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CAPITULO I

INTRODUCCION Y GENERALIDADES



INTRODUCCION Y GENERALIDADES

Esta tésis es una invitacibédn para considerar, en las operaciones
Y proyectos industriales, el lmpacto que tiene el costo y uso de
la energla en los costos totales de los procesos. De tal manera
proponer un equilibrio de los costos del capital y de la energfa
para lograr procesos éptimos en cuanto a la energia utilizada en

ellos.

Como consecuencia se plantea la pregunta basica: ¢Cual es el im-
pacto econémico para una operacibén que no es Sptima?. Para esto-
tendremos que desarrollar y observar las curvas energia—capital-
que ¢stan basadas en relaciones "simples® de la ingenieria quimi
ca, aunque en la realidad las relaciones de operaciones lndus- -
triales no se representan por modelos exponenciales senclllos y-
obvios, se pueden obtener buenas aproximaciones con el uso de ~-

ellose

Las posibilidades de realizar operaciones de proceso que permi--
tan ahorrar encrgia esté&n implicitas en las relaciones fundamen-
tales que explican los fendmenos que ocurren en los diversos pro
cesos y equipos industriales. Ademis estén regidas por las rela-

ciones entre el costo de los equlpos utilizados y su capacldad.

Estas relaciones se pueden presentar en tres grupos:
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Ae= #uLAZIONZS INTERNAS: Son relaciones directas entre el tamafo

del equipe y el consumo de energia y se derivan de las relaciones
impli{citas que se definen adelante. En las relaciones internas -
podemos notar que el efecto de aumentar la energfa gastada (gene
ralmente en el mantenimiento de gradientes importantes para ace-
lerar el proceso), conduce a una reduccidn del tamafio del equipo
dicho de otra manera, para disminuir el consumo de energia, el -
tamafio de los equipos tendran que aumentar (por las irreversibi-
lidades termodinimicas). Dichas relaciones expresadas como rela-
ciones exponencliales simples nue nos den expresiones lUtiles den—
tro dé unrintervalo de interés prhctico, podemos plantearlas en~

general como sigue;

1
(consumo de energia)al

(Tamafio de equipo) ~

NGtese la relacidn directa entre el tamafio del equipo y el consu

mo de energfa.

Be= R3LaJ1CHES IMPLICITAS: Las relaciones implicitas son relacio

nes semiempiricas derivadas de los fendémenos y sus mecanismos; -
algunas veces se derivan de orupos adimensionales caracteristi--
cos de las operaciones particulares de un proceso, Se obtienen -
mediant: la investigacién tecnolbyica de dichas operaclones parti

culares para los diversos procesos en la industria quimica,

fodas las relaciones internas impli{citamente contienen una o mas

relaciones entre las dimensiones del eaquipo y la energia consumi

dae
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C.~ RELACIONES DE CAPITAL: Son relaciones especificas y ewpiricas

del costo del equipo en funcibén de su tamafio, frecuentemente son-
suministradas por los fabricantes del equipo particular o apare=~

cen condensadas en la literatura especi{fica(*),

Las curvas de costo de capital, también pueden expresarse en el -
intervalo de interés practico, como relaciones simples entre el =

tamafio del equipo y su costo, de la siguiente manera:

(costo de aquipo) ~ (tamafio del equipo)BZ

Al combinar las relaclones de capital y las relaclones internas -
resulta una expresién para el costo de cppital en funcibén del con

sumo de energfa.

(costo de equipo) ~» (consumo de energia35132
Asi; si dividimos el costo de equipo entre el tiempo de deprecia-
cibébn para darnos el costo de capital anual (Cc), y adicionamos a-
este el costo anual de energia (CE)’ tendremos entonces el costo-

total anual asociado a una operacibn (CT):

(*) Modern Cost £ngineering; Methods and Vataj; Chem. Eng.Magazine
4

Mc Graw-Hill Book Co. 1978, Peters and Timmerhaus; "Plant Design-

and Economics for Chemical Engineersn”; Chem. Eng. Series Mc Graw-

Hill Book Co. 1980, A.Robert and Newton R. "Chemical Engineering

Cost Estimation® Mc Grawe-Hill Book Co. 1955,



Cp=Co ¢+ Cp= (Costo de capital anual) + (costo anual de energla)

_ Costo de eguipo . (Costo de) (consumo anual
Tiempo de geprec!ac!én energia de energia

Con lo que finalmente obtenemos la expresién:

+ K3 E o:-tt.co......'.(.)

De esta manera se puede ver entonces que:

K€ = Cp = Costo anual de energia.

K, gk . C, = Costo de capital anual,
Donde;
K = Constante de proporcionalidad para el costo anual-
de capital.
K2 = Exponente del consumo de energla en d costo de ca-

pitil - (EIEZ).

K3 = Constante de proporcionalidad para el preclio de la

energia,

Ahora, para encontrar el consumo de energia Sptimo (Eo); tomamos—
de (a) la diferenclial de cT con respecto a E, y 1o hacemos igual-
a cero;

dC

T 1
0= ITr - -KZ Kl (—E)—R'ZT!-— + Ks sseessne(b)



De la expresidén (c) se observa que:

Cc = K—x— Y3 2 3o

c. = Costo dé capital anual con.u 6 6§ﬁim: de energfa (E.)

tiﬁo;dekia wisma.

rreeereaie(d)

e e e .l - o ck’. o (e)

L: expresién (e) quiere decir que; cuando Kz'es menor que unc CoO-
mo cn todas las operaciones que aquf{ se analizarén; en el punto =
6p£1mo, el costo anual de energla 6ptimo (CEO) es una fraccién ==

(K,) del costo anual de capltal &ptimo (Cc,)e

De la ecuacibn (¢) se derivan las expresiones (f),(g) y, (h) que-
a continuacibn veremos:

Kl(1/1 + Kz)

Ky
K

B°=
3
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La expresién anterlor permite calcular el uso bptimo de la ener-
gia (Bo) y a la vez nos permite conocer que tan cerca nos encon-
tramos del consumo Sptimo de energia en una operacién particular

por medio de la relacién (E/Eo).

K
-Ks 3
EO = -—-K—Z-—l-(—l— BO ........-.............(g)
1K1— = -———K—3-—R——- .--oon-.nkoréttof‘ooto.ooo(h)
) K, E7 2 S - o

Sustituyendo las expresiones (g) y‘(h) ¢n 1é/eéua616n siguiente:

c K3 E + K3 E K2

T
CPo K3 Eo+ K1 Eo 2

..'.IQ.."I’...“'.."...IC(1)

Obtenemos finalmente:

E z
£l ( ° )
E K E .
CL. = b 2 oo.ocooooooo-.'-oao(j)
CTO 1l + —l—
K2

Esta Gltima expresibn es de capital importancia ya que con ella-
obtenemos la relacibn (el impacto) del costo total de una opera-
cién con respecto al consumo 6ptimo de energfa (Cp/Cr,)e Con es-
ta expresién resuelta para diferentes valores de K,y obtenemos -

las curvas de la gr&fica "Energla-Tapital"®

Aunque las curvas para Kp¢ 1, son notablemente planas en la rCe=e=
gién dembptimo", hay ahorros de energia notables para la opera~—

cibn "6ptima" con respecto a la operacién "no éptima™; el aplana




miento de las curvas quiere decir que el ingeniero tiene un mir
gen de libertad en la eleccién del proyecto, esto es algo nove-
doso en el desempefio del ingeniero de forma que puede modificar
el tamaflo del equipo en un rango dado y alin obtener el aprove--
chamiento éptimo de la energfa. Lo anterior es menos frecuente
para procesos con operaciones cuyas K2'S sean mayores de 045§ =
estos serdn procesos prloritarios para optimlzar en ellos el -~

uso de energéticos.

Exlsten también otras maneras imaginativas y productivas a la -
vez para ahorrar energia que el simple deslizamiento sobre las~
curvas de "Energia-Capital", como la innovacibn tecnoldgica o -

la selecclén de rutas tecnolbgicas alternas,

Las nuevas tecnolougias suelen estimular a las convencionales 6-
maduras para realizar mejoras significativas, y a la actividad-
de desarrollo en ambas estd influenclada por la cantidad de re-

servas de energéticos; hidrocarburos principalmente.
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TRANSFERENCTA DEZ MOMENTUM

FLUJO DE FLUIDOS EN TUBERIAS.

Los procesos industriales exlgen necesariamente el flujo de flul

dos a través de tuberfas, conductos y del equipo del proceso.

En ingenierfa quimica se trata frecuentemente con flujo a través

de tuberf{as y/o tubos llenos de fluidos en movimiento.

El flujo a través de conductos circulares es importante ya que -
como hemos mencionado, los fluldos se transportan generalmente -
por el interior de tubos o tuberfas de seccibén circular, que = -
existen en una amplia variedad de tamafios, espesor de pared y ma

teriales de construccidn como veremos después.

No existe una distincibdn clara entre los términos tubo y tuberia
(*); sin embargo anotaremos algqunas diferencias; en general 1as-
tuberfas tienen pared gruesa, difmetro relativamente grande y se
fabrican en longlitudes entre 6 y 12 metrosj los tubos, son de pa
red delgada, y con frecuencia se encuentran en forma de rollos -
de muchos metros de longltud. La pared de las tuberfas es gene--
ralmente algo més rugosa, mientras que la de los tubos es lisa.

Los tramos de tubos y tuberfias se pueden unir por bridas y solda
durase Las tuberfas pueden unirse, adem&s, mediante conexicnes -
roscadase. Finalmente los tubos se fabrican por extrusién o lami-
nacién en frio, mientras que las tuberfas se fabrican por solde-

dura 0 moldeo,

(*) del inglés tubing y piping,
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Por lo anterior 3l decir tuberia, para nuestro propésito, nos es

taremos refiriendo indistlntamente a»cualquiera de. los dos tipos

de conducto,.

