es anélogo al nimero de etapas tedricas de una columna de
platos Unicamente depende de las curvas de equilibrio y operacidn.
La altura de empaque podra también definirse como:

Ze = Nx HETP (6 19)
y la altusa de la columna ser :

Zc=Ze +DH (6.20)

6.3 Caracteristicas hidraulicas.

El criterio de disefio para el calculo del didmetro de una columna empacada
depende principalmente de las caracterlsticas hidradlicas de los empaques como
calda de presion, inundacién y capacidad maxima de operacion, de ahi la
importacia de saber como se determina y su influencia en la operac'i()n de la

columna,

6.3.1 Definiciones

Calda de Presién. La calda de presion son las pérdidas por friccion a través de
una serie de aberturas, y por tanto es proporcional al cuadrado del flujo de gas.
En empaques aleatorios, las aberturas estan aleatoriamente dimensionadas y
localizadas, y 1a calda de presitn se debe a la expansion, contraccién y cambios
de direccién. En ampaques estructutados, las aberturas son regulares y de

tamafio uniforme, y la calda de presion es debida a cambios de direccién.

Punto de Inundacién. Es la regién de rapido incremento de la calda de presién
con pérdida simultdnea de eficiencia a la transferencia de masa. Un gran arrastre

también es indicativo de la presencia de esta regién.
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Capacidad Méxima. Es definida como la maxima velocidad de vapor que da

eficiencia normal de un empaque.

6.3.2 Prediccion de la calda de presion, punto de inundacion y capacidad maxima

- Correlacién téorica de Bravo-Rocha-Falr [33]

Fue desarrollado especificamente para empaques estructurados. La ecuacion que

predice la calda de presién es:

927 U 1 s
AP=[0A7T1+— N pg——) [————1
Reg Pe S 1 - CoFrq0.05
donde: S ugi Pa
REG =
He
us, 2
Fr1 =
Sg

- Correlacion de Robbins [10]
La caida de presion esta dada por la ecuacitn generalizada:
Ly
AP = C3GR10°C4Ls + 0.4 [ —— 0.1 (C36210°CyLy)?
3GR10°CaLy [20000 3G1210°Cyly

donde

Cy=7.1x10-8
C4=2.7 %105
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0075 Fpy
Gi=G| 1051 105 paraP <a1.0 atm (6.25a)
Pe 20
.075 Fod

Gi=G | 106{———10510%0.3 pg paraP>1alm (6.25b)

PG 20
L =L [—— Jo5[ 105 w01 paraFpymayoroiguata 15  6.26a)

PL
L=L[—— O8] 051,01  paraFpdmenora1s  (6.26b)
pL Fpd

- Correlacién de Kistery Hill {10]
Baséndose en el hecho de que la calda de presion del empaque en el punto de
inundamiento decrese con el incremento de la capacidad del mismo, Kister y Hill
propusieron la siguiente correlacién para el punto de inundacién:

APg; = 0115 F 0.7 (6.27)
la cual expresa la calda de presién en el punto de inundacién como una funcién

unicamente del empaque.

- Correlacion Generalizada de Calda de Presién (GPDC) {10}
Por varias décadas la grafica GPDC de Sherwood-Eckert ha sido el estandar de
la industria para predecir caldas de presién y puntos de inundacitn en columnas

empacadas con empaques aleatorios.
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Posteriormente Kister y Gill modificaron empfricamente las curvas de la gréfica
GPDC para ajustar los datos de empagues estructurados. Esta gréfica modificada
para empaques estructurados GPDC(SP) (Figuras 6.1, 6.2 y 6.3), demostré dar
mucho mejores predicciones que la grafica GPDC.

En ambas gréficas la ordenada describe el batance entre la fuerza de momentum
de vapor, que actiia para arrastrar las gotas de Ifquido hirviendo, y la fuerza de
gravedad, que resiste el arrastre hacia arriba; y la abscisa es ef pardmetro de flujo,

la relacién de las energlas cinéticas del liquido al vapor.
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Figura 6.1 Gréfica GPDC para determinacidn de inundacion y caida de presidn.
Empaque estructurado Koch Sulzer BX[10)
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En las Figuras 6.1, 6.2 y 6.3 se muestran graficas para diferentes tipos de
empaques tanto aleatorios como estructurades, a partir de las cuales se puede
predecir la calda de presién por interpolacion.

Para todas las cartas la abscisa es el parametro de flujo dado por la ecuacion:

L pe
Flv = ——[——]05 (6.28)
G n
y la ordenada es el parametro de capacidad
PARAMETRO DE CAPACIDAD = C¢F0-5005 (6.29)

donde n es Ia viscosidad cinematica (centistokes)

viscosidad dindmica {centipoise)

\_) =
gravedad especifica

Cs=ug [
PL- PG

y Fp es el factor de empaque caracteristico del tamafio y forma del empaque.

112 (6.30)

En estas graficas también se grafica la capacidad maxima de operacion (MOC)

punto de inundacién.

6.4 Criterios para dimensionamiento

Punto de Inundacién, Las columnas empacadas usualmente se disefian a una
velocidad del punto de inundacion de 70 a 80 porciento. Esta consideracién da un
margen suficiente para amortiguar desviaciones asociadas con el concepto de
punto de inundamiento y para mantener el disefio lejos de la regién en la cual la

eficiencia decrese rapidamente (justo abajo del punto de inundacion).



Calda de Presién, Cuando las torres empacadas son disefiadas para que la caida
de presién en cualquier punto de la torre no exceda un valor maximo
recomendado. Para destifacin al vacio, sistemas espumosos, y donde se
requiere minimizar la potencia del ventilador, el criterio de calda de presién

frecuentemente fija el diametro de la torre.

6.4.1 Calculo del didmetro de la columna
Para determinar el didmetro de Ia torre se consideran ambos criterios de diserio,

calda de presion y punto de inundacién y se selecciona el dptimo.

Dy = 4 [Ay/n)1? (6.31)
donde

A7 = CFSlug (6.32)

NOMENCLATURA

Ay Seccitn transversal de la columna, m2
a,  Area supericial especifica, m?/m3

B Pardmetro de empaque

CFS Filujo de vapor, ftd/s

DH Altura libre, m

Fp  Factor de emnpaque m-1

G'  Flujo masico de gas, Kg/(s m?)

HETP Altura equivalente de un plato teérico, m
HTU Altura de la unidad de transferencia, m
h Parametro de empaque

ke Coeficiente de trasnferencia de masa de la fase liquida, m/s
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Coeficiente de trasnferencia de masa de la fase vapor, m/s

kog Coeficiente global de transferencia de masa, Kmol/(s m? atm)

L Flujo de liquido, Kmol/h

L Flujo mésico de liquido, Kg/(s m2)

m Pendiente de la curva de equilibrio

N Namero de etapas tedricas

NTU Numero de unidades de transferencia

P Presion de operacién, Kg/cm?

Re  Numero de Reynolds

S Parametro de empaque

Sc  Nimero de Schmidt

Sh  Nidmero de Sherwood

u Velocidad, m/s

\'s Fiujo de vapor, kmolth

y Composicion de la fase vapor

y*  Composicion de la fase vapor en el equilibrio

z Altura del empaque, m

Griegas

1 Viscosidad, cp

v Viscosidad cinematica, cS

€ Fraccién vacla

8 Angulo de incfinacién del canal del flujo del empaque estructurado con la
horizontal, grados

.4 3.1416...

p Densidad, Kg/m3



L) Coeficiente de difusion, m2fs

Sublndices

c Columna
e Empaque
G Gas

L Liquido
\) Vapor

eff Efectiva
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CAPITULO SIETE
EVALUACION DEL PROGESO DE DESTILACION DE ESTIRENO GON EL
' DISENO ACTUAL

La unidad de produccién de mondmero de estireno se encuentra en el Complejo
Petroquimico de Cangrejera en Coatzacoalcos, Ver.

Asociada a la unidad de mondmero de estireno se encuentra la unidad de
produccion de etilbenceno que se utiliza como materia prima en la prod.uccién de
estireno.

La unidad de produccion de etilbenceno se subdivide en :

- Seccién de alquilacion.

- Seccién de destilacién del etilbenceno,

La unidad de produccidn de estireno se subdivide basicamente en dos secciones:
- Seccién de deshidrogenacion.

- Seccion de destilacion del estireno.

En la Figura 7.1 se presenta el diagrama de bloques de las dos unidades.

7.1. Propiedades del estireno.

El estireno (CgHsCH=CHy) también llamado vinil benceno, fenil etileno o
cinameno, es un liquido incoloro, inflamable y con olor caracteristico no
desagradable, facilmente polimerizable debido a ta reactividad del grupo vinilico
por el efecto activador del grupo fenilo electronegativo.

El estireno es totalmente miscible con metanol, etanol, acetona, éter, disulfuro de
carbono y &cido acético, entre otros, es poco miscible en glicoles y polioles. A su
vez, es un buen disolvente de sustancias organicas, incluso del poliestireno y de
otros polimeros plasticos. Es muy poce soluble en agua y corrosivo al cobre y sus

aleaciones.
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La mezcla de mondmero de estireno con oxigeno a temperaturas superiores a los

32°C, forma perdxidos explosivos.

Otras propiedades fisicas son:

Peso molecular. 104.14 kg/ kgmo!
Temperatura de ebullicion. 145.2°C.
Densidad relativa a 20°C. 0.906
Viscosidad a 20°C. 0.781¢cp

El estireno puede penetrar al organismo humano principalmente por inhalacién y
ocasionalmente por ingestion, Las concentraciones bajas irritan las conjuntivas de
los ojos y las mucosas del aparato respiratorio; en tanto que altas concentraciones
producen efectos anestésicos. El contacto prolongado con [a piel produce
dermatitis.

Sus principales usos son en la obtencién de poliestireno, resinas poliester, hule
estireno  butadieno (SBRY), acrilonitrilo-butadieno-estireno (ABS), acrilonitrilo-

estireno (SAN) y resinas intercambiadoras de iones, principalmente.

7.2. Obtencién del estireno,
Se obtiene a parlir de etileno y benceno en presencia de cloruro de aluminio,
donde se produce etilbenceno que se deshidrogena cataliticamente a una

temperatura de 630°C para formar estireno.

CoHy +  CgHg ACI3 MG  CgHs-CoHs (7.1)
etileno benceno etilbenceno

CgHs-CoHs  _cat oxidode Felll(630°C) , CgHs-CoH3 + Hp  (7.2)
etilbenceno estireno
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7.3, Descripeion del proceso.

- Seccién de deshidrogenacion.

El etilbenceno que se obtiene de la reaccidn de alquilacién y de la recirculacién
que proviene de la seccion de destilacion de estireno, se vaporiza y precalienta,
posteriormente se mezcla con vapor y se calienta en un horno para alimentar un
reactor catalitico de lecho fijo, con dos etapas de reaccidn a presion
subatmosférica que favorecen el equilibrio de la reaccién de deshidrogenacidn. Ei
vapor principal provee el calor para la reaccién ademas de servir como diluyente.
El efluente del primer lecho del reactor se recalienta con el vapor principal del
horno y entra al segundo lecho.

El efluente del reactor se enfria en dos generadores de vapor y se condensa en
un enfriador con aire. El gas que no se condensé, se comprime. se procesa para
recuperar aromaticos y se utiliza como combustible. El liguido condensado se
separa en una fase acuosa y una organica, la fase acuosa se agota con vapory la
fase orgdnica se alimenta a la seccion de destilacién de estireno. (Figura 7.2.)

- Seccion de destilacion de estireno.

En esta seccidn se separa la mezcla deshidrogenada en etilbenceno y benceno
de recirculacién, tolueno y estireno como productos, y residuos de estireno,
(Figura 7.3). La seccion consta de cuatro columnas, de las cuales la columna de
etilbencenolestireno DA-101 v la columna de estireno/residuos DA-103 se operan
a vaclo. A la mezcla deshidrogenada se le agrega un inhibidor no sulfuroso, para
evitar la polimerizacién del estireno y se alimenta a la columna de
etilbencenofestireno DA-101, donde se separa el etilbenceno y mas ligeros por el
domo, y el estireno y residuos pesados por el fondo. E! producto de domos se
alimenta a la columna de recuperacion de etilbenceno DA-102, donde por fondos
se obtiene etilbenceno que posteriormente se recircula a la seccion de

deshidrogenacion después de precalentar la corriente de alimentacion, y por
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domos una mezcla de benceno-tolueno, que se separa en la columna DA-104,
donde por domos se recupera el benceno de recirculacidon a la seccién de
alquilacién, y por fondos se obtiene tolueno como producto.

Los fondos de la columna de etibenceno/estireno DA-101 se alimentan a la
columna de estireno/residuos DA-103 donde se recupera estireno como praducto,
que se enfria y se manda a almacenamiento, y por fondos se obtienen los
residuos de estireno que se alimentan a un evaporador de pelicula mojada, donde
se recupera estireno por el domo del evaporador y se secircula al fondo de la
columna de estireno/residuos DA-103, y finalmente los residuos se mezclan con

"flux oil" de la unidad de etilbenceno y se almacenan.

7.4. Control del proceso en la seccién de destilacién de estireno.

La columna de etilbenceno/estireno DA-101 se controla con control de nivel de
reflujo y fondos y con control de flujo de producto de domos y entrada de calor. La
concentracion de etilbenceno es critica ya que afecta directamente la pureza del
estireno.

La columna de recuperacién de etilbenceno DA-102 se regula con control de nivel
de refiujo y fondos, control de flujo de alimentacidn de calor y control de
temperatura de domos.

La columna de estirenoiresiduos DA-103 cuenta con control de nivel de la
comriente de domos, contro! de reflujo y flujo de producto de fondos y control de
nivel de alimentacién de calor. Se inyecta por el domo inhibidor de polimerizacion,
(Figura 7.4).

La columna de bencenoftolueno cuenta con control de nivet de las corrientes de
domos y fondos, control de reflujo y control de temperatura en la alimentacién de

calor.
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7.5. Capacidad de produccién.

La unidad esta disefiada para producir 150,000 ton al afio de estireno grado
polimero (99.8 % en peso), lo que equivale a 18,581 kg/h de estireno basado en
8088 horas de operacitn a! afio. La alimentacion consta de 30,086.82 kg/h de
mezcla deshidrogenada. Como subproductos se obtiene toiueno, a razén de 1,010
kg/h, y residuos de estireno, 21 kgth,

Tabla 7.1. Especificaciones del proceso

Corriente Alimentacién  Alimentacién  Etilbenceno
depresurizada  de fondos

Numero de corriente 1 2 8
Temperatura (°C) 100.00 100.00 154.22
Presién (Kglcm?) 1.3595 0.2900 1.6300
Flujo molar (Kgmol/h) 301.9430 301.9430 95.0980
Flujo masico (ka/h) 31086.8223 31086.8223 -
Flujo volumétrico (m3/h) 34.7505 34.7505 -
Fraccién mol:
Benceno 0.0312 0.0312 0.0000
Tolueno 0.0389 0.0389 0.0033
Etilbenceno 0.3067 0.3067 0.9352
Estireno 0.6166 0.6166 0.0615
a-Metilestireno 0.0003 0.0003 0.0000

Agua 0.0063 0.0083 0.0000

114



Corriente Alimentacién

a DA-102
Namero de corriente 6
Temperatura (°C) 131.00

7.6. Andlisis del disefio actual.

Para realizar un anélisis a fondo del disefio en estudio, se recopilan las
especificaciones de los productos deseados, condiciones y especificaciones de
alimentacién, as/ como otros puntos claves del proceso (limitantes en equipo,
servicios auxiliares,étc.). para simular el mismo mediante el uso del simulador de
procesos HYSIM, que presenta las ventajas de tener acceso a él, mediante una
microcomputadora PC de la serie 386 o 486 [35].

A continuacion se describe la secuencia de cdlculo asf como los resultados
obtenidos:

- Se alimentan al simulador de procesos los datos de composicién y condiciones
de la alimentacion, (Tabla 7.1).

- Se definen las operaciones que se desean realizar (destifacion, agotamiento,
etc), y se define el paquete de propiedades a emplear (Pevng-Robinson,
UNIQUAC,NRTL,etc.). En este caso se empleo la ecuacion clibica de Peng-
Robinson-Stryjek-Vera (Seccion 2.4), ya que contiene correcciones que toman en
cuenta mezclas de componentes polares con no polares, y en la mezcla
deshidrogenada de alimentacion se cuenta, aunque en menor proporcion, con
componentes como agua.- A continuacion se tiene la opcion de relizar un disefio
preliminar mediante e! cdlculo por un método corto o realizar directamente un
calculo riguroso. Al realizar el calculo riguroso se debe llegar a la convergencia, en
este caso la columna de estireno/etibenceno DA-101 se disefid en principio, y

después se aftadieron las demas columnas al proceso, ya que los fondos y domos
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de la columna DA-101 sirven de alimentacién para las otras columnas del
proceso.

- Por dltimo se procede al dimensionamiento de los platos en cada columna. Este
punto es muy importante ya que se puede analizar un posible sobredisefio en e!
diametro, o en otros casos el empleo de platos de maltiples pasos, todo esto
debido a las condiciones hidraulicas de la columna.

Las siguientes tablas describen los principales resultados obtenidos de la

simulacion del proceso:

Tabla 7.2. Propiedades de las principales corrientes

Corriente 1 2 3

Alimentacién  Alimentacién

Producto de

depresurizada domos DA-101

Fraccion de vapor 0.0000 0.0556 0.0000
Temperatura (°C) 100.0000 90.3844 57.1660
Presion (Kg/cm2) 1.3585 0.2800 0.1563
Flujo molar 301.9430 301.9430 114.2887
(Kgmoifh)

Flujo mésico (Kg/h) 31086.8223  31086.8223 1732.9033
Flujo volumétrico (m3/h) 34,7505 34,7505 13.4447
Entalpia (Kcallh) 1.4655x 107 14655x107  82962.0595
Densidad (Kg/m3) 819.9872 17.2478 837.4361
Peso molecular 102.9559 102.9559 102.6513
Calor especifico  (KJ/Kgmol °C) 198.2908 1921875 186.6071
Conductividad térmica (Watt/mK) 0.119¢9 --- 0.1278
Viscosidad (cp) 0.3049 - 0.4041
Factor Z 0.0054 - 0.0007
Tension superficial ~ (Dinafcm) 22,0260 -— 24,8684
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Corriente 4 5 6

Producto de Vaporde  Alimentacion
fondos DA-101 domo DA-101  a DA-102
Fraccidn de vapor 0.0 1.0000 1.0000
Temperatura (°C) 124.5495 57.1660 131.0000
Presién (Kgfem?) 0.5914 0.1563 0.0563
Flujo molar (Kgmol/hy 182.0434 5.6010 114.2987
Flujo masico (Kg/h) 18964.9492 388.9695 1732.9033
Flujo volumétrico  (m3/h) 20.8657 0.4401 13.4447
Entalpfa {Kcalf) 1.4552% 107 33149.4751 1.4721x 106
Densidad (Kg/m3) 811.3654 - 0.1691
Peso molecular 104.1782 - 102.6513
Calor especifico (KJ/Kgmol °C}) 204.3382 164.6131
Conductividad térmica (WattmK) 0.1132 0.0183
Viscosidad (cp) 0.2618 0.0080
Factor Z 0.0023 0.9981
Tension superficial  (Dina/cm) 20.3084
Corriente 7 8 9
Productode  Productode  Producto de

domo DA-102 fondos DA-102 domos DA-104

Fraccion de vapor 0.0000 0.0000 0.0000
Temperatura (°C) 87.4705 154.2266 57.5761
Presion {Kg/em?) 1.2400 1.6300 1.2700
Flujo molar (Kgmoifh) 18,1978 95.1009 7.7078
Flujo masico (Kafh) 1652.5601 10080.3135 598,8595
Flujo volumétrico {m3h) 41.8889 11.5559 0.6784
Entalpia (Kcalh) -466739.4018 626531.5045 - 27895.9015
Densidad {Kg/m3) 805.0233 743.9640 837.0084
Peso molecular 86.0824 105.8960 77.6952
Calor especifico  (KifKgmol °C) 162.1237 237.5069 134.5208
Conductividad térmica{Watt/mK) - 0.1027 0.1339
Viscosidad {cp) - 0.1852 0.4008
Factor 2 -- 0.0064 0.0042
Tension superficial ~ (Dinafern) 15.1662 23.7973
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Corriente 10 1" 12
Producto de  Producto de Residuos
fondo DA-104 domo DA-103  de DA-103

Fraccion de vapor 0.0000 0.0000 0.0000
Temperatura (oC) 127.8483 63.5613 101.1926
Presion (Kglem?2) 1.7300 0.0700 0.2400
Flujo molar (Kgmolih) 11.4900 181.8504 0.1930
Flujo méasico (Kg/h) 1053.7306 18943.9570 20,9925
Flujo volumétrico {m3ih) 1.2105 20,8425 0.0232
Entalpia (Kcal/h) -6850.3330 1.4025x 107 13761.0013
Densidad (Kgim?3) 762.3896 865.5037  834.4077
Peso molecular 91.7088 104.1733 108.7812
Calor especifico  {KJ/Kgmol °C) 180.0940 183.1791 207.4213
Conductividad térmica (Watt/mK) 0.1102 0.1271 0.1179
Viscosidad (cp) 0.2103 0.4639 0.3262
FactorZ 0.0061 0.0003 0.0010
Tension superficial (Dinalcm) 16.4235 26,5297 22,5264

TABLA 7.3 RESULTADOS OE LA SIMULACION DEL PROCESO ACTUAL

Columna de estireno/etibenceno DA-101

DOMO FONDO
Presién (Kg/em2) 0.156 0.591
Temperatura (°C) 80.000 125.000

ESPECIFICACIONES.

1. Flujo de vapor en la etapa 1 es 389.000 Kg/h
2. Fraccion mol en la etapa 102 es de 0.998
3.Relacion de reflujo es igual a 9.800

11g



PRODUCTOS

Nombre de corriente Vapor Destilado Fondos
Temperatura (°C) 57.46 57.46 124.63
Presidn (Kglem2) 0.16 0.16 0.59
Benceno (fraccién mol) 0.2211 0.0694 0.0000
Tolueno (fraccion mol) 0.1043 0.0948 0.0000
Etitbenceno (fraccién moli) 0.3235 0.7690 0.0014
Estireno {fraccién mol) 0.0232 0.0663 0.9980
a-metilestireno (fraccién mol) 0.0000 0.0000 0.0005
Agua (fraccion mol) 0.3279 0.0005 0.0000
Flujo total 5.5900 117.7600 178.5900

CURVA DE ENFRIAMIENTO DEL CONDENSADOR

Flujo masico (Kg/h)
Temperatura  Presion Carga térmica
(°C) {Kg/lcm?2) liquido vapor (Kcalh)
76.11 016 1460.77 135191.06 0.0000
74.25 0.16 68013.74  68638.10 -6.079x108
72,38 0.16 09680.54 3697.30 -8,047x106
70.52 0.16 117561.86 19089.98 -1.078x107
68.65 0.16 128116.95 8534.88 -1.185x107
66.79 0.16 133165.84 3486.00 -1.243x107
64.92 0.18 134925.41 1726.43 -1.271x107
63.06 0.16 135608.20 1043.63 -1.288x107
61.19 0.16 135944.16 707.68 -1.302x107
59.32 0.16 136138.51 513.33 -1.315%107

57.46 0.16 136263.19 388.65 -1.328x107
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CURVA DE CALENTAMIENTO DEL REHERVIDOR

Flujo masico (Kg/h)
Temperatura  Presién Carga térmica
(°C) (Kg/em2)  liquido vapor (Kcal/h)
121.57 0.59 175103.13 0.000 0.0000
121.88 0.59 175103.13 0.000 2.497x104
122.18 0.59 175103.13 0.000 4,995x104
122.49 0.59 17510313 0.000 7.495x104
122.79 0.59 175103.13 0.000 9.996x104
123.10 0.59 175103.13 0.000 1.249x10%
123.41 0.59 175103.13 0.000 1.500x105
123.71 0.59 175103.13 0.000 1.750x105
124.02 0.59 175103.13 0.000 2.001x105
124.32 0.59 175103.13 0.000 2.252x10%
124.63 0.59 17886.88 157216.25 1.359x107

COLUMNA DE RECUPERACION DE ETILBENCENO DA-102

DOMO FONDO
Presién (Kg/em?) 1,240 1.630
Temperatura (°C) 95.000 155.000
Relacién de reflujo 12.289

ESPECIFICACIONES.
1. Flujo de vapor en la etapa 1 es de 0.00
2. Fraccién mol de etilbenceno en la etapa 1 es de 0.0078

3. Carga térmica en ef rehervidor es de 1.237x10€ kcalh
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PRODUCTOS

Nombre de corriente

Temperatura (°C)
Presién (Kgfem2)

Bencenc (fraccién mol)
Tolueno (fraccion mot)
Etilbenceno (fraccion mol)
Estireno (fraccidn moi)

«-metilestireno (fraccién mol)

Agua (fraccidn mol)

Flujo total

Destilado
87.02
1.24
0.4260
0.5632
0.0078
0.0000
0.0000
0.0029
19,1800

Fondos
154.36
1.63
0.0000
0.0037
0.9171
0.0792
0.0000
0.0000
98.5800

CURVA DE CALENTAMIENTO DEL CONDENSADOR

Temperatura  Presién
(°C) (Kgfem?2)

110.15
107.83
105.52
103.21
100.89
98.58
96.27
93.95
91.64
80.33
87.02

1.35
1.34
1.33
1.32
1.31
1.29
1.28
127
1.26
126
1.24

Carga térmica

Flujo masico (Kg/h)

Iiquido vapor
180.25  21774.84
7663.51 14291.59
14057.71 7897.38
19044.02 2911.07
21062.62 892.47
21566.70 388.39
217563.21 201.88
21845.42 109.67
21898.72 56.37
21932.45 2264
21955.09 0.00

(Kcal/h)

0.0000
-6.761x105
-1.263x106
-1.730x108
-1.935x106
-2.004x106
-2.004x108
-2.075x106
-2.103x108
-2.130x106
-2.155x108



CURVA DE CALENTAMIENTO DEL REHERVIDOR

Flujo masico (Kg/h)
Temperatura  Presién Carga térmica
(°C) (Kg/em?2) liquido vapor (Kcal/h)
154.03 162 26025.76 0.00 0.0000
154.06 1.62 25948.88 76.89 6540.9760
154.10 1.62 24514.20 1511.56 1.205x108
154.13 1.63 22027.74 3098.02 2.464x105
154.16 1.63 21313.75 4712.02 3.746x105
154.19 1.63 19635.72 6390.05 5.078x105
154.23 1.63 17898.56 8127.20 6.457x105
- 154.26 163 16107.86 9917.90 7.877x105
154.29 1.83 14269.67  11756.10 9.336x105
154.33 1.63 12393.9 13631.87 1.082x106
154.36 1.63 10434.78  15590.99 1.237x106

COLUMNA DE ESTIRENO/RESIDUOS DA-103

DOMO FONDO
Prasion  (Kglem?) 0.070 0.240
Temperatura (°C) 66.000 107.000

ESPECIFICACIONES.
1. Flujo de vapor en la etapa 1 es de 0.00
2. Relacion de reflujo es igual a 0.57

3. Fraccidon mof de estireno en la etapa 21 es de 0.80



PRODUCTOS

Nombre de corriente

Temperatura (°C)

Presién (Kg/cm?2)

Benceno (fraccién mol)
Tolueno (fraccion mol)
Etilbenceno (fraccién mol)
Estirene (fraccion mol)

a-metilestireno {fraccion mol)

Agua {fraccién mol)

Flujo total

Destilado
63.61
0.07
0.0000
0.0000
0.0014
0.9984
0.0002
0.0000
178.4000

Fondos
101.20
0.24
0.0000
0.0000
0.0000
0.6696
0.3304
0.0000
0.1900

CURVA DE CALENTAMIENTO DEL CONDENSADOR

Temperatura Presién
(°C) (Kg/icm2)

66.25
65.99
65.72
65.46
65.19
64.93
64.67
64.40
64.14
63.87
63.61

0.08
0.08
0.08
0.08
0.07
0.07
0.07
0.07
0.07
0.07
0.07

Flujo mésico

liguido

0.00

0.00

0.00
18912.09
29172.42
209172.42
29172.42
29172.42
29172.42
29172.42
2917242

(Ka/)
vapor
2917242
29172.42
29172.42
10260.33
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00

Carga térmica
(Kcalh)

0.0000
-2483.8861
-4966.1907
-1.730x108
-2.669x108
-2.672x108
-2.675%106
-2,678x108
-2.682x108
-2.685x108
-2.688x106



CURVA DE CALENTAMIENTO DEL REHERVIDOR

Flujo masico (Kg/h)
Temperatura  Presién Carga térmica
(°C) (Kglem?2) liquido vapor (Kcalh)
98.00 023 24704.38 10.95 0.0000
98.32 0.23 21177.26 3538.07 3.122x108
98.64 0.23 18012.43 6702.90 5.924x105
98.96 0.23 1614237 9572.96 8.466x105
99.28 0.24 1251559  12199.74 1.079x106
99.60 0.24 10090.79  14624.54 1.293x106
99.92 0.24 783352  16881.81 1.493x108
100.24 0.24 5719.99  18995.34 1.680x108
100.56 0.24 372394  20991.39 1.857x108
100.88 0.24 1830.79  22884.54 2.024x108
101.20 0.24 2094  24694.39 2.184x108

COLUMNA BENCENO/TOLUENO DA-104

DOMO FONDO
Presién (Kg/cm2) 1.270 1.730
Temperatura (°C) 60.000 129.000
Relacion de reflujo 1.675

ESPECIFICACIONES.
1. Flujo de vapor en la etapa 1 es de 0.00
2. Fraccién mol de tolueno en la etapa 50 es de 0.990

3. Fraccién mol de benceno en la etapa 1 es de 0.992
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PRODUCTOS

Nombre de coriente Destilado Fondos
Temperatura (°C) 57.83 128.85
Presién (Kg/cm2) 1.27 1.73
Benceno (fraccién mol) 0.9922 0.0004
Tolueno {fraccién mol) 0.0007 0.9857
Etilbenceno (fraccion mol) 0.0000 0.0137
Estireno (fraccion mol) 0.0000 0.0001

a-metilestireno (fraccién mol) 0.0000 0.0000
Agua (fraccién mol) 0.0070 0.0000
Flujo total 82600  10.9100

CURVA DE CALENTAMIENTO DEL CONDENSADOR

Flujo masico (Kg/h)

Temperatura  Presion Carga térmica
(°C) (Kglem2) liquido vapor (Kcalm)
90.08 1.38 0.00 1715.36 0.0000
86.96 1.37 1595.11 120.25 -1,508x105
83.84 1.36 1662.91 62.45 -1.595x105
80.72 1.35 1685.84 29.52 -1.640x105
77.60 1.34 1697.11 18.25 -1.674x105
74.48 1.33 1715.36 0.00 -1.721x105
71.36 1.31 1715.36 0.00 -1.745x105
68.25 1.30 1715.36 0.00 -1.768x105
62.13 1.29 1715.38 0.00 -1.791x108
62.01 1.28 1715.38 0.00 -1.814x105

58.89 1.27 1715.36 0.00 -1.837x108
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CURVA DE CALENTAMIENTO DEL REHERVIDOR

Flujo masico (Kg/h)

Temperatura  Presi6n

(°C) (Kg/fcm?2) liquido
129.58 1.72 3322.86
129.61 1.72 3048.08
129.63 1.72 2775.32
129.66 1.72 2514.67
128.69 1.73 2261.69
129.72 1.73 2020.56
120.74 1.73 1791.61
129.77 1.73 1578.58
129.80 1.73 1376.88
129.83 1.73 1187.45
128.85 1.73 1009.64

Carga térmica

vapor (Kealfh)
0.00 0.0000
273.78 2.312x104
547.54 4.625x104
808.19 6.826x104
1061.17 8.963x104
1302.30 1.100x10%
1531.24 1.293x105
1744.28 1.473x105
1945.98 1.643x105
2135.40 1.803x10%
2313.22 1.953x105

TABLA 7.4. Dimensionamiento de los platos.