El disefo y la estimacién del costo del equipo y sistemas utili~

zados para la transferencia Y manejo de materiales es vital en -~

todo tipo de dlseno de plantas. Los si temas de*tuberias son par

te 1ntegra1 de las plantas quimicau yafqu ‘dichos sistemds 50N =

los més comunes:ﬁn la transferenct

riar del 50% al 75% del costo total:de

de la"complejidad"del circultos

La complejidad del circuito es una medida del tif
pacial, del nUmero de corrientes independienﬁesfy ;ircg
laciones del equipo; asi, se puede entonces diQidi res: tipos
le- Cerrada; &rea limitada de trazado de lineas, espaciamiento -
minimo entre equipos, concentracién maxima de accesorios dentro-

de un irea limitada de trabajo,.

24~ Normalj; &rca media de trazado de lineas, con "rack! central-

de tuberfs, espaciamiento estandar de equibb,Y;Sféb

libresa

(*)K. M. Guthrie. "Capital Cost ustimating";‘Chem.ﬁth 56(6)
p=131 1969.
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3= Suelta; lineas generalmznte rectas (usoc minimo de codos), =
patios y &reas de trabajo libres, poca concentracién de acceso-~
rios buen espaciamiento de equipos con "rack" central de tube=

riae

BEl flujo de liquidos, gases, vapores, suspensiones y muchos e
otros sistemas fluidos han sido suficientemente estudlados para
permitir evaluar las situaciones de procesos para fluidos newto
nianos. En un fluido newtoniano, el gradiente de velocldad es -
obviamente proporcional al esfuerzo cortante, La constante de =
proporcionalidad se llama viscosidad. Los fluidos no~-newtonianos
empiezan 2 fluir hasta que se alcanza un esfuerzo cortante 1imi
te (punto de cedencia) y la constante de proporcionalidad es —-

una funcién del esfuerzo cortante.

Un factor principal involucradc en el disefio de sistemas de =
trangporte en tuberfas es la cantidad de energia n=cesaria para
mover el fluido en una operacibn en particulare. La encrgla mecé
nica requerida se suministra por medio de bombeo para vencer la
resistencia a la friccibén, cambios en la elevacibn, cambios en-
la energia interna, y otras resistencias presentes en el siste-

ma de flujo.

Los efectos de friccidn son de gran importancia en flujo de = -
fluidos. En muchos casos, la friccibn puede ser la ceausa princi
pal de la resistencia al flujo de un fluido a través de un sisw
tema dado. Obviamente, para un flujo turbulento y para un deter

minado nimero de Reynolds, una tuberfia rugosa da un factor de -
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friccibén mayor que una tuberfa lisa, por consiquiente, si se pu~
le una tuberia rugosa, el factor de friccibdn disminuye y llega =~
un momento en que si se sigue puliendo ya no se reduce mis el -
factor de friccibn. Se dice entonces que el tubo es hidraulicg--
mente llso. Consideremos un ejemplo comin, agua que pasa a tra--
vés de un tubo; si no intervinieran los efectos de friccibédn po--
drian utilizarse tubos de didmetros pequefios para cualquier velo
cidad de flujo (nbtese que este es un aspecto de gran importan-
cia en el dimensionamiento y cantidad de energla requeridos en =
un sistema de flujo de fluldos). Bajo estas condiclones (efectos
de friccién ausentes) la energia de bombeo requerida para hacer-
pasar 100,000 galones de agua por hora a través de un tubo de -
1/8 de pulgada serfa la misma que se raquerirfa para hacer pasar
el mismo volumen de agua a través de un tubo de igual longitud =
pero con un diametro de 2 plesg; lo que no ocurre en la realidad-
es decir, en cualquier proceso real los efectos de friccibn eg--

tan presentes y son de gran importancia.

Cuando los fluidos fluyen a través de una tuberfa, la cantidad -
de energia perdida debida a la friccibn depende de las propieda-
des del fluido como de las caracteristicas de la tuberfa, Para -
el caso de flujo a régimen permanente a través de tuberfa recta-
con difmetro constante, las variables que afectan las pérdidas =
por friccibébn son la velocidad de flujo del fluldo (V), la densi-
dad del fluldo (¢ ), 1la viscosidad del fluido (M), el didmetro
del tubo(D), su longitud(L) y la rujgosidad equivalente(e ). Apli

cando el método de andélisis dimensicnal a estas varlables, se «-



-14-

obtiene la siguiente expresibén diferencial que nos permite conoe
cer las pfrdidas por friccién en el sistema y se conoce como = =

ecuacibn de PFanning:

- (dpf/¢) = 2£v2 (dL/g D)

donde:
dpf; es la caida de presibén por friccién.
; es la densidad del fluldo.
f; es el factor de friccién de Fanning. (adimensional)
dL; longitud del tubo.
g ; factor de conversiébn de la ley de movimiento de New
ton, en d sistema Internacional (SI) su valor es ==
igual a 9.8067 Kg-m/kgf - s?
D; difmetro del tubo.

El factor de friccién estd basado en datos experimentales y se =
ha encontrado que es funcién del nimero de Reynolds y de la ruge
sidad relativa de la tuberia ( €/D). Los métodos para la determi
nacibn del factor de friccibdn (f) no son de gran exactitud - -
(* 10%). Las relaciones desarrolladas; para célculos aproximados;
entre =1 factor de friccidén y el nimero de Reynolds son general-
mente para nimeros de Reynolds pertenecientes a flujos turbulen-

tos, de las cuales mostraremos enseguida dos de ellas(*):

(*)peters & Timmerhaus "Plant design and econimics for chemical
engineers'" p~512 Chem. Eng. Series Mc.Graw=Hill 1980,
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Para tuberfas pulidas; f= O.O46/Reo‘2
0.16

Para tuberlas nuevas de hierro y acero: f= 0,04/Re
Cuando el nimero de Reynolds (Re) es menor de 2,100 (régimen la-
minar), los experimentos realizados demuestran que la superficie
de la tuberfa no influyen sobre el factor de friccibén, por 10 ==
tanto para todo tipo de tuberias, cuando el régimen es laminar,-

se puede emplear un valor de:

f= 16/Re = 16 A/DV

Li regién critica se encuentra en un rango de nimero de Reynolds
entre 2,100 y 4,000(*); en este rango hay dudas ya que no se pue
de decir que el flujo es laminar o turbulento. Para propdsitos -
de disefio en la préctica comin se supone que el flujo turbulento

se presenta a nimeros de Reynolds mayores de 2,100,

Si el &rea de seccibn transversal de un tubo varfa gradualmente-
a una nueva Area de seccldn transversal ligeramente diferente a-
la anterior, las alteraciones en el patrdon de flujo pueden ser -
tan pequefos que la enerqgfa perdida por friccién debldc al cambio
en la seccibdn transversal es despreciable. Si el cambic es repen
tino y apreciable, se notari también un camblo apreciable de la-

de la energla mecénica perdida por friccibn.

(*) WeL. Mc Cabe & J.C smith. "unit Operatiéns of chemical engi-

neering" p=-86 Mc Graw=Hill 1956
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De la misma manera, la presencia de codos, accesorios, vélvulas,
orificios y otras instalaciones que provocan una alteracién en -

el patrén de flujo causan pérdidas por friccibdn.

Por otro lado para la estandarizacién de tuberf{as de hierro y --
acero, originalmente se clasificaron en base al espesor de la pa
red, como tuberfa estandar, extra-fuerte y doble-axtra-fuerte,

Las demandas de la industria moderna requieren especificaciones~
m&s precisas por 10 que han hecho obsoletas estas tres clasifica
ciones. Las tuberias se egpecifican actualmente de acuerdo al es
pesor de la pared por la férmula para nlmero de cédula designada
por la ASA (American Standars Association); este nimero de cédu-

la se define como el valor aproximado de:
Nlmero de cédula = 1000 Ps/Ss.

Donde: '

Ps : Presién interna de trabajo (lbf/ftz).

S8 : Presién que soporta el material de la tuberia

(1bg/£td),

'Bl tamafio de la tuberfa se basa en el diimetro aproximado de es-
ta y se define como diimetro nominal. Aln cuando el espesor de =
la pared varfa dependiendo del nimero de cédula, el diimetro ex-—
terior de cualguier tuberfa para un didmetro nominal dado e&s - -
conctante e independiente del nlmero de cédula. Esto permite el-
uso de accesorios estandares para el enroscado con tuberfas y --—

conexiones de cdiferentes nimeros de cédulas.
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Actualmente se utilizan diez nimeros de cédulas para tuberfas, -
estos son 10, 20, 30, 40, 60, 80, 100, 120, 140 y 160. Fara di&-
metros de tuberfas arriba de 10 pulgadas, la cédula 40 correspon
de al formato "estandar" y la cédula 80 corresponde al formato -
nextra—fuerte”, Bl oriainal doble-extra-fuerte no est& represen-
tado por un nimero particular de cédula. En tuberfas utilizadac-
para equipos de transferencla de calor; para especificar el espe
sor de la pared; se utllliza el sistema convencional BWG (Birmine-
gham Yire Gauge) con nimeros que van desce el 8 hasta el 18, con
espesores de pared mayores para los de menor nimero y menores pa

ra los de mayor nlmero.

Los materiales mis comunes para tuberfzs en operaciones industria
les son el bronce y el cobre, aunque también se utillzan tuberfias
para servicios especlales como las de aluminio, estafo, admiralty
metal Muntz, monel, PVC, carbbn, grafito, karbate, vidrio, latbén
de aluminio, niguel y sus aleaciones, etc., por mencionar algu--—

nose.

Para el desarrollo del disefio de un sistema de tuberia deberan ~
considerarse 1os siguientes parimetros®

l,~ Zleccibn del material y dilmetro.

2.= Sfectos de la temperatura de operacibn enklabtUberia

(aislumiento, expansién térmica y c0ngel°

3.~ Flexiblilidad del sistema para 1mpact05 térmic0siy fi-
sicos. '

4.~ Soporte y anclaje adecuados.
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S5e= Mantenimiento e inspeccibn.
6o~ Facilidad de instalacién.
7e= Sequridad (factores de disefo, valvulas y sistemas con

tra incendio).