PARAMETROS
Espaciamiento entre platos (mm)
Factor de espumamiento
Numero de pasos de flujo
tnundamiento max. permisible (%)

Manual de disefio

Respaldo de bajante (% sobre el
espacio entre platos)

Calda de presién maxima en
platos  (mmliquido)

Carga maxima de represa
(m3h/m)

COLUMNA

DA-101 DA-102 DA-103
760 508 762
1.0 1.0 1.0
2 1 1
82.0 82.0 82.0
Glitsch  Glitsch  Glitsch
85 40.0 60.0
254.0 254.0 203.2
0.017 00186  0.0188
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COLUMNA

PARAMETROS DA-101 DA-102 DA-103
Tipo de platos valvulas valvulas  vélvulas
Eficiencia de plato Emv (%) [51] 75 75 75
Grosor de valvulas (mm) 1.524 1.524 1.524
Densidad de valvulas (Kg/m3) 8169.41 8169.41 8169.41
Grosor del plato (mm) 3.404 3.404 3.404
a repres
Altura da 1a fepresa (mm) 19.05  19.05 19.05
Claro de bajante (mm)
32.77 28.10 20.07
Area de orificios (%)
15.30 15.30 15.30
Tipo de bajante X . .
vertical  vertical  vertical
Tipo de orificlo
plano plano plano
Tipo de represa
recta recta recta
ESPECIFICACIONES DE DISENO.
COLUMNA
PARAMETROS DA-101 DA-102 DA-103
Capacidad de inundamiento 0.437 0.427 0.394
Inundamiento (%) [Glitsch] 81.72 67.73 80.55
[Koch] 64.39 68.01 59.97
{Nutter] 72.09 62.79 72.45
Calda de presion total por plat
(mmiquido) POrPRC 12514 9015 107.721
C 1a repre: 3
argaen presa (m-/him} 22.95 26,51 15,131
esidenci
Tiempo de residencia (s) 1361 1025 771
Velocidad de disefio de bajant
(;33:;;2) ¢ diseflo de bajanie 0.17 0.159 017
Velocidad actual en bajante (m/s) 0.056 0.050 0,009
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DA-104
vélvulas
80
1.524
8169.41
3.404
19.05
12,70
15.30
vertical
plano

recta

DA-104
0.408
53.54
55.30
§5.84

55.537

5.651
8.81
0.153
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PARAMETROS DA-101 DA-102 DA-103
Si jant
(Tls;empo de residencia en bajante 3.20 277 151

Respaldo en bajante (%) 24.15 27.02 19.56

Respaldo en bajante (mmiiquido) 18354 13728 149,04

DIMENSIONES DE COLUMNA
COLUMNA
PARAMETROS DA-101 DA-102 DA-103
Didmetro {m) 5.03 1.524 2.591
Area (m2) 19.86 1824 5272
Area activa minima (m?2) 18.25 1.508  5.204
Area promedio de bajante (m2) 0.807 0.158 0.034

Longitud del paso de fluj
ongitud del paso de flujo (MM) 107 10 109220  2463.80

416349 1380.98 2112.03
7.068 1.083 0.801
19.06 19.06 19.05

2792  0.231 0.796
Nimero aprox. de valvulas (3 pulg
de base) 2367 195 672

Ancho del paso de flujo (mm)
Longitud total de represa (m)
Altura de represa (mm)

Area de orificios (m?2)

DIMENSIONES DE BAJANTE

PARAMETROS DA-101 DA-102 DA-103
Ancho (mm) 219.90 215,90 63,50
Longitud (m) 2.04 1.08 0.80
Area (m2) 0.30 0.16 0.03

Claro (mm) 32.8 38.1 201
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CAPITULO OCHO
MODIFICACION DEL DISENO ACTUAL

8.1. Razones para realizar una renovacién en el proceso:

La realizacidn de modificaciones a un proceso como es el de destilacién de
estireﬁo, permite hacer uso de equipo que incrementa sustancialmente la
capacidad de produccién obteniendo el producto a la misma pureza y con menor
consumo de energla por unidad producida.

Sistemas como propano-propileno, agua-metanol y el presente en estudio, han
demostrado ser altamente demandantes de energlia [2], principaimente debido a
los altos requerimientos de pureza en los productos.

Actuaimente mediante el empleo de la simulacién de procesos per computadora
se pueden evaluar los puntos donde se consume energla en exceso, el
sobredisefio en los equipos, y donde finalmente se puede analizar el potencial de
mejoramiento del proceso, incluyendo modificacién de equipo existente, aumento
en la capacidad, integracién térmica de corrientes, instalacion de sistemas de
control avanzado, etc. Permitiendo el desarrollo de proyectos que cumplan con la
demanda de! producto petroquimico y tengan los beneficios econdmicos que se

requieren para hacer viable el proyecto, (Ver Capitulo Nueve).

8.2 Evaluacion del sobrediserio en el proceso actual

Para evaluar el sobredisefio que pudiera tener la seccion de destilacion del
proceso actual, se incrementd el flujo masico de alimentacion (corriente 1), y por
medio del simulador se dimensionaron las columnas teniendo como variables fijas
el didmetro. las composiciones de los productos, las etapas y la eficiencia y como
variables manipulables la relacion de reflujo y las cargas térmicas. En la tabla 8.1

se presentan los resultados obtenidos.
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Aumento de carga (%) = 10
Alimentacion (Kg/h) = 34 195

Tabla 8.1. Resultados en el aumento de carga de alimentacién.

Producto clave ligero
Producto clave pesado

Fraccion mo!l de CLD!
Fraccién mol de CPD2
Fraccién mo! de CLF?
Fraccion mol de CPF4
Flujo de vapor por domo
(Kgmolfh)

Flujo de destilado (Kgmol/h)
Flujo de fondos (Kgmolih)
Eficiencia de plato
Relacion de reflujo

Carga term.(rehervidor)
[Kealih]*106

Carga term.(condensador)
{Kcal/h]*106

Didmetro de columna (m)

Notas:

1.CLD.- Clave ligero en domos.
2.CPD.- Clave pesado en domos.
3.CLF .- Clave ligero en fondos.

4 .CPF .- Clave pesado en fondos.

COLUMNA

DA-101 DA-102 DA-103  DA-104
etilbenceno  tolueno estireno benceno
estireno  etilbenceno a-metit  tolueno

estireno
0.7409 0.5533 0.8983 0.5921
0.0990 0.0078 0.0002 0.0004
0.0015 0.0066 0.6696 0.0004
0.9980 0.8761  0.3304 0.9856
573 0.0 0.0 0.0
134,77 20.98 19143 9.20
191.64 113.79 0.21 11.77
75 75 75 80
8.55 11.82 0.5 1.8
13.48 1.24 2.21 0.23
-13.49 -2.28 -2.75 -0.21
4.95 1.50 2.55 0.45



Aumento de carga (%) = 20
Alimentacion (Kg/h) = 37304.18

Preducto clave ligero
Producto clave pesado

Fraccién moi de CLD1
Fraccién mol de CPD?
Fraccién mol de CLF3
Fraccidn mol de CPF4
Flujo de vapor por domo
{Kgmol/h)

Flujo de destilado {Kgmol/h)
Flujo de fondos (Kgmol/h)
Eficiencia de plato
Relacién de refiujo

Carga term.(rehervidor)
[Kcalhj*106

Carga term.{condensador)
[Kealh}*108

Digmetro de columna (m)

DA-101
etilbenceno
estireno

0.6852
0.1656
0.0014
0.9980

586

159.38
197.09
75
7.00
13.32

-13.33

4.95

Aumento de carga (%) = 30

Alimentacion (Kg/h) = 40412.87

Producto clave ligero
Producto clave pesado

Fraccién mol de CLD1
Fraccién mol de CPD2
Fraccién mol de CLF3
Fraccién mol de CPF4

Flujo de vapor por domo
(Kgmol/h)

Flujo de destilado (Kgmalh)
Flujo de fondos (Kgmol/h)

DA-101
etilbenceno
estireno

0.8402
0.2195
0.0014
0.9980
0.5.99

185.19
201.35
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COLUMNA
DA-102 DA-103  DA-104
tolueno estireno  benceno
etilbenceno  a-metil tolueno
estireno
0.5371 0.9984 0.9908
0.0078 0.0002 0.0000
0.0110 0.6696 0.0531
0.7963 0.3304 0.9331
0.0 0.0 0.0
2245 196.87 9.53
136.93 0.22 12.92
75 75 80
11.83 0.46 1.66
1.24 2.20 0.23
-2.47 -2.76 -0.22
1.50 2.55 045
COLUMNA
DA-102 DA-103  DA-104
tolueno estireno  benceno
etilbenceno  a-metil tolueno
estireno
Ak 0.9984 11}
0.0002
0.6698
0.3304
0.0
201.11
0.23



Eficiencia de plato 75 75

Relacién de refiujo 6.00 0.42
DA-101 DA-102 DA-103 DA-104
Carga term.(rehervidor) 1347 217
[Kcal/h)*10-6
Carga term.(condensador) -13.53 -2.74
{Kcalh}*106
Didmetro de columna {m) 4.95 2.55

*** Estas columnas no converjen con Jas especificaciones dadas.

Estirenc en donos
N Estireno on fondos
2 Etilbenceno en domos
# Etilbencono en fondos

14
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Figura 8.1.Variacidn de 1a compPosioidn en componentes
clave con respecto al aumento en carga
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Carga térmnioca en rehervidor
(Kcal/mrnieS
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COLUMNA DPA—L104

(Koal/h)
2498800

212809

184680

156889
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Carga térmica

138884
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% de oparga

Figura 8,12.Variavidén de la garga térmica en el rehervidor
vs % de canrga

8.3, Metodologia para la modificacion del disefio actual empleando empagques
estructurados, '

Los empaques estructurados aumentan la eficiencia de la columna, que
expresada como HETP permite incrementar el nimero de etapas tedricas en las
columnas actuales, esto da la flexibilidad de aumentar la carga de alimentacién y
obtener la composicién de Ios productos deseada.

Metodo de célculo

a) Usar un HETP recomendado para el sistema y tipo de empaque especifico.

En la Tabia 8.2 se presentan datos de HETP abtenidos en planta piloto jos cuales
pueden escalarse para emplearlos en el proceso real. Los crilerios de

escalamiento son:
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- No muestran efecto en cuanto al didmetro, excepto el empaque Hyperfil que
muestra un incremento en el HETP a medida que aumenta el didmetro de
" columna.

- Con respecto a las cargas de liquido y vapor el HETP aumenta conforme las
cargas aumentan, la mayor influencia la tienen las cargas de liquido, por lo que se
recomienda hacer pruebas en un amplio rango de cargas de liquido considerado
del minimo al maximo porcentaje de operacion.
- A mayor presién menor HETP.
Cuando no se cuente con valores experimentales de HETP es necesario
obtenerlos haciendo pruebas en plenta piloto, usualmente el fabricante de
empaques ofrece este servicio.
b) Calcular el nimero de etapas tedricas

n=He/lHETP  y He=Hy-(Hy*2/10)
donde He = altura de empaque, calculada como la altura total de la columna real
menos la altura ocupada por los distribuidores. Ei criterio es colocar un distribuidor
cada 3.0 m del altura, y la altura de un distribuidor es de 0.81 m aproximadamente
i2). ’
Hy = altura real de la columna
¢) Realizar el balance de materia y energia del tren de destilacidn (por medio del
simulador de proceso para un calculo riguroso).
d} Identificar Ia etapa de alimentacion en cada columna para determinar la seccion
de domo (arriba de la alimentacitn) y seccién de fondo (abajo de la alimentacién).
e) Seleccionar las etapas de maximo flujo volumétrico de vapor en la seccion de
domo y de fondo, por ser el determinante en el calicufo del diametro de la
columna.
f) Listar los flujos y propiedades de las etapas seleccionadas, obtenidos del

balance riguroso.
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g) Aplicar el método de Bravo-Fair (seccién 6.1) para calcular el HETP. Comparar

este valor con el recomendado usado inicialmente.

h) Célculo del didmetro de ta columna usando la interpolacién GPDC para

determinar el punto de inundamiento (Seccidn 6.2.2).

Realizar la secuencia siguiente para las secciones de domo y fondo:

G, kgh m2
L, kg/h m?2
pg. kgim?
Py kg/m3

FIv

Parametro de capacidad

. cp

v, ¢S

Fp. mrt

C.Fl

% de inundamiento
Cg, disefio m/s
lpa/lpL - P2
ug, mfs

Flujo, m3/s

Ay, m2

Dr. m

flujo mésico/Ar de! balance
flujo masico/Ar del baiance
delbalance de materia
delbalance de materia

Ec.B.28

Gréficas 6.1,6.2y6.3

delbalance de materia
Hipy,
Gréfficas 6.1,62y 6.3
Ecuacion 6.29
75 (seccif 6.3)
0.75°Cs.Fy

Ec. 6.30
del balance de! materia
m¥s/ ug

[4*Ayim) 12
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Tabla 8.2 Valores reportados de HETP para el sistema estireno-etilbenceno [10]

Empaque Diadmetro de  Allura Presion HETP, m Reportados
columna, m  empague, m Kglem2 por:
Sulzer BX 0.508 1.98 0.136 0.183 BASF
Sulzer BX 0.508 1.98 0.068 0.196 BASF
Gempack 4A - 4,57 0.068 0.254 Glitsch
Gempack 2A s 4.57 0.068 0.343 Glitsch
Gempack 2A 3.96 39 0.162 0.432 Glitsch
Intalox 2T 0.381 290 0.068 0.381 Norton

Se evalub la sustitucion de los internos actuales por tres tipos de empaques
estructurados: Sulzer, Norton y Flexipack, y aumentando la capacidad de
produccién a 30, 40 y 50 %, obteniendose los resultados presentados en las
tablas 8.3 a 8.11.
8.3.1 Resultados de la modificacion empleando empaques estructurados Koch
Sulzer BX
Constantes del empaque (tabla 4.1):

altura, h {m) 0.006
base, b {m) 0.013
lado, s {m) 0.009

4rea especifica, a (m/m3) 500

diametro equivalente, (m) 0.1076

fraccion vacta 0.90
angulo 60
Per. disp. p, m/m2 598.43
% de inundamiento 75

HETP propuesta (tabla 8.2), (m) 0.1524
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Tabla 8.3 Modificacion empleando empaques estructurados Koch Sulzer BX

Caracteristicas hidraulicas
Etapas tetricas

Etapa de alimentacion
Didmetro real, (m)

Altura real, (m)
Resultados

Fraccién mol de CLD1
Fraccién mol de CLD?2
Fraccion mol de CLD3
Fraccién mol de CLD#

Flujo de vapor por domo (Kgmal/h)
Flujo de destilado (Kgmolfh)

Relacién de reflujo

Carga rehervidor, Kcatth (10-6)
Carga condensador, Kcalfh (10-6)
Pendiente curva de equilibrio, m

Etapa seccion de domo
Etapa seccion de fondo

Presion, Kglem?
Temperatura, °C

Kg/h de vapor

Flujo vapor, Kg/hm2

Peso molecutar de vapor
m3/h de vapor

Velocidad sup. de vapor, mis
Flujo de vapor, Kmol/h
Difusividad de vapor, m2/s
Densidad de vapor, Kgim3
Viscosidad de vapor, cp
Kg/h de liquido

Flujo de liquido, Kg/hm?2
Flujo de Iiquido Kmol/h
Velocidad sup. de liquido, mvs
Difusividad da liquido, m2/s
Peso molecular de liquido
m3h de flquido

Densidad de liquido, Kg/m3
Viscosidad de liquido, cp
tensién superficial, dinafcm

Aumento de carga (%) = 30
Alimentacién (Kag/h) = 40,412.27

COLUMNA
DA-101 DA-102 DA-103 DA-104
294 130 92 136
127 75 50 83
5.029 1.4 2.59 0.457
55.6 14 2.59 0.457
0.8213 0.2768 0.9982 0.9916
0.0002 0.0000 0.0002. 0.0000
0.0015 0.0831 06695 0.0118
09979 0.9100 0.3304 0.9882
6.05 — —— —
143.97 14.03 24231 1010
24249 129.94 0.18 3.93
8.5 115 0.15 1.48
1.44 0.375 1.97 0.218
10.036 2.07 0.9 1.36
126 8 2 3
293 75 50 93
DA-101 DA-102 DA-103 DA-104
secclon de dome-seccion de fendo
0306 1.4-1.6 0102 1416
10321245 117.1-144.8 64.3848 664 3.84.8
162679470061 17000-17890 2002427218 21452148
8191-8561 1101141587 5506-5163 13065-13073
1043810416 90.08-101.51 104.16-104.16  77.92-79.31
143300-91256  396.51-3041.92 11040048705  591-507
2.0-1.28 0.079-0.071 582-257 1.00-0.86
1559-1633 189176 279.261 27.53-27.08
49E527E-5  11ES-41E-S  12E487E5  9.6EB-0.0E-9
1.135-1.864 3.8674.538 0.263-0.558 3634.23
0.0074.0.0079  0.00850-0.00854 0.0066-0.0070  0.0087-0.0088
147613195349 1543817755 3735-22113 13632714
7431-9834 9999-11499 7084154 8209-16531
1409-1875 178171 35.85.212.30 17453351
0.00250.0034 0003500043  2.1E4-13.7E4  0.0026-0.0058
52E-94268  74EBGSE-9  32EH44ED  55E-562E.9
104.73-104.16  67.84-104.03 104.16-104.16  78.11.81.00
16065240.67  10.712-23.650  4.316-28.091 170343
817.1381169  763.17.750.74  B6532-847.52  801.6-7908
0.20770.2622  024350.1955  045552-0.37495 02803-0.255
21622033 1821815767  26.351:24.350  19.52-18.51



RESULTADOS METODO FAIR-BRAVO

Flujo de liquido F, Kg/m s 0.00350.0046  0.0046-0.0053  3.29E4-1.95E3
Vel. efectiva de llquido., uy a1, M's 0012300173 0.190.24 9.47E-4-6.00E-3
Vel. efectiva de vapor., uj o, Vs 275-1.78 1.09-0.97 8035
Nimero de Reynolds, Reg 37983732 4482-4759 2856-2518
Nimero de Schmidt, Sciy 0.134-0.159 0.20-0.18 0.208-0.188
Numero de Sherwood Shgy 12.64-13.18 16.42-16.09 11.64-100.18
Coeficiente de transl. gas KG m/s  0.0669-0.0396  0.0204-0.020 0.157-0.076
Altura unidad de tranf. Hiy 0.059-0.066 0.079-0.069 0.075-0.06%
Coeliciente de trans!. [q. K| m/x  9.54E-5124E4 1.07E-4-182E4 2.03E-5591E5
Altura unidad de trant. H; 00533-0.085  0.0524-00475  0.023-0047
A=mGA 1.15-0.90 222214 6.99-1.11
HTU, m 0.122-0.1158 0.185-0.171 0.23-0.12
HETP, m 0.11280.1219  0.127-0.113 00780116

2.85€-3-7.88E-3
0.014-0.030
1.37-1.18
51935172
0.244-0.232
19.82-19.44
0.22.0.020
0.094.0.089
1.06E+4-1.6E-4
0.058-0.072
2.15-1.10
0.21-017
0.141-0.162

CALCULO DEL DIAMETRO POR EL METODO DE INTERPOLACION GPDC
PARA DETERMINAR EL PUNTO DE INUNDAMIENTO (Seccién 8.1)

Fiy 51.012.50.672
Pardmetro de capacidad 1.6-15
viscosidad v, ¢S 0.364-0.323
Fry m- £6.6-639

O Fls Vs 0.1120.106
Cy, de disefio, m/s 0.084-0.079
pafeL - PG)]”Z 0.037-0.048
Ug, m/s 2251-1.850
Flujo, m3/s 39.806-25.349
A, m 17.648-15.360
Dy,m 4.75-4.42

0.064-0.077 0.002-0.021
1.38-1.38 244155
0.311-0260 05260442
60.668.9 60.6-68.0
0.097-0.097 0.1440.107
0.073-0.073 03550264
0.070-0.078 00170026
1.036-0.931 62043135
1.221-1,095 30.667-13529
114761477 49434315
1.225-1.224 25092344

0.043-0.092
1.5-1.3
03500323
68.6-60.9
0.105-0.091
0.079-0.06%
0.067-0.073
1.169-0.936
0.184-0.141
0.140-0.151
04230438

Tabla 8.4 Modificacién empleando empaques estructurados Koch Sulzer BX

Aumento de carga (%) = 40
Alimentacion (Kg/h) = 43,520,91

Resultados

Fraccién mol de CLD!

Fraccién mol de CLD?

Fraccién mol de CLD3

Fraccién mol de CLD?

Flujo de vapor por domo (Kgmolh)
Flujo de destilado (Kgmol/h)

Flujo de fondo (Kgmol/h)

Relaci6n de reflujo

Carga rehervidor, Kcal/h (10-6)

DA-101

0.8207
0.0002
0.0015
0,998
6.2
155.38
261.13
8.5
1.56
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COLUMNA
DA-102 DA-103
0.2698  0.9983
0.0000 0.0002
0.0838 0.6695
09100 0.3305
15.26 260.93
14012  0.20
11.5 0.15
0.0423

DA-104

0.9912
0.0000
0.0118
0.9882

11.09
417
1.48
0.0242



DA-101 DA-102 DA-103 DA-104

Etapa seccién de domo 115 4 2 3
Etapa seceién de fondo 293 75 50 94
Carga condensador, Kcalh (10-6) -1.86 -0.1644 -0.0235
DA-101 DA-102 DA-103 DA-104
seccidn de domo-seccion de fondo
Presién, Kg/em? 0.3-06 1415 0102 1415
Temperatura, °C 101.6-1245 107.8-144.5 £4.3-84.8 80.1-93.1
Kg/h de vapor 176200-183653  17880-19517 31255-20306 2363-2597
Flujo vapor, Kg/: 88748245 11580-12641 5929-5559 14394-15818
Peso molecular de vapor 104.42-104.16 B85.52-101.45 104.16-104.16 77.91-79.48
m2m da vapor 162400-88550  4794.4302 118900-52441  651-612
Velocidad sup. de vapor, m/s 227138 0.8626-0.7742  6.26-2.76 1.1-1.04
Flujo de vapor, Kmolh 1688-1763 2090719238 300.07-189.08  3033-3267
Difusividad de vapor, m&/s 458E-5227E5  1.0E-5-1.2E5 1.2E-4-6.7E5 9.0E-6-9.3E-9
Densidad de vapor, Kglm3 1.085-1.864 3.730-4.537 0.263-0.559 3.634.24
Viscosidad de vapor, cp 0.0074-0.0079  000852-0.00854 0.0066-0.0070  0.0087-0.0089
Kg/ de liquido 147613195394  16845-10367 4019-23810 1504.2982
Flujo de !(quido, Kg/hm 8051-10616 1091012544 7624517 9161-18165
Flujo de liquido Kmoth 1526-2025 192186 38.58-226.60 19.25-36.66
Velocidad sup. de llquido, m/s 0.0027-0.0036 0.0039-00046  24E-4-14954  0.0032-0.0095
Difusividad de liquido, mé/s 5.1E.9-8.2E-9 6.9€.9-9.5€-9 3.1E-0-4.1E-9 5.5E-8-6.1E-9
Peso molecular de liquido 104.78-104.468  B7.73.104 104.16-104.16  78.44-81
m3m de liquido 195.56-259.81 21.11.25.78 4.644.28.085 18:2.77
Densidad de liquido, Kg/m3 B17.76011.69 7834575082  B6532-847.52  801.6-7907
Viscosidad de liquido, cp 0300802622 0243901856  046134-37405  0.2803-0.255
Tenslén superficial, dina/cm 21.73-20.33 18.208-15.770  26477-24350  10.52-1853

RESULTADOS METODO FAIR-BRAVO

Flujo de liquido F, Kg/m s 00037-0.0048  0.0551-00058  354E-4-43E-4  4.26E-3-B44E-3
Vel. efectiva de liquido., U aft VS  0.01320.0187  0.0200.027 9.81E-46.52E-3  0.016-0.033
Vel. efectiva de vapor., U] af, /s  3.12.1.89 1.18-1.06 86-38 151-1.42
Nimero de Reynolds, Rey 413654030 47325193 30902712 5720-6244
Numero de Schmidt, Sc 0.1400.158 0.21.0.18 0.207-0.188 0.244-0.225
Nimero da Sherwoed Shg 13.75-14.02 17621726 12.38-10.80 2142:2235
Cosficiente de transf. gas K mys 007140082 0.021-0.023 0.17-0.081 0.023-0.023
Altura unidad de tranf, Hey i 0.062:0.067 0.084-0.070 0.076-0.070 0.095-0.091
Coeficiente de transt, liq. K| s  981E-5420€4 142E-419E4  209E-56,16E5 1.11E-4-1.7E4
Allura unidad detranf. Hy 0.0566-0.057 0.055-0.050 0.024-0.049 0.058-0.077
h=mGiL 11509 225214 7.01.11 214121
HTU, m 0.128-0.1189 021.0.18 0.24-0.14 0.22-0.18
HETP, m 0.119-0.1250 0.14-0.12 0.08-0.12 0.146-0.168

CALCULO DEL DIAMETRO POR EL METODO DE INTERPOLACION GPDC
PARA DETERMINAR EL PUNTO DE INUNDAMIENTO (Seccién 8.1)

Fiv 00330055 0.065-0.077 0.002-0.021 0.043.0002
Pardmetro de capacidad 1615 1.39-1.3 21155 1.5-1.4
viscosidad v, ¢S 0.368-0.323 0.311.0.260 0.533-0.442 0.350-0.323
[ 60.6.68.9 63.668.9 68.6-63.9 68.6-66.0



Ce.F1 s

Cg de disefio, m/s
Ipa/lpe.- pall'’2
ug, M's

Flujo, m/s

AT, m

Dr,m

0.113-0.106 0.098-0.007
0.084-0.079 0.074-0.073
0.035-0.048 0.060-0.078
2.317-1.650 1.063-0.831
45.111-22.375 1.332-1.185
19.474-18.567 1.253-1.284
49848 12631278

0.144-0.107
0.355-0.264
0.017-0.028

6.200-9.135
33.028-14.587
5.227-4.647
2624

0.1050.099
0.076-0.074
0.067-0.073

1.169-1.006
0.181-0.170
0.155-0.169
0.444-0.464

Tabla 8.5 Modificacién empleando empaques estructurados Koch Sulzer BX

Resultados

Fraccién mol de CLD1
Fraccién mol de CLD2
Fraccitn mol de CLD3
Fracclén mol de CLD4

Flujo de vapor por domo (Kgmol/h)
Flujo de destilado (Kgmolh)

Flujo de fondo (Kgmol/h)
Relacién de reflujo

Carga reheqvidor, Kcal/h (10°6)
Carga condensador, Kcal/h (10-€)
Pendiente curva de equilibrio, m

Etapa seccién de domo
Etapa seccién de fondo

Presién, Kg/cm?2
Temperatura, °C

Kg/h de vapor

Flujo vapor, Kg/hm2

Peso molecular de vapor
m3h de vapor

Velocidad sup. de vapor, m/s
Flujo da vapor, Kmalh
Difusividad da vapor, me/s
Densidad de vapor, Kg/m?
Viscosidad de vapor, cp
Kgh de liquido

Fiujo de Iiquido, Kg/hm@
Flujo de liquido Kmolh
Velocidad sup. de liquido, mv/s
Difusividad de liquido, m/s
Peso molecular de liquido

Aumento de carga (%) = 50

Alimentacién (Kg/h) = 46,629.54

COLUMNA
DA-101 DA-102 DA-103 DA-104
0.8202 0.2630 0.9983 0.9909
0.0001 0.0000 0.0002 0.0000
0.0015 0.0846 0.6695 0.0117
0.9980 0.9100 0.3305 09883
6.35 - - -
166.76 16.46 27959 11.09
279.80 15028 0.21 417
8.5 11.5 0.15 1.20
1.67 0.0470 02274 0.0236
-1.68 -0.1781 0.3063 -0.0228
1.036 2.07 0.9 1.36
126 9 2 3
293 75 50 94
DA-101 DA-102 DA-103 DA-104
seccién de domo-seccién de fondo
0306 1415 0.1-02 1418
10321245 117,7-144.4 64.394.8 80.1-100.6
168665-197302  20161-21130 33480-31407 2270-2531
9457-9932 13058-13686 6353-5657 13820-15418
104.39-104.16  90.34-101.40 104.16-104.16  77.88-70.60
166100-105800  5197-4658 127400-56199  851-612
232-148 0935708362 6.71-206 1.10-1.01
1807-1834 2234720833 321.53.30162  20.1531.80
49E-527E-5  11ES-1265 ' 2E487ES  9BE-S-0.0E8
1.135.3.864 3684535 0.263-0.559 363426
0.0074-0.0079  0.00847-0.00854 0.0066-0.0070  0.0087-0.0089
171273-226402  16866-20960 4309-25510 1334-2934
8622-11401 12218-13579 13011220 8129-17886
16352174 207-202 41.37-244.91 17.09-36.21
00028-00039  0.0044-00050  2.7E~4-158E-4  0.0026-0.0063
S2E-9-6.26-9  74E-9-B2E9  3.1E9-41ES  5SEH-63ES
1047410496 §1.25.108.97 104.16-104.18  76.11-81.00
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m3m da liquido

Densidad de liquido, Kg/m?
Viscosidad de lfquido, cp
Tensidn supetficial, dina/em

DA-101
209.63-279.02
817.03-811.69
0.2676-0.2622
21.61-2033

RESULTADOS METODO FAIR-BRAVO

Flujo de liquido F, Kg/m s

Vel. efectiva de liquido., uy atf, m's
Vel efectiva de vapor., u) aff. M/s
Nimero da Reynolds, Regy
Numero de Schmidt, Sciy
Nimero de Sherwood Shgy
Coeliciente de transt. gas K. mss
Altura unidad de tranf. Hiy m
Coeficiente de transt. lig. K| m/s
Altura unidad de tranl. H)
A=mGA.