La ingenicria de disefio debe especificar el diimetro del tubo que
deberé usarse en un sistema de tuberfa y conslderari factores eco
némices para determinar el didmetro éptimo, Teoricamente, el dié-
metro éptimo es aquel cue da el menor costo total anual de bombeo

para un sistema para un servicio dado.
Anal icemos entonces las relaciones:

=Relacidn interna-

p~D">

~Relacién implicita-

Es la relacién para la pérdida de energfa mecinica ocasionada por

por la friceién ‘ecuacién de Fanning).

-(8Pg/g ) = 2fLV2/gCD

vilida si la velocidad, densidad, temperatura y viscosidad del --
fluido permanecen constantes a través del tubo de diametro cong—-
tante, o, para aire, vapor o cualquier gas, solo si la calda de -

presién del sistema es menor del 10% de la presién inicial, y = =



Adem&s, con régimen permanente de flujo. De donde:

~CAp/ 8 = 2f16%/g, $2 = (2£1/9) (33/02 (17 ¢%)

2.5

-(ary/9) = 26179 (F/99)168%/w 2% = 3260877902 (¥ F) (1/D%)

Entonces de aqul se observa que:

pP~D™

Donde:
v = 52/92 H G2 (‘}9/1\)2 $ A =1r(02/4)

4

(1b/£t?)
9: Densidad del fluldo (1b/£t3)
V : Velocidad de flujo del fluido (ft/s)

Factor de friccibn de Fanning (adimensional)

Masa veloclidad (lb/ftz—s)

(4]

Presibn absoluta; Pey cafda de presién por friccibn

g.! Factor de conversién en la ley de movimiento de Newton

su valor es 32.17 ft/s2
: Dilmetro de la tuberfa (ft)

o
.

Area de la secclén transversal del tubo (ftz)

Flujo volumétrico (fta/s)

23 a >

Longitud del tubo (ft)

Constante numérica igual a 3,1416 (adimensional)
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~-Relaciédn de capital=-

Para tuberfa de acero al carbdn cédula 40 (*);
( costo de) Didmetro de f'73

tuberia la tuberia

Entonces, al integrar entre s{ las relaciones, obtenemos la expre
sién de costo total del sistema en funcibdn de su consumo de ener=

gla:

. - ~Ko
Como: Ct = Cc + CE KIE + K3B

: = ~Ka
Donde: Cc K1 E Y;ca.“ K.B

37

-(0.73/5) = Kb ~0°13
Bntcndes;5
‘ -0.15
CT=K1P +K3P
De donde se observa que: K2 = 0,15

P

(*) Max SePeters and K. D, Timmerhaus "Plant design and economics
for chemical engineering" p-512 Mc Graw=Hill Chenm. Eng. Series
3th ed. 1980 N
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TRANSFEHSNCIA DE CALOR

(CAMBIADORES DE CORAZA Y TUBOS)

La energla calorifica en los procesos industriales gse transmite -
por varios métodos, incluyendo conduccién en calentadores de re--
sistencia eléctrica, conduccibn~conveccibn en cambiadores de ca—-
lor, generadores de vapor y condensadores, radiacién en hornos vy,

secadores por calor radiante,

Como en otros procesos, para que haya transferencia es necesaria-
una fuerza directriz que en transferencia de calor es el gradien-
te de la temperatura. Debido a este gradiente el calor se trans--

flere desde la fuente hacla el receptor.

Los tipos fundamentales de transmisién de calor son tres y se men

cionan enseguida:

1l.= Conduccibn; que es la transmisién de calor de una parte a O=-
tra en un mismo cuerpo, o0 de un cuerpo a otro con el guc estd
en contactc fisico, sin que se produzca un desplazamiento - -

apreciable de las partfculas del cuerpo,

2.~ Conveccibn; es la transmisidn de calor de un punto a otro en-
un fluido debido al movimiento del mismo flufdo y es "natural®
cuando el movimiento del flufdo es resultado de las diferencias
de denisidad ocasionadas por las diferencias de temperatura: -
mientras que la convecclibdn donde el moviriento se produce por

medios mecénicos es la "forzada",
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3.~ Radiacién; Es la transmisién de calor de un cuerpo a otro, =
con el que no estd en contacto, por medio de movimiento de =

ondas a través del espacio.

los tres procesos anterlormente citados pueden ocurrir al mismo-

tiempo en un equipo de transferencia de calor,

Un problema tipico de procesos de transferencia de calor, involu
cra las cantidades de calor que pueden transferirse, la rapidez-
a la cual deben transferirse, la diferencia de temperaturas, la-
extensibn y arreglo de las superficies que separan la fuente y =~

el receptor, la cantidad de energifa mecinica que debe disiparse=-

para facilitar la transferencia de calor.

En gran nimero de procesos industriales se involucra un gran con
sumo de energia y por ende gastos de la misma. El consumo de ~ -
energfa puede reducirse si el proceso opera mas cerca de las con
diciones de un proceso reversible, menclonaremos enseguida algu=-
noé esquemas para lograr esto:

a.~ Recuperacidén de calor desperdiciado.

b.=- Operaciones a temperaturas bajas.

Ce— Vaporizacién de efecto miltiple,

d.~- Recompresién de vapor.

e,- Gradientes menores,

El consumo de energfa implica otras consideraciones tales como -
mantenimiento, segurldad, costo de capital iniclal y costos de =

operacibn.
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Recuperacién de calor desperdiciado.- Es posible aprovechar-

b.-

gran parte del calor desperdiciado, recuperandolo en cambia-
dores de calor, esto se hace en nuchc:z procesos industriales
donde las corrientes calientes que salen de un equipo se url
lizan para calentar otras corrientes mas frias, como en las-
refinerfas de petrbleo donde la recuperaclén de calor es de-
gran importancia en la economia,

Operaciones a temperaturas bajas.~ Existen casos donde el ca

lor requerido puede disminuirse reduciendo la temperatura de
operacibn, por ejemplo en evaporacién, al reducir la presibén
de operacibén de un bar a dos décimas de bar, se reduce el -=

consumo de energfa en mis del 25%,.(¢)

Ce- Bn evaporadores de efecto miltiple.- El vapor de un efecto -
as el medio de calentamiento del efecto siguiente en el cual
la ebullicibn es a menor temperatura y presién como puede —-
verse en la slguiente figura donde P1>P2»P3,

! P2 F3
Vapor L o . :
—— o Swrrwrs Alirentacion
- R T
o ot o
Concentrado
Evaporador de triple efecto con alimentacion a contracorriente.
(*)Askel L.Lydersen "Fluid flby éﬁa heat transfer” cap.X John

willey % Sons. 1981
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de~ Recompresidn de vapor.~ En este proceso, la energfa del vapor

que se desprende de una solucién en ebullicién se puede utili
zar para vaporlzar mis agua con tal de que exista una caida =
de temperatura en la direccibn deseada para la transmisibn co
mo en el evaporador de efecto miltiple en el que la calida de-
temperatura se crea disminuyendo progresivamente la temperatuy
ra de ebullicldn de la solucidn en la serie de evaporadores,=
mediante la utilizacibén de presiones absolutas cada vez mis =
pequefas. La fuerza lmpulsora necesaria se puede obtener tam-
bién aumentando la presibn (y, por consiguiente la temperatura
de condensacibn) del vapor que se forma, mediante una recomm-

presién mecénica o térmica. El vapor comprimido se condensa =

posteriormente en el serpentin (cambiador) del evaporador del
cual procede; para teher idea de este proceso, se describe en-

seguida uno de ellos; la recompresién mecénica.

Recompresidn mecénica.- En la siguiente figura se hace una re
presentacidén sencilla del fundameato de la recompresién mecéni
ca del vapor, donde el vapor que sale en A es comprimido a --
una presifén P1, hasta alcanzar una temperatura tal que exista
una diferencia de temperaturas en el cagmbiazdor FE (la tempera=
tura del vapor comprimido sera mayor que la temperatura de =-—
ebullicién de la solucién a la presibén de operacibén en el eva
porador). Dependiendo de las pérdidas de calor hacia los alre
dedores y de la temperatura de la allmentaclén F, puede reque

rirse una alimentacién adicional de vapor Se.
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Existen adem&s otros procesos cuyo objetivo principal es hacer -

eficiente al miximo las corrientes calientes de un proceso(®).

La energfa teébrica minima requerida para un proceso es indepen—-
diente del tipo de proceso utilizado, aunque en realidad los pro

cesos requieren una mayor cantidad que la tebrica minima.

Esquema de recompresién mecinica de vapor; el vapor que sale en-
A a presibn Po, se comprime a presién P1l. F es la alimentacibn y
C es el concentrados E, es un cambliador de calor, S es el vapor=-

suministrado o retirado, y, M el compresor,

(*) Kenney W.F. "Reducing the Energy Demand of Separation Process"
Chem. Eng.Progr. 75(3)68-71(1979). Askel L Lydersen "Fluid flow .
and heat transfer" cap.XI John willey & Sons. 1981,
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En la recuperacidn de calor es indispensable el uso del cambiador
de calor; el cambiador de calor de coraza y tubos es de gran ime-
portancia por su amplia utilizacibén en procesos industriales, ra-
z6n por la cual fijaremos nuestra atencibén a este equipo particu-
lar de transferencia de calor,

El tipo de cambiador mis sencillo del género antes mencionado es-
el cambiador de paso simple 1-1 y consta de un haz de tubos en- -
vueltos en una coraza comin. Debido a que opera con un solo paso-
del fluldo en el lado de 10s tubos y un solo paso del flufdo en -
el lado de la coraza se& denomina 1=1.

En un camblador de este tipo los coeficlentes de transmisién de =~
calor del lado de la cora=a y del lado de los tubos son del mismo
orden de magnitud, y ambos deben ser grandes para obtener un coe=

ficiente global satisfactorio:

{

Uo =
o, X Do 1
Dihy km Dy T B,

Donde:
U, = Coeficlente global de transmisién de calor, basado en-
el 4rea de la superficie exterior del tubo

(BTU/ £t%h °F).
D_ = DiSmetro exterior del tubo (ft); Di, di&metro interior

del tuboj; D media logaritmica=bo-Di/ln{Do/Di),

L!

Xy = Espesor de la pared del tubo (ft).