HTU, m

HETP, m

0.0040-0.0053
00142-0.0201
319203
4402-4327
0.134-0.158
14.22-14.82
0,0774-0.044
0.061-0.069
1.03E-5-1.34E-4
0.058-0.059
1.15-0.80
0.128-0.122
0.118-0.128

DA-102
24.40-27.02
T1317-7508%
0227501955
17466-15.778

0.0057-0.0063
0.024-0.028
128115
5373-5620
0.20-0.16
18.93-18.39
0.024-0.024
©.081-0.071
1.58E-4-1.95E4
0.056-0.052
223214
0.21-0.18
013012

DA-103
4.98-30.008
865.32-847.52
0.46135-0.37495
26.477-24.350

3.79E-4-2.25E:3
1.05€-2-6.98E-3
92241
3311-2006
0.207-0.188
13.08-11.42
0.18-0.085
0.077-0.071
2.16E-5-637E-5
0.025-0.051
70111
025013
0.08-0.12

DA-104
1.67:372
601.6-780.4
0.2804-0.255
19.5218.50

3.78E.3-8.30E-3
0.014-0.033
145-1.39
5492-6106
0.244-0.230
20.74-22.15
0.022-0.021
0.095-0.092
1.05E-4-1.7E4
0.055-0.075
232118
0.22-0.16
0.141-0.165

CALCULO DEL DIAMETRO POR EL METODO DE INTERPOLACION GPDC
PARA DETERMINAR EL PUNTO DE INUNDAMIENTO (Seccién 8.1)

Fivy

Pardmetro de capacidad
viscosidad v, ¢S
From”

Co F1 /s

C, de disafio, mvs
(papL - pa'?
ug, Vs

Flujo, m3/s

AT

Dy, m

0.034.0.055
1.6-1.5
0.364-0.323
60.6-60.9
0.112-0.108
0.084-0.079
0.037-0.048
2251-1.650
46.139-29.389
200.498-17.807
5.11-4.76
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0.086-0.077
1.40-1.36

0.204-0.260
60.8-68.9

0.099-0.097
0,074-0.073
0.071-0.078
1.048-0.931
14441204
1.381-1.390
1,33-1.33

0.002-0.021
2.1-1.55
0.533-0.442
68.6-88.0
0.144-0.107
0.108-0.081
0.017-0.026
6.200-3.135
35.389-15.611
5.708-4.970
27-25

0.040-0.085
1.55-1.35

0.350-0.322
68.6-68.9

0.109-0.095
0.081-0.071
0.067-0.074
1.208-0.868
0.174-0.166
0.144.0471
0.428-0467



8.3.2 Resultados de la modificacién empleando empaques estructurados Norton

Intalox 2T
Constantes del empaque (tabla 4.1):
altura, h (m) 0.0104
base, b (m) 0.03886
lado, s (m) 0.02235

drea especifica, a(mZim3)  219.82

diametro equivalente, (in) 0.353

fraccién vacia 0.97
angulo 45
Per. disp. p, m/m2 317

Factor de empague Fp, m-1  55.77

% de Inundamiento 75

HETP propuesto (tabla 8.2), m  0.154

Los valores de composiciones, flujos, propiedades fisicoquimicas y diménsiones
reales de la columna son constantes para cada aumento de carga, lo que varia al
cambiar 2l tipo de empaque son los resultados del método de Bravo-Fair, para

calculo del HETP y el célculo del didmetro de la columna,

Tabla 8.6 Modificacién empleando empaques estructurados Norton Intalox 2T
Aumento de carga (%) = 30
Alimentacién (Kg/h) = 40,412,27

RESULTADOS METODO FAIR-BRAVO

DA-101 DA-102 DA-103 DA-104
Flujo de liquido F, Kg/m s 0.00650.0066  0.088-0.0010 6.21E-4-3.88E-3  7.28E-3-0.145E-3
Vel. efectiva de liquido., Ul eff, VS 0.023100328  0.0350.048 00017-00114  0.027-0.058
Vel, efectiva de vapor., u off, W5 3.18203 1.26-1.13 9.234.07 171447
Namero de Reynolds, Reg 44024340 5212-5586 33012014 84566411
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Numero de Schmidt, Scg 0.134-0.158 0.200.18 0.2080.188 0,244-0.232

Nimero de Sherwood Shg 14.22:14.87 18.59-18.29 13.08-41.44 23.60-23.09
Cosficiente de transf. gas Kg, pys  0.077-0045 0.0231-0.0239  0.176-0.068 0.0258-0.0232
Altura unidad de tranf. Hg m 0.1180.130 0.156-0.135 0.150-0,4136 00790075
Coeficiente de transt. liq. KL mis B3ESLIE4  1.19E4-158E4 1.76E-5515E-5 10.6E-5-16.3E-5
Allura unidad de tranf. Hy_ | m 0439201423 0135301220  0.059-0.122 0.055-0.072
HTU, m 0.277-0.259 0.457-0.39 0.560-0211 0.198-0.155
HETP, m 0.2590.271 0.298-0.265 0.136-0.259 0.131-0.146

CALCULO DEL DIAMETRO POR EL METODO DE INTERPOLACION GPDC
PARA DETERMINAR EL PUNTO DE INUNDAMIENTO (Seccion 8.1)

Fiy 0.0340.55 0.064-0.077 00020021 0.043.0092
Parametro de capacidad 1.75-1.55 1.55-1.45 21.1.55 1.65-1.4
Cg Fp. /s 0.136-0.121 0,121.0.115 0.148.0.11 0.129-0.11
Cg de disefio, m/s 0.1020.001 0.191-0.086 0.111.0,083 0.096-0082
Ug, m/s 27361895 1.293-1.103 63733217 1,429-1.120
AT, m2 14.547-13374  0.944-0993 4.812-4.205 01150126
DT, m 43413 1.096-1.124 24752314 0.382-0.400

Tabla 8.7 Modificacién empleando empaques estructurados Norton Intalox 2T
Aumento de carga (%) = 40
Alimentacién (Kg/h) = 43,520.91

RESULTADOS METODO FAIR-BRAVO

Flujo de liquide F, Kg/m s 0.0071.0.0093  0.0096-00110  BOBE4-3.96E-3 8.04E-3-15.9E-3
Vel efectiva de ifquido., up_ gff, /s 0024500353  0.038-0050 000190.0122  0.030-0062
Vel. efectiva de vapor., uf o, s 360219 1.374.23 994439 1.75-1.84
Ntmero de Reynolds, Reg 47934687 5527-6095 172337 66557320
Numero de Schmidt, Sc 0.140.0.158 0.21-0.16 0.207-0.188 0.244-0.225
Numero de Sherwood Shg 15.47-15.82 19.95-19.61 13.91-12.14 24.18-25.39
Coeficiente de transf. gas Kg mys  0.084-0.047 0.024-0.026 0.187.0.091 0.026-0.026
Altura unidad de tranf. Hg m 0.124.0.132 0.165-0.137 0.1520.139 0.189-0.179
Coeficiente de transt, liq. KL ms  B5E611E4  LDE41GE4 1BIESSIES 9.66E-514.7E-5
Altura unidad de tranf. Hy 0.148-0.148 0.143-0.128 0.0610.128 0.150-0,198
HTU, m 0.2920.265 0.486-0411 0.582.0277 05030418
HETP, m 0.272-0.280 0.316-0274 0.139-0.265 03400378

CALCULO DEL DIAMETRO POR EL METODO DE INTERPOLACION GPDC

PARA DETERMINAR EL PUNTO DE INUNDAMIENTO (Seccion 8.1)

Fiy

Parametro de capacidad
Cs, 1 mis

Cg de disefio, mvs

Ug, VS

AT,

Drm

0033055
1.75-1.58
0.126-0.124
0.102:0.093
27991932 -
16,120-14.168
453425
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0.0650077
1.5-1.45

0.118-0.115
0.088-0.086
1.275-1.103
1.045-1.084
11831475

0.002-0.021
22187
0.168-0.144
0.126-0.144
7.2194.204
45753465
2414210

0.043-0,084
1.65-1.43
0.129-0.112
0.006-0.084
143-1.142
0.128-0.149
0.401-0.435



Tabla 8.8 Modificacién empleando empagques estructurados Norton Intalox 2T
Aumento de carga (%) = 50
Alimentacion (Kg/h) = 46,629.54

RESULTADOS METODO FAIR-BRAVO

DA-101 DA-102 DA-103 DA-104
Flujo de liquido F, Kgim s 000760010 Q010700120  T.16E4-42463 T.13E-3156E3
Vel. efectiva de llquido., |, eff, MVS  00268-0.0078  0.045-0.054 0002000132 0.026-0.061
Vel efectiva de vapor., u| off, M/s  368-235 1.48-1.33 10.664.70 1.66-1.08
Nimero de Reynolds, Reg 5103-5032 6261-6600 3827-3362 6366-7160
Numero de Schmidt, Sce 0.134-0.158 0.200.18 0.207-0.188 0.244-0.230
Nimero de Sherwood Shg 16.01-16.74 21.44-20.90 14.69-12.63 23:39-25.15
GCoeficiente de transf. gas Kg, pys  0.0870-0.050 0.027.0.027 0.198-0.096 0.026-0.025
Altura unidad de tranf. Hg m 01210134 0.1590.140 0.154-0.140 0.188-0.181
Coeficiente de transf. lig. KL nvs  BOES-116E5  1.37E4-169E4 167E-5-552E-5 0.08E-5-14.8E-5
Altura unidad de tranf. H m 0.1500.153 0.1460.138 0.084-0.131 0.141.0.194
HTU,. m 0.283.0.271 0.4850.430 0.600-0.267 0.515-0.411
HETP, m 0.2740.287 0.3180.287 0.184-0.271 0238037

CALCULO DEL DIAMETRO POR EL METODO DE INTERPOLACION GPDC
PARA DETERMINAR EL PUNTO DE INUNDAMIENTO (Seccién 8.1)

Fiv 0.034-0.55 0.066-0.077 0.002-0.021 0.040-0.085
Pardmetro de capacidad 1.75-1.55 1.5-1.45 2.241.85 1.65-1.45
Cs,F1. Vs 0.136-0.121 0.418-0.115 0.168-0.142 0.120-0.113
Cg de disefio, m/s 0.102-0.9¢ 0.082-0.086 0.126-0.107 0.096-0.085
ug, m's 2.736-1.895 1.245-1.103 7.2184.159 1,431,156
Ay, mé 16.862-15.505  1.169-1.173 4.9023.754 0.122.0.143
Dr.m 4634.44 1.215-1.222 2.498-2.186 0.393-0.427

8.3.3 Resultados de la modificacién empleando empaques estructurados Koch
Flexipack (Tipo Y) #3

Constantes del empaque (tabla 4.1):

altura, h (m) 0.0124
base, b (m) 0.025908
lado, s (m) 0.01803

4rea especifica, a (m2/m3) 223.10
didgmetro equivalente, (in) 0431

fraccién vacia 0.96
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angulo 45

Per. disp. p, mim2 304

Factor de empaque Fp, m-1 26.25

% de Inundamiento 75

HETP propuesto (tabla 8.2), m 0.152

Los valores de composiciones, flujos, propiedades fisicoquimicas y dimensiones
de la columna son constantes para cada aumento de carga, lo que varia al
cambiar el tipo de empaque son los resultados del método de Bravo-Fair, para

célculo del HETP y el dimensionamiento de la columna.

Tabla 8.9 Modificacién empleando empaques estructurados
Koch Flexipack (Tipo Y) #3

Aumento de carga (%) = 30
Alimentacién (Kg/h) = 40,412.27

RESULTADOS METODO FAIR-BRAVO

DA-101 DA-102 DA-103 DA-104
Flujo de liquido F, Kg/m s 0.0068-0.009 0.0091-0.015 6ATE4-3.02E-3  7.57E-3-15.0E-3
Vel efectiva de liguido., up_gff, Vs 0.0240.034 0.036-0.048 00018-0.0139  0.028-0.060
Vel. efectiva de vapor., U|_off. /s 321205 1.271.34 9.334.12 1.60-1.38
Niimera de Reynolds, Reg 1782147575 21114-2263% 1338211795 24465-24602
Numero de Schmidt, Scg 0.134-0.158 0.199-0.161 0.208-0.188 0.244.0.232
Nomero de Sherwood Shg 43.5345.53 56.94-56.02 40.02-35.02 €8.50-67.71
Coeficiente de transf. gas KG qys 00550034 0.018-0.018 0.135-0.065 0.019-0.017
Altura unidad de tranf. Hg m 0.152.0.168 0.204-0.174 0.184-0.176 0.219-0.226
Coeficiente de transf. llq. KL mis  SAES12285  1.36E4-1.70E4 200E-5558E5 1.0564-1.81E4
Altura unidad de tranf. H m 01210123 0.119-0.108 0.051-0.108 0.123-0.162
HTU, m 0.200-0.260 0.458-0.402 05490293 0.503-0405
HETP, m 0271.0.263 0.306-0.288 0.1780.268 0.336-0.384

CALCULO DEL DIAMETRO POR EL METODO DE INTERPOLACION GPDC
PARA DETERMINAR EL PUNTO DE INUNDAMIENTO (Seccién 8.1)

F 0034-0.55 0.064-0.077 0.002-0.021 0.043-0.092

Ple‘tlrémelro de capacidad 1.37-1.30 1.251.20 1.6-1.45 1.35-1.19

Cg,Fi /s 0.1550.148 0.143-0.138 0.4780.163 0.1543-0.138
Cs de disefio, m/s 0.1160.111 0.107-0.104 0.134-0.122 0.115-0.102
ug, MU 38237 1.521-1.133 7.6584.752 1.705-1 388
Ar, 12.747-10939  0803-0.623 4,004-2.847 0.096-0.102
Dt m 403373 1.011-1.024 2.258-1.904 0.350-0.360
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Tabla 8.10 Modificacién empleando empagques estructurados
Koch Flexipack (Tipo Y)#3

Aumento de carga (%) = 40
RESULTADOS METODO FAIR-BRAVO

DA-101 DA-102 DA-103 DA-104
Fiujo de liquido ¥, Kg/m s 0007400097  0.0100.011 6.96E4-4.12E-3  B.3FE-HB.7E-3
Vel. efectiva de liquido., ug g /s 0026000368  0.040:0.052 0001300128 0.031-0.065
Vel. efectiva de vapor., u) off, M's 364221 110095 10.054.43 1.77-1.68
Namero de Reynolds, Reg 19405-18979 17236-19067 14456-12699 26948-20661
Numero de Schmidt, Scg 0.140-0.158 0.210.16 0.207-0.188 02440225
Namero de Sherwood Shg 47.3448.42 49.55-48.89 42.55-37.15 74.01-77.75
Coeficlente de transf, gas K pys  0.0640.036 0.0150.018 0.143-0.069 0.020-0.020
Altura unidad de tranf. Hg, 0.1590.171 0.2620.217 0.106-0.179 0.244-0.230
Coeficiente de transf. liq, K|_ mis  97ES127E-5  14E4-107E4  206E-5G7E-5  1.10E-4-167E4
Altura unidad de tranf. H|_ 01270128 0.1240.11 0.053-0.11) 0.130-0.171
HTU, m 0.3050.287 0.543-0.454 0.570-0.299 0.521-0.436
HETP, m 0.2840.302 0.351-0.305 0.185-0.283 0.230-0.258