Kp = Conductividad calorifica de la pared del tubo
(BTU/h ft OF). :

hj = Coeficiente de transmisién de calor de,supéffiéie
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para el interior del tubo; h,, para el exterior del tubo.

Los coeficientes de transmisibn de calor individuales o de super

ficie (h), se definen mediante la ecuacifn:

b . d%/ dA

T =T,

donde:;
4 = rapidez de flujo de calor
A o Area de la superficie de transmisibn de calor,
T = temperatura del fluido,
Ty = Temperatura de la pared que est& en contacto con el = =

flufdo.

in la siguiente figura se muestra un intercambiador de calor 1-2
( un paso por el lado de la coraza y dos por el de los tubos) ==
con cabezal de tubos fijo y, su perfil de temperaturas (T; para-

el fluido caliente, t; para el fluldo frfo’. Donde son:

A; placas deflectoras, Bj tubos, C; varilla gula, D; placas tubu
lares (cabezal de tubos), E; corazas. Los tipos mis comunes se —-
clasifican como rEMA clase "B" y son; AtEM, BEM, BEL, CKU, ADU, =
BEU, AFlN, la primera letra se refiere al tipo de cabeza frontal,
la segunda, a las caracteristicas de la coraza, y la tecrcera a =-
la cabeza posterior. (Ver: "Standars of Tubular Exchanger Manu--

facturers Assn." TEMA New York, N.Y. 10017).
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Bl coeficiente de transmisibn de calor hj para el fluldo del la-
do de los tubos de un cambiador de coraza y tubos se puede calcu
lar a partir de relaciones empiricas de trabajos experimentales-
(*)e E1 coeficiente hg del lado de la coraza es menos fécil de =
estimar debido a que la direccibn de flujo no es paralela a los-
tubos sino cruzada, y a que el &rea de la seccibn transversal de
la corriente y su velocidad basica vé;I;AHQ médida que el fluido
va cruzando en unc y otro sentido el haz de tubos de la coraza,~-
ademas, las fugas entre las placas Y la coraza y, entre las pla-
cas y los tubos, ponen en corto-circuito algo del fluildo del la=-
do de la coraza. Sin embargo contamos con relaciones empiricas -
que nos permiten obtener valores estimados de hgy (*+),

En el disefio y seleccibén de equipo de transferencia de calor, es
necesario considerar las variables bisicas de disefio y muchos —-
otros factores tales como temperaturas de las corrlentes, espe--
sor de los tubos y la coraza, tipo de bafles, espaciado de los -
tubos y longitud de estos. Normalmente el disefo mecinico de cam
biadores reuniri los requisitos de los cbddigos de seguridad del-

ASME 0 API-ASME.

(*) E« N. Sieder and G. E. Tate "Ind. Eng, Chem." 28; 1429 (1936)
Kern D. Q. and D. P. Othmer, "Trans. AICHE" 39; 517 (1943)

(**)A P Colburn "Trans. AICHE" 29; 147 (1933)
D A Donchue "Inde. Eng. Chem." 41 (11); 2499 (1949)
Mc Adams W H "Heat transmision™ 3th ed. p-268 Mc Graw-Hill

chilton T H and A P Colburn "Trans. ASME Petroleum Mech.Eng."
553 5°(1933)



-3l

La asoclacién de fabricantes de cambiladores tubulares TEMA pu--~
blica m&todos de disefio esténdares y materiales de fabricaciédn-

para cambiadores de calor tubulares,

Cuando uno de los fluidos es altamanete corrosivo, é&ste deberf-
flulr dentro de los tubos para evitar el alto costo de los mate
riales anticorrosivos para la coraza y también para los tubos -
va que con ambos tendri contacto, ademis, es mis fhcil la lim--
pieza en el interior de los tubos. S5i uno de los fluidos tiene-
presién elevada, la manera de evitar los altos costos de conse-
truccibn de coraza para dichas presiones, es mandar el fluldo -
de alta presién por los tubos. i

Las velocidades de los fluidos a traVés;deﬁiaJC6Eé£§‘§;ids‘Eubos
tiene gran influencia en los coeficientesfae'grgngferehcia de -
calor v en las caldas de presién en los fluidos. Para altas ve-
locidades de flujo se obtienen coeficientes de pelfcula altos,-
sin embargo, las caldas de presién son grandes. Si uno de los -
fluidos es mucho més viscoso que el otro, la cafda de presién -
de dicho fluldo puede ser muy grande si se pasa por los tubos =
a la velocidad necesaria para una transferencia de calor .adecua
das

Por lo tanto deberd tomarse muy en cuenta las velocidades:y las

viscosidades para decidir acertadamente por que lad§ fiu1ré7ca-

da uno de los fluldos.

En general se puede decir que; el incremento en lag vnlocidadeg

dara como resultado coeficiente de tran* erencia_d'

alto y, consecuentemente, se requerlra una menor area de trans-
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ferencia para un servicio dado, y por consiguiente un menor costo
del equipoe. Por otro lado, el incremento de las velocidades de los
fluidos provocan un incremento en la caida de presidn y por ~nde~

en el costo de bombeo.,

Por 1o tanto en el disefio econbémico bptimo se tendri donde el cos
to total sea minimo. E1 problema bisico es por consiguiente encon
trar ¢l punto donde la suma de costos sea minimo. Analizaremos --

entonces las relaciones para un camblador de coraza y tubos.

—(Por el lado de los tubos).

~ Relaciones internas-—

(De relaclones implicitas)=

0‘8 -
h~Gy ; hy~at

con lo que finalmente obtenemos:

Gy~ ag=0 8

- Relaciones implicitas =

En la transferencia de calor en un cambiador de calor de coraza =
y tubos horizontal, para flujo turbulento arriba de la reqién de-
transicién Re > 10,000 y sin cambio de fase; una expresibn que des

cribe el proceso es(*):

Mu = hy D/k = 0,023 Re¥"® pr 033 (g /0014

(*) E. N. Sieder and G. E. Tate, "Ind. Eng. Chem," 28, 1429(1936).
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Donde:
Nu = WOmero de Nusselt = hy D/ k (adimensional).
hy = Coeficicvnte de pelicula para el interior del tubo
(zru/n ££2 OF)
D = Difmetro interior del tubo (ft)a.

k = Conductividad térmica del fluide que va por los tubos
(BTu/h ££2 (OF/£E)). o

Re = Nimero de Reynolds = Dj Gy 4/1 (adimen51onal).

Gj =Masa velocidad del fluido por el lado de los»tubos.
D =Di&metro interno del tubo, I

=Viscosidad del fluido que va por los- tubos

Pr = NGmero de Prandtl = ¢ M/ k (adimensional)
Capacidad calorffica para el fluido que

tubos. R

k: Conductividad térmica del fluido.:

;s Viscosidad del fluido,

Cp:

n

S

De la expresién anterior se observa ques
0.8 0.8
0.8 DG .
hiNR (-/l—i) U hi~Gi

Viscosidad del liquideo a la temperaturé dé;pafed.

Otra expresibén fundamental es:

Q=hi Ar A T4

Donde:
Q = Flujo de caler (BTU/h).
hy = Coeficiente de pelicula basado en la superficie interna
(BTU/h £t2 OF) = 1/resistencla; indica la rapidez a la-
cual fluidos con variedad de propiedades fisicas y bajo

diferentes grados de agitacién transfieren calor.
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A = Superficile de transferencia de calor (fta).
T

ATy = Diferencia de temperaturas entre el fluido dentro del

tubo y la de su pared (°F).

De donde; hy ~ AT-1
Bntonces si: Gy ~ A 0.8 Y3 hi ~ AT'1
Finalmente obtenemos cue: Gy ~ AT'O'S

~ Relacién de Capital =

Para cambladores de coraza y tubos, cabezal flotante‘Conecdraza Y
t*) BRI S i

tubos de acero

(Costo del ) ~ (Area de transferencia )°'5g

cambiador. de calor; (Aq ),

Al integrar entre si las relaciones interna y de capiltal:

~0.8

Gy ~Ap Relacidn interna
$ ~A 0.58 Relaciébn de capital
Obtenemos:
CC = ki E-kz = k‘l Gi-(0.58/0-8) = k1 Gi-o.73

vy ek ‘ ~0673
Cp=kyET°2 4+ k3B amkyGy " 4ky6y
Entonces se puede ver que para el lado de los tubos

kz‘ 0073

(*) Aries Robert S. and Newton Robert D. "Chemical Engineering -
cost Estimation" p-49 Mc Graw-Hill Book Co. 1955.
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~— (Por el lado de la coraza.) —

=Relaciones internas=

ho ~ 65°°° ho ~ A~

Con lo que finalmente obtenemos:

Gg ~ A’I‘“0 -6

~Relaciones implicitas-

0.6 1/3

NU = hg Do/kf = (0.33/Fs) (Do Gs{/‘ f) (Cp/‘l/k)f

Que es una relacibn experimental(®) para predecir el coeficiente
de transferencia de calor para el lado de la coraza en un camb?g
dor con arreglo de tubos triangular y claro estandar entre 10s -
bafles. Pzr. operaclones sin cambio de fase en el f{uido para hi
drocarburos, soluciones acuosas, agua y gases cuandc el Re esti-
entre 2,000 y 32,000, donde:

Fg =-Factor de seguridad y su valor varia entre 1. 0 yl.8

zl sublndice (f) se refiere a las propiedades promedio a‘la tem-

peratura dc.la pelfcula.

be aqui se”obse:va claramente que: hofFAngfé:

La otra exprasién fundamental es;

D°“défrqv?fr UJO de calor (BTU/h)ﬁ”””

hg g;Loeficiente de. pEIiculét ESado en. la superficie exte~
g rior del tubo (BTU/h ft F).— S '

(*) A.F. Colburn "Trans. .ICHE™ 29 , 74 (1933).
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AT, = Diferencia de temperaturas entre el fluido que va por=-

la coraza y la pared externa de los tubos (°p).