CALCULO DEL DIAMETRO POR EL METODO DE INTERPOLACION GPDC
PARA DETERMINAR EL PUNTO DE INUNDAMIENTO (Seccitn 8.1)

Fiy 0.0330.055 0.065-0.077 0.002-0.021 0.043-0.084
Paramelro de capacidad 1.38-1.30 1.251.20 1.6-1.45 1.35-0,120

Cg Fl. VS 0.154-0.148 0.1430.138 0.178-0.163 0.153-0.137
Cg de disefio, m/s 0.4180.114 0.1070.104 0.133-0.122 0.115-0.103
ug, s 31702337 1.548:4.33 7.6544.752 1.705+1.397
AT 1422311813 0.8600.698 4.315-3.060 0.106-0.122
Dy.m 4.26-288 1.046-1.069 2.344-1.976 0.357-0.394

Tabla 8.11 Modificacién empleando empaques estructurados
Koch Flexipack (Tipo Y) #3

Aumento de carga (%) = 50

RESULTADOS METODO FAIR-BRAVO

Fiujo de Hquido F,Kg/ms 0.00760.0104  0.011-0.012 TATE-4-4.456-3  T.43E-3-16.4E-3
Vel. efectiva de liquido., U o, M/S  0.02800.0398  0.047-0.057 00021-0.0137  0.027-0.084
Vel. efectiva de vapor., U| aff, Vs 3.73-237 1.50-1.34 10.77-4.75 1.70.1.62
Namero de Reynolds, ReG 20557-30375 25445-26700 15480-13610 25859-20012
Numero de Schmidt, Scg 0.134-0.158 0.196-0.161 0.207-0.188 0.244-0.230
Nimero de Sherwood Shg 48.9951.25 65.67-84.03 44.97-39.26 71.62.77.04
Coeficients de transf. gas K qys 00880038 0.020:0.02¢ 0.151-0073 00200019
Altura unidad de tranf. Hg m 0.1560.173 0.2050.180 0.198-0.181 0.242-0.233
Coeficiente de transf. lig. Ky mis  10.1ES32ES  1.56E4-1.9264 213E-562E5 1.03E4-183E5
Altura unidad de tranf. H | m 01300133 01260118 0055-0.413 0.422:0.168
HTU, m 03040293 04880433 0.585-0.308 0.524-0433
HETP, m 0.2850.308 0.317:0.387 0.190-0.203 0.3350.306
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CALCULO DEL DIAMETRO POR EL METODO DE INTERPOLACION GPDC

PARA DETERMINAR EL PUNTO DE INUNDAMIENTO (Secci6n 8.1)

Fiy 0.034-0.055 0.068-0.077 0.002-0.021
Pardmetro de capacidad 1.37-1.30 1.26-1.20 1.60-1.45

Cg Fl. /s 0.155-0.148 0.144-0.138 0.178-0.163
Cg de disefio, s 0.118-0.111 0.108-0.104 0.133-0.122
ug, Ms 31232317 1.525-1.331 76544752
AT, m? 14.776-12.662  0.047-0.973 4624-3.285
Drm 4.344.02 1.046-1.069 2.426-2.045

8.4. Analisis del control def proceso actual .

0.040-0.085
135120

0.153.0.137
0.115:0.103
1.705-1.395
0.102:0.119
0.360-0.389

Mediante la evaluacion de las interacciones que se presentan en el controf dual de

composicion, es factible establecer que par de variables se pueden controlar con

la minima interaccién y la maxima confiabilidad. Para esto se emplea el andlisis

practico de la ganancia relativa (Capltulo cuatro), y el modelo de separacién de!

proceso por el método de factor de separacion de Shinskey (Seccion 2.6.2):.

MplApg)s e —1 =¥
1+ (y2)x(1x)
(zx)y (1~

ApfApyy= W +(1- e

g = -
2 [2(L/D)*+1] (y%)

ApolApyy =Y +(1- e [1+(DIL)]

Ms(Asp=1-W+__ ¥
& [1+(D/L)]

Ays(As) =1-W+(Wie)=0
Ays(As) =1-0 +@[I+UD)(1- &)
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Para el caso del disefio actual, en la siguiente tabla se evallian los resultados:

TABLA
COLUMNA

DA-101
DA-102
DA-103
DA-104

0.769
0.563
0,998
0.992

INTERACCIONES

Ds
1.008
1214
1.000

-2.143

DA-101
DA-102
DA-103
DA-104

MATRICES

DA-101

D S
Apg= y 1008 -0.008

X

S v
<0.100 1.100
1100 -0.100

Agy=

<

40,008 1.008 °

8.12.CONTROL DUAL DE PROCESO
SEPARACION

X z N LD

0.998 0.300 100 9.79

0917 0.095 40 12.30

0.330 0.998 20 0.57

0.988 0.426 48 1.87

bL DV sV SL Lv
1.083 1.090 -0.100 -0.110 -11.766
2,585 2.696 -0.388 -0.403 -38.331
1.000 1.000  19.050 52473  29.340
87.804 135775 3.094 3.068 -245.68
Apt= y 1.020 -D.CI)-BO Apv= y 1.030 -04:)/90
x -0080 1.080 x -0.090 1.090

S L L \
Apl= y 0110 1110 Apy= y -11.756 12756
x 1110 0110 X 12756 -11.758
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DA-102

Aps=

Agv=

>

o =<

DA-103

Aps=

Agy=

Y

x

>~

DA-104

Aps= y

.«SV:

>

Y
X

D S
1214 0214 Apl= y

0214 1214 X
§ Vv

0388 1388  Agls y
1.388 -0.388 X
D S

1000 0000  Ap- vy
0.000 1.000 x
S N

19050 -18.050 Ag- y

-18.050 19.050 X

D 8§
2143 343 Aps y
3143 -2143 X
S v
3094 2094  Agl= y
-2.004 3.094 X

D L "D
2565 -1.585  Apy= y 26%
-1.585 2.585 x -1.6%6

S L L
-0.403 1.403 A= y -38331
-0.008 -0.403 x 39.331

D L D
1.000 0.000 Apy= y 1.000
0.000 1.000 x 0.000

S L L
52470 -51.470 Apy- y 20.339
-51.470 52.470 X -28.339
D L D
87.804 -86.804 Apys y 13578
-86.804 87.804 x -134.78
S L L
3068 2068  Apy= y -24568
2068 3.068 X 24668
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-1.696
-2.696

Vv
39.331
-38.331

0.000
1.000

v
-28.339
20.339

-134.78
135.78

\
246.68
-245.68



8.5, Control avanzado con el disefio propuesto

TABLA 8.13. CONTROL DUAL DE PROCESO

COLUMNA ' SEPARACION
y X z N LD
DA-101 0.820 0.998 0.300 348  8.50
DA-102 0.263 0.910 0.095 150 11.50
DA-103 0.998 0.330 0.998 114 0.15
DA-104 0.991 0.988 0.400 124 120
INTERACCIONES
DS DL ov sv SL Lv

DA-101 1.010 1.424 1.473 -0.100 0110  -11.756
DA-102 1.095 2.122 2.211 -0.388 -0.403  -38.331
DA-103 0.945 0.952 0.998 19.050 52473  29.340
DA-104 -3.472  646.27 1187.7 4.459 4.449 —

MATRICES
DA-101
D S D L D Vv
Aps= y 1010 0010 Ap= y 1424 0428 Apys y 1473 0473
x -0.010 1.010 x 0424 1424 x 0473 1473
S \4 S L L v

Agy= y -0.0324 10324 Ag= y 0035 1035  Apy= y -12.830 13830
x 10324 -0.0324 x 1.035 -0.035 x 13.830 -12.830
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DA-102

ASV=

X~

DA-103

Aps=

x <

Agy=

o~

DA-104

Aps=

o

Asy= y

D S D L D \
1095 0095 Apl= y 2122 1122 Apy- y 2211 1211
-0.095 1.095 x  -1122 2122 x -1211 2211
S \' ] L L v
0189 1189 Ag- y 0197 1497 Ay y 27797 28797
1183 -0.189 x 1197 -0.97 X 28797 -27.797

D § D L D \
0945 0055 Ap= y 0852 0048 Apv= y 0898 0002
0.055 0945 x 0048 0952 x 0002 0998
) \ S L L \
1033 0033  Ag- y 7553 650  Apy= y 1039 -0.039
0033 1033 X -6.553 7.583 x -0.039 1.039
D S D L
3472 4472 App= y 64627 84721 Apy- y 118772 1186.72
4472 3472 X -B47.27 64827 x -1188.72 1187.72
S \ S L L \
4459 3458  Agi- y 4448 3448 Ay y — —
3459  4.459 X -3448 4448 X — -

La interaccion Ay describe el control tradicional de reflujo en domo y fondos el

cual es fuertemente negativo en casi todas las columnas, excepto la columna DA-

103 del disefio propuesto. En el lado opuesto existen interacciones fuertemente

positivas en el subconjunto Apy que asigna el control del destilado para la
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composicién en domos y el refiujo en fandos para controlar la composicién de los
mismos, en las columnas DA-102 y DA-104. El subconjunto Agi no ofrece un par
adecuado para controlar la composicién en domos, ademas de que al controlar la
composicién de fondos con el reflyjo, muestra una dindmica pobre debido a la
retencion de liquido en el fondo de la columna, a menos que la presion de la
columna o el nivel del tambor de reflujo se controle manipulando el reflujo en
fondos.

Los subconjuntos Apg y Ap describen balances de materia siendo Apg un mejor
par de control después de asignar B en lugar de D. Sin embargo, la respuesta en
circuito abierto del control de composicitn de fondos funciona en tres fases:
Primero; al incrementar el reflujo en fondos aumenta la pureza del producto de
fondo, al mismo tiempo, con un control manual de la composicién en domos el
control de presién aumenta ta carga térmica por incremento del reflujo para
disminuir 1a inundacién en el condensador, ocasicnando la segunda fase de la
respuesta en la que la impureza de fondos se incrementa. Si la composicién del
domo se controla automéaticamente, la respuesta entra en la tercera fase donde D
se sobreespecifica y el control de composicidn en domos incrementara el flujo de
destilado; para mantener la presién, éste control reduce el reflujo que
eventualmente influye en los fondos de la columna afectando la composicién. Este
efacto causa un periodo alto de oscilacién en el circuito, lo mismo que aplica para
ADS~

Una mejor opcion de control la constituye el subconjunto Agy donde la
composicién de fondos se controla manipulando el reflujo en cascada, que
permite controlar el nivel de fondos ménipulando su flujo. De manera que elimina
al nivel del acumulador como variable de control y permite controlar fa presién

manipulando la totalidad del reflujo mas el flujo de destilado, y por otra parte el
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control de composicién en domos se controla de acuerdo a la relacién DV, que
sélo esta relacionada con Ia relacion de reflujo.

La influencia en el disefio de columnas reside en el valor de €, que depende de la
relacién de reflujo, el nimero de etapas y su eficiencia, a una alta pureza de
productos y una relacion de reflujo igualmente alta, disminuye el valor de &, tanto
como & se aproxime a cero el disefio de la columna serd menos determinante en
el disefio del sistema de control y en el caso de que e se aproxi‘me a uno, el
sistema ofrece pares de control atractivos para el control de composicién de
fondos maniputando el reflujo.

Otro factor. importante es A, que depende unicamente de la alimentacion y las
especificaciones de los productos; por lo que para una columna con requerimiento
de pureza de producto de fondos alta o una alimentacidn rica en ligeros, el factor
se aproximara a uno, y por otro lado un requerimiento alto de pureza en domos o
una alimentacién rica en pesados aproximara el valor a cero. En e! primer caso, la
interaccion resultante en el esquema de control es pequefia, mientras que en el
segundo caso es necesario sustituir B en lugar de D para obtener interacciones
adecuadas.

En general, el control de la composicién de domo manipulando una variable en
fondos es aceptable debido a la rapida respuesta del flujo de vapor a los cambios
de calor o de carga témmica, sin embargo, la respuesta en la composicion de
fondos debido a la manipulacidn de variables en domos no es viable a menos que
el nivel del acumulador o la presién de la columna se controlen manipulando el
reflujo del rehervidor. Bajo este criterio el periodo de respuesta del circuito de
control de composicion de fondos en sistemas disefiados con ganancias relativas
mayores a uno sera menor que el periodo de respuesta para el mismo circuito con

ganancias relativas menores a uno debido a la oscilacién en la misma.
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8.6 Bombeo de calor

Debido a que la columna DA-101 es la que mayor cantidad de energla consume,
@s la considerada para emplear un sisteha de bombeo de calor.

Es necesario considerar que un sistema con recompresién de vapor no es
adecuado ya que los vapores de estireno no son recomendables para su
compresion [28]. Por otro lado, cumple con los requisitos necesarios para evitar la
polimerizacién, ya que el bombeo de calor opera con diferenncias de temperatura
pequefias, esto por razones econémicas, y un inesperado incremento en la
temperatura de fondos ocasiona un paro en el compresor debido a una

sobrecarga eléclrica.

NOMENCLATURA
' At Seccion transversal de la columna, m?
ag Area supefficial especifica, m2/m3
B Parametro de empaque
CFS Flujo de vapor, ft3/s
DH Altura libre, m
Fp Factor de emnpaque m-1
G Flujo masico de gas, Kgi(s m2)
HETP Altura equivalente de un plato tedrico, m
HTU Altura de la unidad de transferencia, m
h Parametro de empaque
kL Coeficiente de trasnferencia de masa de la fase liquida, m/s
kg Coeficiente de trasnferencia de masa de la fase vapor, m/s
koG Coeficiente global de transferencia de masa, Kmol/(s m2 atm)
L Flujo de liquido, Kmolh

159



L Flujo mésico de liquido, Kg/(s m?)

m Pendiente de la curva de equilibrio
N . Numero de etapas tedricas
NTU Numero de unidades de transferencia
P Presi6n de operacién, Kg/cm?
Re Numero de Reynolds
S Parametro de empaque
Sc Numero de Schmidt
Sh Numero de Sherwood
u Velocidad, m/s
\ Flujo de vapor, kmolh
y Composicidn de la fase vapor
y* Composicién de |a fase vapor en el equilibrio
Z Altura del empaque, m

Griegas

n Viscosidad, cp

v Viscosidad cinematica, ¢S

€ Fraceién vacia

0 Angulo de inclinacidn del canal del flujo del empagque estructurado con fa
horizontal, grados

n 3.1416...

p  Densidad, Kgim3

9 Cosficiente de difusién, m2/s
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Sublndices

c Columna
e Empaque
G Gas

L Liguido
\Y) Vapor

eff  Efectiva
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CAPITULO NUEVE
ANALISIS ECONOMICO

9.1 Recuperacidn de la inversién en un proyecto.
Generalmente para determinar los beneficios econémicos de un proyecto dado, se
emplea el ROl "Refurn on investment’, o RD! (recuperacion de la inversion), que

se define de la siguiente manera:
ROI (%) = (Ganancias anuales del proyecto/ Inversion total de capital) x 100 (9.1)

Para el calculo del RO!, las ganancias anuales de un proyecto son iguales a los
ingresos menos todos los costos y la inversion total de capital es el costo de
instalacién del equipo nuevo, que incluye el costo del equipo y su instalacion. Los
costos de paro, remocién del equipo a sustituir, etc.,no estan incluidos; aunque es
de consideracion los costos que se derivan del paro en la produccidn.