De donde se observa que: hg~ AT"1

Entonces si: hy ~ Gso'6 Y hg ~ Ap

Finalmente obtengo qua: Gg ~ AT'0'6

‘=Relacién de capital-

"'Bs la que se utilizb anteriormente para calcular ké;po; el ‘lado=":

de los tubos. Entonces al integrar entre si las.rélacibﬁéé;ihtéff

na y de capital para el lado de la c¢oraza obtenemos‘Qﬁéﬁ;‘
Relacidén interna: Gg ~ AT-O.G ‘ :

Relacién de capital: $§ ~ ATO.SS,

~K : - - . =Us

Y

Cr = K‘.I,.E _2 "0' Ky ‘B = I’(1‘Gs-o'97’ + K3 Gg
Entonces sérencuentra que K2 para el lado de 1la corazé es£” sl
K2 = 0,97

Tomando un valor de K2 promedio entre los tubos‘y léfcbraza, en-
general se puede decir que para cambladores de calot;de ccraza- y

tubos, su valor ser§:

K2 = 0.85
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TRANSFERENCIA DE MASA

(DESTILACION)

Los fentmenos de transferencia de masa se encuentran en cualquier
parte de la naturaleza, y son importantes en muchos ramos de la -
ciencia y la ingenierfa. La frase "transferencia de masa" se ha =
hecho comin en los Gltimos afics y se refiere al movimiento de mo-
lAculas, grupos de moléculas o elementos de fluidos causados por-

alguna forma de potencia, (fuerza directriz),

£l interés de la ingenieria quimica en la transferencia de masa -
radica, principalmente, por su papel tradicional como especlalis-
ta en el disefio de procesos de separacién. Los materiales (mate=-
rias primas) que son sometidos a un proceso quimico son purifica-
dos o concentrados, y los productos de las reacciones quimicas de
ben separarse en la(s) corriente(s) de salida de los equipos.

Este costo es frecuentemente el de mayor prcporcibn en la inver~-

sibén total de una planta quimica,

El uso de la destilacidén como proceso de separacidn y purifica- -
cibn es muy antiguo, seqin la literatura especializada, la prime-
ra destilacibébn que se encuentra registrada se llevd a cabo en los
tiempos de Cleopatra en Egipto alrededor de 50 aflos A.Ce SUS fie-
nes principales eran la obtenclién de aceites escenclales, perfu--

mes, wedicinas, brebajes, etc.

ba invencibn de cquipos especislizados conslstentes:
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platos perforados, condensadores con agua de enfrlamiento, siste=
mas de reflujo, allmentaciédn precalentada, y la adaptacibn a pro-
cesos continuos se ha llevado a cabo en un periodo relativamente-

corto, en los Gltimos 300 afiose

La transferencia de masa entre dos fases puede ocurrir solamente=-
cuando existe una fuerza directriz (diferencia de concentracién o
de potencial quimico entre las fases). Cuando se alcanzan las con
diciones de equilibrio fisicoquimico, la fuerza directriz y conse
cuentemente la raplidez de transferencla se vuelve cero. El estado
de equilibrio representa por lo tanto el limite tebdrico para las=-
operaciones de transferencla de masa, este limite tebrico se uti-
liza ampliamente como estado de referencia en 1o0s cllculos de - -

transferencia de masa.

un aspecto importante de las operaclones unitarias en ingenierfa-
quimica es la modificacibén de la composicién de mezclas o solucio
nes mediante métodos que no impliquen necesariamere reacciones —-

quimicas.

Las separacicnes de las mezclas pueden ser totalmente mecénicas,-
como la filtracibn de un sblido, el cribado, o la separacibn de -
un sblido basindose en su uensidad. Por otra parte si las opera--
ciones cambian la composicibn de las soluciones, entonces se cono

cen como operaciones de transferencia de masa.

La importancla de estas operaciones es bastante grande, raro es -

el proceso quimico que no requiere de la puriflicacibn inicial de-
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las materias primas o de la separacibdn final de los productos y -
subproductos, como es el caso de la refinacibébn de petrSleo donde-
el meollo del proceso es preclsamente la separacidn de las diferen
tes fracciones de este. Para esto, en general, su utilizan las --
operaciones de transferenclia de masa. Quiz& se podria apreciar ra
pidamente la importancia de este tipo de separaciones en una plan
ta procesadora si se observa la gran cantidad de torres que lle--
nan una moderna refineria de petréleo; en cada una de las torres-
ocurre una operacifn de transferencia de masa. Con frecuencia el-
costo principal de un proceso se ocaslona en las separaciones; si
este costo es adecuado, también lo serd el costo general de pPro==

duccibn,.

La destilacidén se puede realizar en la prictica sigulendo funda--
mentalmente dos métodos. Z1 primero de ellos se basa en la produc
cién de una fase vapor, rica en algunos componentes mediante la -
ebullicibén de la mezcla liguida que se desea separar, procediendo
posteriormente a la condensacibén del vapor sin que nada del 1liqui
do condensado retorne al seno del equipo y se ponga en contacto -

con el vapor.

El segundo método se basa en el retorno de parte del condensado -
@ la columna misma de destilacidén, en condiciones tales que el 11
quido que desciende se pone en contacto {ntimo con el vapor que -

va hacia el condensadore.

La destilacibn "flash", llamada también destilzcién cerrada o de-

equilibrio, consiste en vaporizar una determinada fraceibén del --
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1fquido precalentado mediante una reduccidn brusca de la presibn
en la linea donde esta circula inmediatamente antes de un tanque
de separacién, de tal manera que el vapor que se genera esth en-
equilibrio con el 1liquido residual, separando entonces el vapor=
del liquido en un tanque de separacidn para condensar finalmente

el vapore.

Cualquiera de esto métodos se puede conducir indistintamente en-

forma continua o discontinuae

Un aspecto escencial del disefio es la optimizacidn basada en con
sideraciones econbmicas. Esto involucra un balance econbmico en-
tre el consumo de energia (costo de energia) y el costo de la --

inversibén (costo del capital) para una separacldn deseada.

Los aparatos para este tipo de operaciones se denominan general-
mente "columnas O torres rectificadoras", en general son altas y
verticales. El intercambio de materia entre las fases vapor y 11
quida que tilene lugar en la rectificacién es indudablemente un -
proceso difusional, El aparato en el que se reallza, pone en con
tacto ambas fases mezclando intimamente las dos corrilentes duran
te todo su recorrido. Son dos los tipos de columnas rectificado-
ras cuyo uso se ha general izado,
l.- Colurnas de platos.

2+4- Columnas empacadas.

Las columnas de platos son cilindros verticales en que el liqui-
do y el gas se ponen en contacto en etapas sobre platos o charo-
las. El 1iquido entra en la parte superior y fluye a través de -

cada plato y a través de un conducto, al plato inferior.
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El gas pasa hacla arriba, a través de orificios de diversos tipos
de el plato, burbujeando a través del liquido para formar espuma,
se separa la espuma y pasa al plato superior; resultando as! un -

contacto mGltiple a contracorriente entre el gas y el liquido.

Las columnas empacadas se utilizan para contacto conti{nuo entre -
el liquidc y el gas tanto en flujo a contracorriente como en COw=
rriente paralela, son columnas verticales que se encuentran lle--
nas de un empaque inerte, que sirve para proporclonar una superfl
cie interfacial grande entre el gas y el liquido, el l{quido se =
digtribuye sobre estos y escurre hacia abajo a través del lecho -~
empacado, de tal forma que se obtiene una gran superficie de con-

tacto intimo con el gas.

Existen adem&s las columnas y cémaras de aspersibn, y, las colum
nas de pared mojada en la que una pelicula delgada de liguido des
cendente fluye a contracorriente o corriente paralela, este tipo-
de columnas se utilizan generalmente para estudios tebricos de --

transferencia de mgasa.

En las columnas y cimaras de aspersidn, el 1iquido se atomiza en-
una corriente gaseosa por medio de espreado, E1 flujo puede ser a
contracorriente como en las torres verticales con el 1liquido ato-
mizado hacia abajo, o en paralelo como en las clmaras horizonta—~
les de aspersibn, Las desventajas de este equipo son el alto cog-
to de bombeo de liquido debido a la gran caida de presibn en el -
atomizador, la tendencia al arrastre del 1fquido por 10 que son -
necesarios 1os eliminadores de neblina y generalmente el difmetro

de la columna que debe ser grande para evitar que el atomizado -~
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alcance rapidamente las paredes de la columna con 1o que se ten-

dria un proceso altamente lneficlente,

La eleccién entre el uso de una columna de platos o una empacada

para una operacifn dada de transferencia de masa, deberfa basar-

se en principio en un anllisis detallado de costos para cada uno
de los dos tipos de equipo, as{ como el serviclio que prestarén.

Las ventajas y desventajas a conslderarse cuando se hace la elec

clén son:

l.- La eflclencia para columnas empacadas debe basarse en pruebas
experimentales para cada tipo de empaque, La eficiencia va--
ria no solo con el tipo y el tamafio del empaque, sino que -~
tamblén con la velocidad y las propiedades del fluido, el -~
difmetro de la columna, la presién de operacién y ademés la-
dispersibn del 1liquido sobre la superficle del empaques

2e= Debido a que la dispersibédn del 1liquido se dificulta en las -
torres empacadas, el disefio de columnas de platos es mds ade
cuado y requlere un menor factor sobredisefio cuando la rela-
cibn de velocidades entre el 1fquido y el gas es baja.

3¢= Las columnas de plato pueden disefiarse para manejar amplios-
rangos de velocidades de liquido sin inundacibn.

4.- Si la operaci6tn involucra liquidos que contienen sélidos dis
persos, es preferible el uso de una columna de platos por -=-
ser estos m&s accesibles para la limpleza.

Se= Las columnas de platos facllitan la remocibdn de calores de -
reaccién o soluciébn, ya que permiten instalar serpentines de

enfriamiento entre etapas, o que la corriente liquida proce-
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dente de un plato pase a través de un enfriador externo.

El peso total de una columna de platos seca es normalmente -
menor que la de una empacada para el mismo servicio, sin em-
bargo durante la operacibédn ambas tienen aproximadamente el -~
mismo peso.