En algunos casos sera dificil justificar un proyecto basado sdlo en ahorros
energéticos, ya que para proyectos de riesgo moderado se recomienda un RQI
minimo del 20-25% [21], por lo que es necesario alcanzar beneficios adicionales;
como es el incremento en |a capacidad de produccidn, incremento en la pureza de

los productos,ete.
En casos como el que se presentan, un incremento en la capacidad de produccién

ocasiona un incremento en el consumo total de energla, pero la energia

consumida por unidad de produccion disminuye.
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9.2 Ganancias anuales brutas.
Tomando un precio promedio del estireno pronosticado para el periodo de 1993-
1996 de 570.44 USD/Ton [4] y de! tolueno 310 USD./Kg [43]. Se estiman las

ganancias anuales por la comercializacién de estos productos:

Tabla 9.1.Ganancias anuales

Disefio Producto Produccién Ingresos Total
anual {tons) | anuales (USD) (USD)
actual estireno 150,285.00] 85,728,575.00
tolueno 8,168.88) 2,570,746.50| 88,299,321.50
propuesto! estireno 210,846.00 120,274,992.00
tolueno 12,253.32| 3,856,119.80| 124,131,111.80
Diferencia 35,831,790.30

Tabla 9.2, Estimacién de ganancias anuales basado en el pronéstico de

porcentaje de operacién promedio [4]

Afio % de Operacion Ganancias anuales [U.S.D.)
1994 83.0 29,740,386
1995 84.8 30,385,358
1996 86.3 30,922,835
1997 87.5 31,352,817
1998 88.5 31,711,134

Nota 1. El disefio propuesto se considera al 50% de aumento en la capacidad y

operacion al 100%.
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9.3. inversién total de capital.

La inversién total es igual al costo del equipo necesario para hacer la renovacién,

més el costo de instalacién, supervision, ingenierfa, etc.

Tabla 9.3. Costo de la renovacion del proceso

Empaques estructurados

Columna | Didmetro | Altura total de { Volumen Costo del Control
(m) empaque (m3) empaque avanzado
(U.S.D) (U.S.D.)

DA-101 | 6.03 44.5 884,21 206,312,70| -~ 500,000
DA-102 1.40 195 30.03 7,006.90 500,000
DA-103 2.59 13.7 72.20 16,846.40 500,000
DA-104 0.46 204 3.39 791.00 500,000
TOTAL 98.1 989.83 230,957.00 2,000,000

Costo unitario del empaqus = 70 USD/ple3

Costo unitario de fa implementacién de un sistema de control avanzado por columna de

destilacién = 500,000 USD [21],

Tabla 9.4. Costo del bomnbeo de calor? (Andlisis basado en la propuesta de fa

seccién 8.7)
Columna DA-101 Disefio actual Modificacién con bombseo
de calor (capacidad aciual)
Sonsumo do energfa

Vapor de baja presién (Kg/h) 24 670 -
Electricidad (KW) - 708
Agua de enfriamisnto (m3/h) 940 36
Costo do los consumos (N§/M)
Vapor de baja presién 705.50 -
Electricidad - 168.50
| Agua de enfriamiento 241.60 9.25




Vapor de Baja presién 5705 787.30

Electricidad — 1362 860.40

Agua de enfriamiento 1 953 899.00 74 830.20

Costo de los consymos (U.$.0./afio) [1 U.$.D.=N$3.15

Vapor de baja presién 1811 361.00 -

Electricidad . - 432 654.00

Agua de enfriamiento 620 285.40 23 755.60

TOTAL 2 431 646.40 456 409.60

c Ldo lai i60.(U.S.D

Compresor (instalado) - 624 000.00

Contingencias - 93 600.00

Ingenieria y supervisién - 124 800.00

TOTAL 842 400.00

Columna DA-101 Disefio actua! Modificacién con bombeo

de calor cor: aumento enla

capacidad

Consumo de eneraia

Vapor de baja presion (Kg/h) 24670 -

Electricidad (KW) — 1180

Agua de enfriamiento (m3/h) 940 60
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Costo de los gonsumos (N$/h)

Vapor de baja presitn 705.50 -
Electricidad 253.70
Agua de enfriamiento 241.60 15.40

Vapor de baja presion 5705787.30 -
Electricidad - 2051 925.60
Agua de enfriamiento 1953 899.00 124 717.00

Costo de los consumos (U.$.0/afo) 11 U.S.0.=N$3 151

Vapor de baja presién 1811361.00 ae
Electricidad - 651 405.00
Agua de enfriamiento 620 285.40 39593.00
TOTAL 2 431646.40 690 998.00
. lai On(U.S.D

Compresor (instalado) 1 040 000.00
Rehervidor (instalado) 182 000.00
Condensador (instalado) 130 000.00
Ingenieria y supervisién 270 400.00
Contingencias 202 800.00

TOTAL 1825 200.00
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Modificacién

adquisicién de
equipo

Equipo adicionat
por aumento en la
capacidad de
produccién (3)
Instalacién

(35%*)
Instrumentacion
(instatada)

(15%*)

Tuberia (instalada)
(30%*)

Instalacion eléctrica
adicional

(20%")

Instalacion para
servicios auxiliares
(10%")

Total

F je del costo de ad

A B
Sustitucion de  Empleo de control

internos por avanzado
empaques
estructurados
230,957.00 2,000,000.00
2,740,000.00 —
1,039,834.90 700,000.00
445,643.50 300,000.00
891,287.10  100,000.00 (5%)

594,191.00 500,000.00 (25%)
297,095.50

6,239,009.00 3,600,000.00

icién del equipo

RESUMEN
(o4
Empleo de

bombeo de calor

842,400.00

294,840.00

126,360.00
252,720.00

168.480.00
84,240.00

1,746,040.00

D
Empleo de
empagues

estructurados y

E
Empleo de
empaques

estructurados y

F
Empleo de
empaques

estructurados

bombeo de calor control avanzado bombeo de calor y

2,056,157.00

2,740,000.00

1,678,655.00

719,423.50
1,438,847.00

959,231.40

479,615.70

10,071,928.00

2,230,957.00

2,740,000.00

1,739,834.90

745,643.50
1,491,287.10

994,191.40

497,095.70

10,439,009.00

control avanzado

4,056,157.00

2,740,000.00

2,378,654.90

1,019,423.50
2,038,847.00

1,359,231.40

679,615.70

14,271,928.00



Modificacidn
Costos Indirectoy

Ingenierfa y supervisién
(15% de costos directos)

Gastos de construccion
{12% de costos directos)

Contratista (6% de costos diractos)
Contingencias (10% de inversién fija)
TOTAL

INVERSION FIJA DE CAPITAL
{costos directos + indirectos)

CAPITAL DE TRABAJO (15% de
inversion total de capital}

INVERSION TOTAL DE CAPITAL
(inversién fija + capita) de trabajo)

935,851.40

748,681.10

374,340.50

921,986.90

2,980,859.90

9,219,868.80

1,382,980.30

10,602,849.10

540,000.00

432,000.00

216,000.00

532,000.00

1,720,000.00

5,320,000.00

798,000.00

6,118,000.00

265,356.00

212,284.80

106,142.40

261,424.80

845,208.00

2,614,248.00

392,137.00

3,006385.00

1,510,789.00

1,208,631.40

604,315.70

1,488,407.10

4,812,143.20

14,884,071.00

2,232,610.60

17,116,681.60

1,565,851.30

1.252,681.00

626,340.50

1,542,653.40

4,887,256.20

15,426,534.00

2,313,980.10

17,740,514.10

2,140,789.20

1,712,631.30

856,315.70

2,108,073.60

6,818,809.80

21,090,736.00

3,163,610.40

24,254,346.40



Modiflcacién

Costos de produccién

Costo de manufactura
-Costos directos de produccidn
Trabajo operativo (24 obreros en tres tumos)

Supervision (3 supervisores,3 ingenieros)

Servicios auxiliares
Mantenimiento (6% de inversion fija de capital)

Complementos de operacién(0.7% de inversién
fija de capital)

=Cargos fijos
Depreciacién (10% de la inversién fija de capital)

Impuestos locales (10% de Ia inversién fija de
capital)

Seguros contratados (1% de la inversién fija de
capital)

Gastos de cx acién, ac
investigacion y desarrollo (17% del eosto tolal de
produccion)

Financiamiento (5% de inversi6n total de capital)

TOTAL

1,326,432.00
132,643.90
682,10

553,182.10

64,539.10

921,986.90

921,886.90

92,198.70

930,658.50

530,142.50

5,474,461.80

1,326,432.00
' 132,643.00
682,10

319,200.00

37,240.00

532,000.00

532,000.00

53,200.00

663,470.40

305,900.00

3,902,767.50

1,326,432.00
132,643.00
682.10

156,854.90

18,299.70

261,424.80

261,424.80

26,142.50

478,093.80

150,319.30

2,812,316.90

1,326,432.00
132,643.00
682,10

893,044.20

104,188.50

1,488,407.10

1,488,407.10

148,840.70

1,318,724.50

855,834.00

7,757,203.20

1,326,432.00
132,643.00
682.10

925,592.00

107,985.70

1,542,653.40

1,542,653.40

154,265.40

1,355,889.80

887,025.70

7,975,822.50

1,326,432.00
132,643.00
682.10

1,265,444.10

147,635.10

2,109,073.60

2,109,073.60

210,907.40

1,743,956.00

1,212,717.30

10,258,564.20



VA

9.4.CALCULO DEL ROI

l 4' COSTO DE PRODUCCION (U.S.D.) ROI (%)
MODIFICACIONES
Afo Ganancia A D E F A D E F
anual?

1994 29,740,388 5,474,462 7,757,203 7,975,823 | 10,258,564 228.86 1284 122.6 80.32
1995 30,385,358 5,474,462 7,757,203 7.975,6823 10,258,564 234.94 1321 126.3 82.98
1996 30,922,835 5,474,462 7,757,203 7,975,823 | 10,258,564 240.01 1353 129.3 85.19
1997 31,352,817 5,474,462 7,757,203 7,975,823 10,258,564 24408 137.8 131.7 86.97
1838 31,711,134 5,474,462 7,757,203 7,975,823 10,258,564 247.44 139.9 133.7 88.44
Nota 4. aun enla idad de produccin de 50%.




Nota 2.Costos unitarios Interorganismos vigentes en Octubre de 1993 de servicios

auxiliares para el Complejo Petroquimico Cangrejera (Coatzacoalcos,Ver.):

Sevicio

Vapor de media y alta presién

Vapor de baja presion

Electricidad:

Tension media con demanda menor a 1000 KW

Tensién media con demanda mayor a 1000 KW

Agua de enfriamiento

Nota 3:

Costo del equipo adicional (U.S.D.) [36]

Cantidad

1
3

[ G G Gy

Descripcién

Reactor de alquilacién a contracorriente

Torres de destilacién para separar 60,000 ton/afio de

Costo
28.60
2145

0.24
021
0.26

etilbenceno (incluye instalacion y auxiliares):

Columna de benceno: 7.5 pies de diametro y 25 platos

(5,000 U.S.D./plato)

Columna de etilbenceno: 6.75 pies de didmetro y 60

platos (4,000.00 U.S.D./plato)

Columna de palietilbenceno de 6.0 pies de didmetro y 50

platos (3,500.00 U.S.D./plato)
Reactor de deshidrogenacién
Homo

Precalentador

Vaporizador

TOTAL
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Unidad
N§ /ton
N$ /ton

NS / KWH
NS / KWH
N$ /m3

Costo

600,000.00

125,000.00
240,000.00

175,000.00
600,000.00
550,000.00
200,000.00
300,000.00

2,740,000.00



9.5. CALCULO DE LA TIR (TASA INTERNA D RECUPERACION)
9.5.1. ALGORITMO

a) Proponer un periodo de recuperacién de la inversién (comunmente se estima
en cinco afios)

b) Calcular para cada afio:
Ganancia al 100% de operacitn * porcentaje de operacién = ganancia neta
Ganancia neta del aflo anterior + ganancia neta del afio presente = acumulado
Acumulado + depreciacién = {lujo de efectivo
Flujo de efectivo del aflo anterior + flujo de efectivo del afio presente =
Acumulado en $ corrientes

¢) Fijar una tasa

d) Calcular el flujo de efectivo descontado:
FED = 1/(1+)N « (Acumulado en $ corrientes)

) Calcular FED acumulado
FED acumulado = FED del afio anterior + FED del afio presente

f) Si el FED acumulado al final del periodo es igual al costo total de la inversion, la
tasa propuesta es la tasa interna de recuperacién para el periodo, slno se reinicia
en el inciso ¢).

MODIFICACION INVERSION
TOTAL (U.S.D.)
Sﬁslitucibn de internos por empaques estructurados (A) 10,602,849
Empleo de empaques estructurados y bombeo de calor (D) 17,116,661
Empleo de empaques estructurados y contro! avanzado (E) 17,740,514
Empleo de empaques estructurados bombeo de calor y control 24,254,346

avanzado (F)
Para las modificaciones B y C no se calcula el ROI ni la TIR, ya que solo
involucran ahorros energéticos a la capacidad actual de produccitn, y el analisis

para estos casos se presenta en el Capitulo Diez.
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MODIFICACION A

INVERSION

10,602,849

DEPRECIACION

921,986.90
921,986.90
921,886.90
921,986.90
921,986.90

ACUMULADO FLUJO EFECTIVO

29,740,385.95
60,125.744.12
91,048,579.15
122,401,395.67
154,112,530.08

30,662,372.85
61,047,731.02
91,870,566.05
123,323,382.57
155,034,516.98

PERIODO, N
(Afios)

-

ACUM(S CORR)

30,662,372.85
91,710,103.87
183,680,669.93
307,004,052.49
462,038,569.47

ANO

1984
1895
1986
1997
1988

GANANCIA AL 100% % OPERACION ESTIMADO GANANCIA NETA

35,831,780.30
35,831,780.30
35,831,790.30
35,831,790.30
35,831,790.30

@+I)N

1.20
1.44
173
207
249

0.830
0.848
0.863
0.875
0.885

FED

25,651,977.38
42,394,257.66
53,223,707.21
59,473,081.87
62,304,895.26

29,740,385.95
30,385,358.17
30,822,835.03
31,352,816.51
21,711,134.42

FED
ACUMULADO
25,551,977.38
67,846,235.04

121,168,942.24
180,643,024.11
242,847,919.38

Del célculo anterior se concluye que el periodo de cinco afios es muy amplic, por [o que se reduce el periodo a doce
meses para estimar la tasa de recuperacion.

inversién
Depreciacion
Periodo,N (meses)
Afio

Ganancia al 100%
% Operacion
Ganancia neta

10,602,849
921,986.90
12

1995
2,985,982.53
0.848
2,532,113.18
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Periodo A lado  Flujo de efectivo Act $ corri ) I (t+IN FED FED Acumulado
{meses)
1 2,532,113.18 3,454,100.08 3,454,100.08 0.67 1.67 2,068,323.40 2,068,323.40
2 5,064,226.36 5,986,213.26 9,440,313.34 0.67 2.79 2,146442.42 4,214,765.82
3 7.596,339.54 8,518,326.44 17,958,639.78 0.67 4.66 1,828,062.77 6,043,728.59
4 10,128,452.72 11,050,439.62 29,009,079.41 067 7.78 1,420,736.94 7,464,465.53
5 12,660,565.90 13,582,552.80 42,591,632.21 067 12.99 1,045,680.59 8,510,146.12
6 15,192,679,.08 16,114,665.99 58,706,298.20 0.67 21.69 742,886.53 9,253,032.64
7 17,724,792.27 18,646,779.17 77,353,077.37 0.67 36.23 514,740.72 8,767,773.37
8 20,258,805.45 21,178,892.35 968,531,969.71 0.67 60.50 350,083.36 10,117,856.73
] 22,789,018.63 23,711,005.53 122,242,975.24 0.67 101.03 234,693.86 10,352,550.59
10 25,321,131.81 26,243,118.71 148,486,093.95 067 168.72 1565,543.08 10,508,093.69
" 27,853,244.99 28,775,231.89 177,261,32585 067 281.78 102,126.31 10,610,220.00
12 30,385,358.17 31,307.345.07 208,568,670.92 067  470.54 66,534.76 10,678,754.76
MODIFICACION D
{nversién 47,116,681.6
Depreciacion 1,488,407.1
Afio de estimacion 1985
Ganancia al 100% 2,985,982.53
% de operacién 0.848
Ganancia neta 2,532,113.18
Periodo (meses)  Acumulado  Flujo de efectivo  Acumulado($ corrientes) I (1+I)N FED FED acumulado
1 2,532,113.18 4,020,520.28 4,020,520.28 0.505 1.51 2,671,442.05 2,671,442.05
2 5,064,226.36 6,552,633.46 10,573,153.74  0.505 227 2,892,962.97 5,564,405.02
3 7.,596,339.54 9,084,746.64 19,657,900.38 0.505 34 2,665,037.47 8,229,442.50
4 10,128,452.72  11,616,859.82 31,274,760.21  0.505 5.13 2,264,345.79 10,493,788.29
5 12,860,565.90  14,148,973.00 45,423,733.21 0.505 7.72 1,832,493.40 12,326,261.69
6 15,192,679.08  16,681,086.19 62,104,819.40 0.505 11.62 1,435,507.04 13,761,788.73
7 17,724,792.27  19,213,199.37 81,318,018.77 0.505 17.49 1,098,611.62  114,860,400.35
8 20,256,905.45 21,745,312.55 103,063,331.31  0.505 26.32 8,261,178.05 15,686,578.41
9 22,789,018.63  24,277,425.73 127,340,757.04 0.505 3961 612,878.14 16,289,456.55
10 25321,131.81  26,809,538.91 154,150,295.95 0.505 56.62 449,701.51 16,749,158.06
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MODIFICACION E

Inversion

Depreciacion

Afio

Ganangcia al 100%
% de operacion
Ganancia neta

Periodo
(meses)

DO~NDALWN =

10

Acumutado

2,532,113.18

5.064,226.36

7.586,330.54
10,128,452.72
12,660,565.80
15,192,679.08
17,724,792.27
20,256,905.45
22,789,018.63
25,321,131.81
27,853,244.99
30,385,358.17

1

Flujo de efectivo

4,074,766.58

6,606,879.76

6,138,892.94
14,671,108.12
14.203,218.30
16,735,332.4¢
19,267,445.67
21,799,558.85
24,331,672.03
26,863,7856.21
29,395,898.39
31,928,011.67

7,740,514.10
1,542,663.40
1995
2,986,982.53
0.848
2,532,113.18

Acumulado ($ corrientes)

4,074,766.58
10,681,646.34
18,820,639.28
31,491,745.41

T 45,604,964.71
62,430,297.20
81,697,742.87
103,487.301.71

127,828,973.74 -

154,692,758.95
184,088,657.35
216,016,668.92

I

0.498
0.498
0.498
0.498
0.498
0.488
0.488
0.498
0.498
0.498
0.498
0.498

@+

1.50
224
3.36
5.04
7.54
11.30
1693
2536
37.98
56.9
85.24
127.6%

FED

2,720,137.90
2,944,237.07
2,718,710.11
2.317,740,.26
1.882,902.04
1,481,028.67
1,138,259.93
859,712.41
640,568.58
472,116.38
344,871.09
250,051.87

FED acumulado

2,720,137.90

5,664,374.97

8,383,085.08
10,700,825.34
12,583,727.38
14,064,756.04
15,203,015.98
16,062,728.39
16,703,295.97
17,175.413.36
17,520,284.45
17,770,336.32
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MODIFICACION F

Inversién

Depreciacion

Afio

Ganancia at 100%
% de operacion
Ganancia neta

Periodo
{meses)

2o NOMAWN S

12

Acumulado

2,532,113.18

5,064,226.36

7.596,330.54
10,128,452.72
12,660,565.90
15,192,679.09
17.724,792.27
20,256,905.45
22,789,018.63
25,321,131.81
27,853,244.99
30,385,358.17

24,254,345.40

2,108,073.60

1995

2,985,982.53

0.848

2,532,113.18
Flujo de efectivo.  Acumulado ($ corrientes)
4641,186.78 4,641,186.78
7,173,289.96 11,814,486.74
9,705.413.14 21,519,829.88
12,237,526.32 33,757.426.24
14,769,639.50 48,527.065.71
17,301,752.69 65,828,818.40
19,833,865.87 85,662,684, 27
22,365,979.05 108,028,663.31
24,898,092.23 132,926,755.54
27.430,205.41 160,356,960.95
29,962,318.59 190,319,279.55
32,484 431.77 222,813,711.32

I

0415
0.415
0.415
0.415
0.415
0.415
0415
0.415
0.415
0.415
0.415
0.415

(+DN

142
2.00
283
4.01
567
8.03
11.36
16.07
2274
32.18
45.53
64.43

FED

3,279,990.66
3,582,664.27
3,425,663.56
3,052,585.80
2,603,680.53
2.155,517.04
1,746,273.62
1,391,670.42
1,094,585.80

852,441.65

658,043.46

504,349 59

FED acumulado

3.279,890.66

6,862,654.93
10,288,318.48
13,340,904.28
15,944,584.82
18,100,101.86
19,846,375.48
21,238,045.89
22,332,904.69
23,185,346.34
23,843,389.80
24,347,739.39
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u.s.D.
30,000,000

20,000,000

10,000,000

10,000,000}

(20.000,000)

(30,000,000}

Figura 9.1. Recuperacion de inversion vs tiempo




9.6 Opcidn de interés con respecto al interés bancario

% de interés Ganancia
Modificacion | Inversién Total|  bancario anual Total
(USDY (estimado) (USD)
A 10,602,849.10 10 1,060,284,.91| 11,663,133.00
B 6.118,000.00 10 611,800.00| 6,729,800.00
C 5.006,385.00 10 300,638.50( 3,307,023.50
D 17,116,681.60 10 1.711,668.16| 18,828,349.00
E 17,740,514.10 10 1,774,051.41} 19,514,565.00
F 24,254,346.40 10 2,425,434.64) 26,679,780.00

Del total acumulado anual cabe mencionar 1a posibilidad de reinversién total del
capital.

Ejemplo: Modificacion A

Inversién (USD) Ao Acumulado
10,602,849.10 1 11,663,133.00
11,663,133.00 2 12,829,446.00
12,829,446.00 3 14,112,390.00
14,112,390.00 4 15,523,629.00
16,523,629.00 5 17,075,991.00

Esta opcion de inversion proporciona un comparativo entre la inversién en el

proyecto y la inversion bancaria.
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Inversién Total acumuldo por| Inversion en el
modificacién A Afio | inversién bancaria proyecto
(USD) (USD) (USD)
10,602,849.1 1 11,663,133.00 25,551,977.38

La inversion en el proyecto se estimé con una tasa interna de 20%,
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10,1 Conclusiones

CAPITULO DIEZ
CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

En la tabla 10.1 se resume las condiciones que resultan de la modificacién

propuesta con empaques estructurados, aumentando fa capacidad de produccion

en un 50 %.
Tabla 10.1 Cornparativo del disefio actualy propuesto
Pardmetro DA-101 DA-102 DA-103 DA-104 | DA-101 DA-102 DA-103 DA-104
Empaques Estructurados Koch
Tipo de intemo Platos perforados Sutzer BX
Digmetro {m) 5.03 14 2.59 0457 |5.03 1.4 259 0.457
Altura {m) 55.6 245 17.20 257 55.6 245 1720 257
Aumento de .
capacidad (%) - e - - 50 80 50 80
Produccidn de
esiireno (Kg/h) 18,561 26,069
(Ton/afo) 150,285 210,846
Relacién de reilujo .
9.8 12299 057 1675 |85 15 015 120
HETP (m) 1012 0678 1016 0572 J0.128 0.13 0.12 - 0165
Elapas reales 100 40 20 48 348 150 114 124
Allura Empague (m) [---- e - 445 19.5 137 204
AP (Kg/cm2) 0435 0390 0170 0460 (0.359 0.157 0111 0.165
Energla en
rehervidor (10'6 1359 1237 2184 0195 [16.7 0.47 0.227 0.236
Kealh)
Energla total (108
Kealh) 17.20 19.68
Consuma de
engrgla (KealKg de 926 755
estireno)

Nota:La produccién anual esta basada en 337 dlas de operacion (8088 horas)
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De los resultados de la simulacidn del proceso (Tabla 8.1) se concluye que las
columnas pueden operar normalmente con un aumento en la capacidad de
alimentacién de 37,304 Kg/h obteniendo los productos a la pureza deseada, lo
cual indica un sobredisefio del 20%.

Se analizaron tres tipos de empaqgues estructurados, Koch Sulzer BX , Norton
Intalox 2Ty Koch Flexipack (Tipo ) #3 a diferentes capacidades de produccion,
130%, 140% y 150%. Se detrmind para cada tipo de empaque, y a las diferentes
capacidades, el HETP, con el modelo de Fair-Bravo y el diametro de la columna
que en el caso de una renovacién es fijo y los valores obtenidos deben ser
menores o igual al real.

De los resuitados obtenidos se observa que los empaques Koch Suizer BX
presentan un HETP manor, la cual es muy cercana a la supuesta (tablas 8,3, 8.4y
8.5), a diferencia de los otros dos tipos de empaques que dan una HETP mayor,
por lo que los empaques Koch Sulzer son adecuados para aumentar la capacidad
de produccion hasta en un 50% empleando las columnas existentes, ya que en la
misma altura de la columna podemos tener mds etapas tetricas y la relacidn de
reflujo disminuye ligeramente para conservar el didmetro real, sin altgrar fa

composicion deseada en los productos.

De la tabla 10.1 se concluye que aunque el consumo de energla total en el disefio
propuesto es mayor, el consumo de energla por unidad de produccitn de estireno
es menor y al operar con un aumento del 50% en la capacidad se obtiene un
ahorro de 3.6x1010 Kcallafio. Desde el punto de vista econémico un aumento en
la capacidad de produccién es atractivo en un amplio rango de valores de la
energia empleada en el rehervidor, ademas del aumento en las ganacias

anuales.
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Por ofra parte, en disefios nuevos el empleo de empaques estructurados es
atractivo porque permite dimensionar columnas de menor tamafio con un empleo
racional de la energla y obteniendo productos de la especificacién deseada, con lo
cual se abanten los costos de capital y de operacién.

Qfro aspecto favorable del uso de empaques estructurados es la disminucion en
la calda de presién lo que es recomendable en las columnas DA-101 y DA-103

que trabajan a vacio favoreciendo la separacién y disminuyendo fa polimerizacion.

Dentro de las modificaciones propuestas, la renovacion del proceso empleando un
sistema de control avanzado permite reducir el margen de seguridad en la
separacidn, siendo los ahorros energéticos del 25% en la columna DA-101, al
reducir el margen de separaciébn de 0.999 a 0.998 en pureza de estireno en el
fondo. Sin embargo esto dependera de la instrumentacidn existente en el proceso,
y de los alcances que se quieran lograr con el sistema.

En el capitulo ocho se evalla ta mejor opcién de control para las cuatro columnas
y en el capitulo nueve el costo de implementacién del sistema ademas de la
recuperacion de a inversién lo cual de acuerdo al criterio tomado en el mismo
capitulo sefiala que es adecuado. Por otra parte, es necesario sefialar que al
implementar un sistema de control avanzado sdlo se obtienen ahorros energéticos
pero no aumentos en capacidad de produccién y para sistemas donde se requiera
alta pureza en los productos es adecuado.

Con respecto al bombeo de calor, aunque menores, se obtienen ahorros
energéticos considerables con modificaciones relativamente menores (adicién de
un compresor y modificacion de las lineas de servicios auxiliares), pero por si sélo
el bombeo de calor no asegura un control en la especificacion de los productes ni

permite un incremento en la capacidad de produccion.
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10.2 Recomendaciones

En la columna DA-103 no se recomienda usar empaques estructurados en el
fondo, debido a que hay polimerizacién del producto, lo cual incrustaria el
empaque impidiendo el flujo del liquido, en su lugar es recomendable emplear
rejillas cuyo diseiio facilita el paso de liquido incrustante con las ventajas de los
empagques estructurados en cuanto a eficiencia y calda de presion.

Antes de disefiar o renovar una columna con empaques estructurados se deben
valorar las caracteristicas del sistema, ya que ante condiciones corrosivas,
incrustantes, de cambios bruscos de presién y alto espumamiento, los empaques

estructurados no son favorables.

De las alternativas analizadas para ahorrar energla y aumentar la capacidad de
produccién de la destilacion de estireno/etilbenceno se recomienda como primer
paso la sustitucion de los actuales internos de las columnas por empaques
estruclurados lo cual ademés de los ahorros antes mencionados permitira producir
250,000 toneladas de estireno al ailo para satisfacer la demanda nacional en los
proximos seis afios, considerando que la renovacién se hiciera en el préximo ario
y en base a que la demanda nacional aumentara hasta 228,000 toneladas

anuales para el afio 2002 [43}].

Como andlisis posteriores se recomienda el estudio de la reaccidon de
deshidrogenacién para obtener una alimentacion a la seccién de destilacién de
mayor pureza y a la capacidad requerida {50% mayor).

Por otra parte es necesario analizar con detenimiento diversas opciones de control
avanzado que consideren sistemas mas conplejos y una evaluacién econdmica

mas detallada.
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Del andlisis econdmico de las distintas modificaciones propuestas se concluye
que aquellas modificaciones que incluyen un aumento en la capacidad de
praduceidn (A, B, E, F) generan no solo ahorros por menor consumo energéfico,
sino un aumento en las ganancias anuales,

Analizando el periodo de recuperacién de la inversion en la modificacién A, se
obtiene que durante un periodo de 5 afios, la inversién se recupera en menos de
un aflo. Por lo anterior, se realiza un andlisis mensual durante un afio y se obtiene
que la inversién se recupera en 11 meses, con una tasa de interés del 67%.
Considerando la opcién de invertir la misma cantidad en el banco (con una tasa
promedio del 10% anual), las ganancias serian de 1,060,284.90 USD al afo,
mientras que en la eslimacién a 5 afios y una tasa de recuperacion del 20%, las
ganancias anuales serfan de 14,949,128.38 USD (Inversion - FED acumulado) al
primer afio.

Por lo anterior, las modificaciones que involucran aumento en la capacidad de

produccion (A, D, E, F) son ampliamente rentables.
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