Cuando se involucran grandes cambios de temperatura como en-
la destilacibn, es preferible utilizar la columna de platos-
debido a que la contraccibn o expansién del equipo puede -~ -
fracturar el empaque,

La informacibén para el diseflo de columnas de platos es mhs -
abundante y conflable qu2 para las torres empacadase.

Los difmetros comerciales para columnas empacadas son rara=--
mente mayores de cuatro ples, mientras que los diémetros co-
merclales para columnas de platos son raramente menores de =
dos piles,

Las columnas empacadas son m&s baratas y faciles de cons- --
truilr que las columnas de platos para manejar fluldos alta--
mente corrosivos,

Se prefiere la columna empacada cuando los liquldos tienen -
gran tendencia a formar espuma.

La cantidad de liquido retenido es considerablemente menor -
en columnas empacadase.

La cafda de presibn a través de las torres empacadas puede =
ser menor que la calcda de presibn a través de una columna de
platos disefladas para el mismo serviclo, esta ventaja, ademis

de que el empague de la torre disminuye la posibilidad de que
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la pared de la columna se colapse, hace que la columna empaca

da sea particularmente Gtil para operaciones a vaclo,

Por lo que después de anallzar la serie de caracteristicas entre-
ambos equipos, enfocaremos nuestra atenciédn a las columnas de pla

tos debido a sus ventajas y amplio uso en la destilacibn.

Los factores fundamentales para el disefio y operacién de las co--
lumnas de platos son el nimero de platos necesarios para obtener-
una determinada separacién, el dilmetro de la columna de tal mane
ra que evite la inundacibn o un contacto intimo entre fages muy -
pobre, el calor que hay que suministrar al rehervidor, y el que -
hay que retirar en el condensador, la separacibén entre los platos
la relacibn de reflujo, la elecciédn del tipo de plato y los deta-

lles constructivos de los mismos.

Por lo tanto es necesario utilizar energfa calorifica y mecénica-
para llevar a cabo las operaclones de separacibn basada en la di-
fusibén interfaclal, El calor es necesario para producir el cambio
de temperatura, para la formacién de nuevas fases como la evapora
cibn de un fluido, La energfa mecinica se necesita para el trans-
porte de fluidos, para dispersarlos y para mover ciertas patrtes -
del equipo; como en el caso en que se utilicen platos de valvulae.
La figura de la plgina anterior muestta esquematicamente un equi-
po de columna de platos,

De aqui que una observacién importante es que la energfa requeri-
da para realizar la operacibn de destilacibn estd directamente re

lacionada con la relacibn de reflujo, asi, a mayor reflujo la can
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tidad de energia requerida serf mayor para un grado de separacibn
mayor, por otro lado, el tamafo del equipo disminuye, de manera -
nue a reflujo total el nlmero de etapas requeridas serd el minimo
para una separaclédn dada.

Entonces, cualquler relacién de reflujo entre el minimo y el infi
nito proporcionari la separacibén deseada; logicamente, el nimero-
respectivo de platos necesarios variar§ desce el infinito hasta =

el nGmero minimo como se observa en la siguiente figura.

costos totales
»

\costos fijos

costo anual

|
R | \ )
| optimo costos de operacion
' | >

relacion de reflujo
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Donde se aprecla el efecto general de la relacibn de reflujo ope
racional sobre costos fijos, los costos de operacidn y la suma =

de ellos,.

En situaciones ordinarias, el minimo de la curva de costos tota-
les caeri generalmente en una relacibn de reflujo operacional --
OGptimo de aproximadamente(®) le2 a 1.5 veces el valor minimo; la
relacibn de reflujo (R) es la relacibén molar entre el reflujo y-

el destilado.

Bn la relacién de reflujo minimo, la columna requiere un nimero-
infinito de platos; en consecuencia el costo fijo es infinito,pe
ro son minimos los costos de operacibén (carga térmica en el reher
vidor, agua de enfriamiento en el condensador y potencia para la
bomba de reflujo)e. Al ir aumentando R, el nlimero de platos decre
ce rapidamente, pero el difmetro de la columna crece deblido a --
las cantidades mayores de liquido y vapor recirculades por canti
dad unitaria de destilacibén, El condensador, la bomba de reflujo
y el rehervidor, tamblién deben ser mayores, por lo tanto los cos
tos fijos disminuyen hasta el minimo y crecen nuevamente hasta =

el infinito en el reflujo total.

(*)E.R. Guilliland vMulticomponent Rectificatipnyﬁlhﬂ./Eng. Chem.
32, 9, p=1220 (1940), ' e
Robert E, Treybal "Mass Transfer Opefatidhs"jcép;fik Mc Graw-
Hill 1980. [T
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Los requerimientos de calor y enfriamiento (consumo de energifa) -
aumentan casi directamente con la relaclén de reflujo como también

se puede observar,

Por lo tanto, el costo total que es la suma del costo de opera- =
cibén (costo de energfa) y el costo £fijo (costo de capital), debe-

pasar por un minimo en la relacién de reflujo Sptimo.

La mayor parte de las plantas operan en la pr&ctica con relaclones
de reflujo superiores a la Optima, y generalmente estén comprendi

das entre 1.2 a 2 veces la relaci6n de reflujo minima,

En este intervalo el costo total no es muy sensible a la relacibén
de reflujo y se consigue una mayor flexibilidad de operacibén si =

se utiliza un reflujo mayor que el bptimo.
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- Relacién interna -

Dan Steinmeyer obtiene la siguiente relacién (Hidrocarbon Proce
ssing p=209 Nov.(1976),) Baséndose en el trabajo de investiga--
clén que Guilliland(*) realizb para tener una relacibén entre el
reflujo y el nlmero de etapas; la relacién obtenida por Stelnme
yer es la slguiente:

(- h = -1

"'0014

3
3

Donde:

= moles de reflujo por unidad de tiempo.

= moles de reflujo minimo por unidad de tiempo.

V = Volumen de la columna de rectificacién.

V = volumen de la columna para un nimero de etapas
minimo, calculadas mediante la ecuacibn de

Fenske("Ind. Eng. Chem." 24, 482 (1931).).

La relacién anterior es valida para un intervalo de reflujo de =
S a 100® arriba del reflujo minimo (L/L, de 1.05 a 2.0), veamos=
antonces como varla (V/Vm) al variar (L/Lm) dentro del rango de-

validez de la relacién:

L/L, 2.00 1.80 1,60 1.30 1.10 1.07 1.05

V/Vm 1.00 1.03 1.07 1l.18 1,38 1.45 1.52

(*)Guilliland E R "Ind. Eng. Chem." 32,1120(1940); otras: Brown G
and H Marin “Trans. AICHE" 35,679(1939), Donnel J and C Cooper
"Chem. Enge" 57,121(1950). Erbar J and R Maddox "Petr.Refiner"
40(5)183(1961), Mason W "Petr. Refiner" 38(5)239(1959)
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Debemos indidecar que la relacibén anterior no es completamente --
real, ya que, una verdadera optimizacién debe incluir también el
impacto en el rehervidor y condensador; pero esto implicarfa ob
tener una relacién sumamente complicada y que saldria de nuestro

objetivo,.

- Relacibn implicita =

Es la relacibn de reflujo minimo(*) la que cbviamente nos dari -

el reflujo minimo necesarlo para una operaciédn particular.

- 1 Xp & (1=-Xp)
Ry =g =1 ( e = 1 =Xp ) -1

para 9= 1 (lfquido de alimentacién en el punto de burbuja),

ﬁ,x 1-.‘(0
Ry = (13‘1( YPD TR )-1

para §= 0 (vapor de alimentacibén en el punto de roclo),

donde:?
R, = relacibén de reflujo minimo = Ln-1/D‘

& = volatilidad relativa (adimensionall.

——————

{*) Uunderwood A J V "Trans. Inst. Chem. Engrs." (London}, 10,
112, (1932),
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XD = fraccibén mol del componente ligero en el destilado,
XF; en la alimentaciébn.
Yp = fraccibn mol del componente ligero en el gas de alimen_
tacibn.
H - H
q- =2 F  es larelaclén entre el calor necesario
HG = HL para convertir un mol de la mezcla de -

alimentacién de su condicién Hp hasta un vapor satura
do Hei Yy el calor molar latente (HG - HL)'

- Relacibdn de capital =

La relaciébn de capital entre la columna y el costo por concepto =
de platos no es tan sencilla, resumiremos enseguida el método de-

chlculo que nos dar8 la relacibén de capitals

Para el costo de la corazaj acero al carbbn y para una presiébn de
operacibn de 100 psig; de la gr&fica de relacibn de costo base(*)
page 328 DHT vs. Costo (D; difmetro de la columna, H; altura, y -
T; espesor de la pared de la columna.) tomando en cuenta que el =
espesor es funcién del dilmetro y ademés, que a cada etapa corres
ponde una altura de la columna (20 pulgadas de altura recomendg—-

da).

(*)Modern Cost Engineering; Methods and Data, Chem. Eng. Mag. Mc
Graw=-Hill 1978.
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Obtenemos la siguiente expresibn:

3

1n $g= 0.6161 1n (vj(7.849 x 1072 - 6,205 x 10~2v;/2)) _ 3.449

donde:
$4 = costo de coraza por plato,

Vj = volumen de la columna entre platos.

Si en la expresibn anterior despreciamos el término - -
- -1

6.205 x 10 2 vy /2 que se hace despreciable a medida que au~--~

menta el volumen, y si ademds, son '"n" platos en la columna, 1

nalmente obtenemos la relacibn:

(costo de la)

)0.616
columna

n(Vi
Para el costo de los platos; acero al carbbdn y con espaciamiento
recomendado entre platos de 20 pulgadas; de la figura 5, pégina

330 (*) y para un nGmero n de platos obtenemos la relacién:

( costo de la 0.63

) ~ n (Vvg)

columna

Como las dos filtimas rel aciones son aproximadamente iguales suge
rimos tomar la Gltima, que ademis es muy parecida a la reportada

en la bibliografia(**)

(*)Modern Cost Eng.;Chem. Eng. Mag., Mc Graw~Hill 1978.
(**)D E Stelnmeyer "Chemtech" p=188 March(1982). "Hidroc.Proc."
p-205 Nov, 1976,
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Entonces al integrar ambos tipos de relaciones tenemos que; para

la relacibén del tamafio del equipo en funcibn del uso de la ener-
gia:

/"'0-1‘ —7.14
(A1)~ (] v (X
Lm Vi Vo
Por otro lado si la curva de capital es:
(costo rie la ) - v°'63
columna
entonces:
(cOstO de la ) L . -(0.62/7.14 L . =0,09
columna ~ :m - ) ~ ( L. - )

Por lo tanto:

L ~0409'
Ce = Kyq( Lo )

L
CT=CC+(K3+KHE)('—L—"—‘—1)

Entonces finalmente se observa que:

K2 = 009

e e,

bonde:

K1 = constante de proporcionalidad para costo de columna y-
platos,
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K3 = constante de proporcionalidad para el costo anual de
energfa.
KHE= constante de proporclonalidad para el costo de ener=-

gla calorifica en el condensador y el rehervidor.
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CAPITULO V

'REACCION QUIMICA

(REACTORES CATALITICOS DE LECHO

FIJ0).
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REACTORES CATALITICOS

El corazbdn de un proceso es generalmente un sistema de reaccidn-
quimica de configuracién particular a la reaccibén quimica a rea-
lizar. Podemos definir un reactor comos un equipo donde toman lu-

gar una o mis reacclones quimicas.

Uno de 10s principales problemas en catalisis es establecer prin
cipios cilentificos de actlvidad catalitlica que dé métodos direc-
tos de seleccidn de catalizador para reacciones y procesoOs quimi
cos especificos; la seleccidn de un catalizador Gtil y efectivo-

se ha encontrado a través de métodos empfricos,

En general, puede afirmarse que la seleccibn adecuada de la espe
cie activa de un catalizador constituye el fundamente de un dise
filo correcto. Tanto la actividad(*) como la selectividad(**) y en
parte, la vida del catalizador, depender&n en forma directa de =

1a naturaleza de la fase activa utilizadae.

(*)La actividad puede definirse como la cantidad de reactivo que
se transforma (en determinadas condlciones operacionales como —--
temperatura, presién y velocidad espacial’ al entrar en contacto
con el catalizador,

(**)se entiende por selectividad de un determinado producto, la-
cantidad del mismo obtenida en relacibn al total de reactivo trans
formade. Valores bajos de selectividad suponen pérdidas elevadas
de materia prima, problemas de eliminacién de productos indesea-
bles y en general un mayor costo de operacibn.
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La buena estabilidad de un catalirzador implica una fuerte resise-
tencia a los llamados venenos, frecuentemente presentes en la co-
rriente de alimentacién; el envenenamiento es un problema de se—-
lectividad de adsorcibnj ya que estos se adsorben fuertemente so-
bre el catallizador y en forma preferencial, fmpidiendo asi que -~
las mcléculas de los reactivos tengan oportunidad de transformar-
se sobre los centros activos. En otras ocasicnes, los venenos no-
g6lo eliminan los centros cataliticamente activos, sino que ac~ -
tGan como nuevos centros catalizando la reaccibn a productos indg

seables,

Sin embargo cuando se likera calor por las reacciones mismas, es-
te genera gradiente de temperatura que son a su vez generadoras =
de entropfa. Por lo tanto la eficlencia energética de un reactor-
puede verse seriamente afectada sl ignoramos la existencia y for-

ma precisa de esos gradientes,

Consecuentemente en el disefio de un reactor, para optimizar el --
uso de los energéticos, debe contemplar el mejor manejo posible -

de los flujos d calor asociados a los gradientes térmicos dentro
) G

y fuera de la cama catalitica.

Se ha reconocido en general que el disefio de un reactor a escala-
comercial es imposible de lograr aplicando tan solo un método pu-
ramente tebrico. Por principic de cuentas, debe disponerse por lo
menos de datos de laboratorio y/o plantaz piloto de las reacciones
comprendidas. El procedimiento de aumento progresivo puede reque-

rir un método empirico escalonado, en el que el tamafio (capacidad)
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del reactor se vaya incrementando en forma suceslva, teniendo co
mo meta final el tamafioc comercial deseado. Este método implica -
pérdida de tiempo y dinero antes de lograr la construcclén de —-

una planta a escala comerclal.

Dentro de la Gltima década se han hecho grandes incursiones en -
el diseflo y operaclén de reactores catalliticos desde que en los~
40's se desarrollaron los principlos fundamentales de ingenieria
de reactores y casi solamente en la Gltima década se han desarro
llado procesos cataliticos que han sido grandemente influenclae-

dos por cuestiones econbmicas.

Bhsicamente la veloclidad de una reaccidn quimica dada no depende
del tamafo y la estructura del reactor como de los procesos fisi

cos tales como la transferencia de masa y calor,

Los reactores cataliticos tienen gran aplicacién en la industria
quimica debido al crecimiento en la demanda de productos quimi--
cos y petroquimicos bhsicos; el tratamiento de petrbleo en las -
refinerfas, comprende cierto nimero de operaciones que basan su-
funcién en un fenbmeno catalitico. Dado el gran volumen de mate~
ria prima que procesa esta industria, el consumo Jde catalizadores
en este campo es superior al total correspondiente a las plantas
petroquimicas y quimicas. También se han reportado pequefiac apli
caclones en otros campos industriales(*); actualmente exlste un-
gran potencial de utilidad de reactores heterogéneos en ingenie-

ria de contamlnacién,

(*)Leon Lapidus and N, Amundson Edlitors "Chemical reactor theory"
Prentice Hall 1977,
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La catédlisls es prometedora en el abatimiento de gases de escape
en transportes ferroviarios, marftimos y carreteros, equipo de -

levantamiento y acarreo, en minas y fabricas.

Muchas compafiias fabricantes de catallizadores, petroleras y cons
tructoras de autombviles trabajan conjuntamente reelaborando sus
programas de desarrollo para obtener un nivel mas bajo de emisio
nes en las cuales el reactor catalitico juega un papel imporian=
te; como ejemplo de reactores tipicos mencionaremos y describire

mos brevemente algunos de ellos:

REACTORES DE TANQUE

Es probablemente uno de los tipos de reactores mis usados en - =
reacciones en fase liquidaj; aunque requieren un gran volumen de-
reaccién para un nivel de conversibn deseadas La gran preferen--
cla que se tiene a este tipo de reactores se debe a su manejo --
simple y gran flexibilidad respecto a otros tipose El calor de =~
reaccidn se transfiere medlante une chagueta externa o serpenti-
nes internos, o por un cambiador externo de recirculacibn. Los -
tanques que operan cercanos a la presién atmosférica son llama--
dos marmitas y los que operan a presiones elevadas son llamados=-
autoclaves; estas (Gltimas normalmente operan sin remocibn de ca-
lor, a la temperatura de reaccibén adiabdtica; cuando la reaccibdn
es exotérmica ambas presién y temperatura se incrementan durante

la reaccién,.



=ble

La aglatacién provee las condlciones de transferencia de calor,
iguala concentraciones, y en sistemas multifase proporciona un-
mezclado adecuado y genera areas interfaclales tan grandes como

500 ££2/¢¢3,

El volumen de tanque de reaccién requerido puede reducirse me--
diante un sistema multietapas que puede ser una baterf{a de tan-
ques agltados o un arreglo de etapas vertlcales aglitadas por --
una flecha comin, también se puede usar una combinacién de tan-

ques agltados y reactores de flujo tubular.

REACTORES DE FLUJO TUBULAR

son escasamente utilizados en reaccliones en fase l{quida, espe-
cialmente en sistemas gas-l{quido, Las principales dificul tades
son el cuidado del gas disperso en el liquido, y el disefio para
una suficientemente baja calda de presidn, por otro lado, pro-—-
veen un sistema relativamente f4cil de control de temperatura,;
un minimo volumen de reaccién para un nivel de conversidn desea
da. El reactor puede ser multitubular, la transferencia de ca==~
lor hacia o desde el reactor se logra mediante un diseffio de tu-
bos y coraza tipo intercambiador de calor. Las reacclones gaseo
sas a gran escala tales como la disociaciédn catalitica de hidro
carburos, la conversién de aire en NO, y la oxidacién de NO a =

Noz, son ejemplos de la aplicacibn de este genero de reactores,
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REACTORES DE COLUMNA

Son mis caros que los reactores de tanque ¢ lo0s tubulares y son
utilizados para reacciones con cinétlicas muy especificas, su ==
funclonamiento es diff{cil de predecir; en este género se encuen

tran incluldos los sigulentes tipos:

a)e- REACTORES DE LECHO FLUIDIFICADO (LECHOS EXPANDIDOS)

Se trata de un depbsito cllindrico vertical que contiene parti-
culas sblidas finas que son catallizadores o reactivos, La CO= =
rriente del reactivo fluido se introduce al reactor a una velo=-
clded tal que los sblidos flotan en la corriente del fluido sin
sallir del sistema, las partlculas en lechos fluizados son tan =
pequefias que los gradientes de concentracibn y temperatura ine-
trapartfcula son despreciables, Generalmente se considera que =
esta es una de las ventajas especificas de este tipo dec reacto-
res y una de las desventajas del mismo es la trituraciédn del ca
talizador, se utilizé primeramente y en gran escala este tipo =
de reactores para la desinteqracidn catalitica de fraccliones de
petrbleo, pero Gltimamente se ha incrementado para una variedad
de operaciones quimicas tales como la oxidacibn parcial de naf=
taleno a anhidrido ftilico, conversidén de 6xidos de Uranioc en =
Cloruros de Uranllo y la raduccibdn de algunos minerales metili-

COSe
b)e= REACTORES DE LECHADA O SUSPENSION.

Este tipo de reactor se caracteriza por una columna vertical ==
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que contiene partfculas muy finas de ca:alizador suspendidas en
un medio liquido (aceite por ejemplo) que puede ser uno de 1los-
reactivos. El reactivo gaseoso que se burbujea por la suspen- -
s516n se disuelve en un medio liquido en donde se producen las =
reacciones catalizadas, este tipo de reactor se utiliza general

mente en la hidrogenacidn de aceites,

C)e~ COLUMNAS DE BURBUJEO

Son convenientes para sistemas gas-liquidos, faiciles de manejar,
menos caras que una baterfa de reactores de tanque y se requie-
re baja energia de agitacién, aungue el mezclado del llquido es

pobre y el Area interfacial pequefia 120ft2/ft3 Y menoss

d) e~ COLUMNAS EMPACADAS O DE LECHO FIJO

Son m&s caras,y para muchos usos pueden reemplazarse por una co
lumna de burbujeo, el control de temperatura y la remocibn de -
calor son dificiles, por lo que son lnadecuadas para rcacclones
fuertemente exotérmicas o reacclones sensibles a la temperatura
el contacto interfacial es mejJor que el de una columna de burby
jeos La reformacibdn catalitica, la hidrodesintegracién e hidro-
desulfuracibn son ejemplos de las aplicacliones de este género -

de reactores.

e)s= COLUMNAS DE DEFLECTORES

Son buenas para sistemas liquido-1iquido, fécilesyde contralar, -
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‘menos caras que una bateria de tanques de reacclbn, y requieren
menor poder de agitacidn, las columnas de bafles agitadas dan -

buen mezclado de fases,

f)e= COLUMNAS DE PLATOS

Se requleren cuando es necesarla la separacibn gas-lfquido, es=-
pecialmente para desplazar la reaccibn de las condiciones de —-
equilibrio, son més caras que las torres empacadas y de disefio-

m&s complejo.

Para nuestro propbsito enfocaremos nuestra atencibn hacia los -~
reactores de lecho fijo por ser uno de los tipos de reactores =

cataliticos heterogeneos més utilizados.

Los aspectos que son de especial significado en problemas de di
sefio son: Caldas de presibén en el flujo a través del lecho, &rea
interna y estructura del poro del catalizador, difusividad en -
los espaclos vacios alrededor de las particulas, temperatura y-
concentracién en la superficie catalftica, conductividad térmi-
ca y factor de efectivldad de las partfculas cataliticas indivi
duales, soporte del lecho y modelos de reaccibn de cinéticas ~-

quimicas involucradas.,

La presién y temperatura son las condiciones de operacibén que =

mds afectan el disefio,.

Los factores mis importantes en el incremento de la temperatura

son; el aumento exponencial de la velocidad de reaccidn de acuer
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do con la ley de Arrhenius (k = A exp (~E/RT)), y el incremento-
aproximadamente lineal de la difusividad(*); donde k es la cons-
tante de velocidad de reacclén; A es el factor de frecuencia; R-
es la constante de los gases ldeales; T es la temperatura absoly
ta. Ademis, la temperatura puede provocar la formacién de subpro
ductos o la degradacibn del producto y, puede ser determinante -
también en la calidad del producto ya que el olor y el color son
sensibles a temperaturas excesivas, por lo tanto, el incremento-

de temperatura puede no ser favorable,

(*)Narses Barona and He W. Prengle "Hydrocarbon Processing”
52 (3) 63 March 1973
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k\\_curva de

difusidn

~.cutva de velocidad de
reaccidn

T

Efectos de la temperatura en la velocidad de
difusién y rsaccidn.

En los reactores de lecho fijo el catalizador debe soportar el=-
peso de la columna que constituye la masa catalitica en el inte
rior del reactor; debe presentar también resistencia al impacto
para evitar su deterioro durante la carga al reactor, y ademfis-
debe presentar tamblén una buena resistencia a la abrasibn y —-
erosibn ya cue los gases reactivos pasan a través de la masa ca
taliticy a velocidades elevadas, lo que algunas ocasiones provo

ca su deterioro,
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L—-—t-PRonucro ALIMENTACION

REACTOR DE LECHO F1JO CON REACTOR DE LECHO FliJO
INTERENFRIADOR MULTITUBULAR
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En reactores de lecho fijo el calor es transferido a través de=-
las paredes del tubo reactor, los gradientes de temperatura y =
concentracién radial se desarrollan a lo largo del mismo con gra
dientes también en la direccidn axial, ademés los gradientes de-
temperatura y concentracién tienen lugar en una estructura de -
particulas catalfticas. Tales gradientes(*) son resultado de la-
interaccibn de la velocidad del proceso quimico y el fenbmeno de
transporte, Esta descripcibn es extremadamente complicada ya que
los gradientes existen en varias direcciones y las ecuaciones de
transporte deben resolverse simulténeamente, la serie de ecuacio’
nes diferencliales resultante ordinarlas y/o parciales son no li-
neales y por conslgulente se hace imposible resolver estas ecua=-
clones analfticamente, Lo usual es hacer varias suposiciones pa=-

ra simplificar los resul tados.

En relacibdn con las propiedades térmicas del catalizador, gene--
ralmente se busca que presente buena conductividad; ademis es ne
cesario seleccionar cuidadosamente las condiciones de operacibn,
de forma que la velocldad del proceso sea independiente de 105 «

fenbmenos de difusibén lo cual es muy importante.

Los procesos combinados de cinética quimica y procesos de trans-
porte son mis simples para condiclones adiabiticas que para otros
arreglos no adiabticos, con lo que resulta un tratamiento de in

formacibn mas obvia.

(*) Ver anexo A
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Para formular la operacién de un reactor de lecho fijo es escen
cial formular modelos matematicos apropiados de un sistema hete
rogéneo discreto consistente en partficulas sbélidas de cataliza-

dor y un fluldo que fluye,

Un lecho empacado es un conjunto de plezas montadas de un arre-
glo al azar de partfculas que son golpeadas por el fluido reac-

tivo, el cual fluye alrededor de las part{culas.

El transporte de reactivos y productos desce el seno del fluido
a la superficie del catallizador o viceversa, lo representan los
fenbmenos de difusibn que corresponden a la difusién de reacti-
vos desde el seno del fluldo a la superficie del catalizador y-
la difusién de los productos desde la superficie del cataliza--
dor al seno del fluido. Cuando alguno de estos dos pasos contro
la el sistema, la superfie del catalizador no recibe la cantli-~-
dad de reactivo que potencialmente pudiera llegar a ella, 0 ~ =
bien, se encuentra saturado con un producto cuya difusién al se

no del fluido es excesivamente lenta.

LOs reactores de lecho fijo pueden disefarse como unidades cle~
lindricas; cuando se realizan estudios cinéticos, estas etapas~
generalmente no controlan el procesos si la reaccién se lleva -
a cabn en un reactor tubular de flujo contfnuo, un aumento de =
la velocidad del gas a través del lecho catalftico suele ser su
ficientemente alta para obtener una velocidad adecuada de difu-
sibn(s).

{(*)J.Blanco y R, Linarte *Catilisis=~ EQ.Trillas Mmex. 1976,
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En la sigulente figura se muestra la grifica que representa los =
ensayos que habitualmente se llevan a cabo para determinar las con
diciones de operacién donde los fenbdmenos de DIFUSION EXTERNA no-

afectan la din&mica del proceso global, '

SISTEMA GAS-SOLIDO

4 —
flujo minimo
a utilizar
Velocidad
global
de
rasaceidn
control
per
difusidn \\\
AN .

flujo de gas alimentado

&n la gréfica anterior la relecidn- peso dal catalizador

y flujo de gas alimentado es constante.
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La DIFUSION INTERNA en algunos sistemas puede llegar a ser la eta
pa controlante del proceso global, esto sucede particularmente =e
cuando la reaccién de superficie es muy ripida, el catalizador es
t4 en forma de gr&nulos o pastillas grandes y los poros son de ==~
difimetro pequefic. E1 tratamiento matemitlco a estos sistemas ree=
sulta especialmente complicado, en algunos modelos se supone que=
los poros del catallzador son cilindros de radio y longitud unifor
me, y de esta forma pueden deducirse expresiones aproximadas para
sistemas simples, con objeto de visualizar el posible efecto de -~
la difusién interna. Se suele emplear un factor de efectividad cu
yo valor serb igual a la unidad cuando la velocidad de reaccibn -
en el interior de los poros sea igual a la que tiene lugar en la-

superficie exterior.

Thiele (*) encontrd que en reacciones de primer orden el factor -
de efectividad puede, de una forma simplificada, considerarse fun
cibn de un grupo adimensional (mbédulo); para que la difusibén ine-
terna no condicione la velocidad global del sigtema se selecciona
un tamafic de pastilla de catalizador lo suficientemente pequefio -
para que los fendmenos de transferencia de masa a través de los ~
poros tenga lugar a mayor velocidad que las etapas quimicas del -
proceso global. En la sigulente figura se muestra el tipo de prue
bas a realizar con el objeto de seleccionar un tamafio adecuado de

particuleae

(*)Thiele E.W. "Ind. Eng. Chem.” 31, 916 (1939),
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1
tamafio
minimo a »
utilizar

//difusién
[L11L L]

control

por

\

¢s ~ tamailo de pastilla

De acuerdo a evidencia experimental (*) parece quej la transferen-

cia de masa desde una corriente de gas &

la superficie exterior -

de partficulas cataliticas puede no ser importante (cespreciable)-

si se requiere un pie o méis de pequedas particulas para alcanzar-

el 90% del equilibrio en una reaccibn gaseosa de primer orden.

~En una partficuls esférica o en cualquier forma reométrica de par-
S~

tfcula catalitica; como ya lo hablamos mencionado; existen resis-

tencias a la difusibébn de los reactivos y productos dentro de - --

ellas, lo que hace que disminuya la efectividad (M) de las miSw-

mas, por lo tanto enfocaremos ahora nuestra atencidén a ello:

(*)C. N. Satterfiel and T. K. Sherwood "The Role of Diffusion in-
Catalytic Process" Addison-sesley Pub. Mass. 1963,
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Empezaremos por definir la efectividad como sigue;

= rapldez de reaccldon total sin reslstenclas B rg

R rapldez de la reaccién total en la partfcula “p

por lo tanto; £y = Qrs
Nuestro objetivo ahora es encontrar la manera de evaluar la efec=-
tividad vy lo haremos a continuacibn:

En una particula catalitica esférica en condiciones isotérmicas -

el sistema se describe mediante la siquiente ecuacién:

2 n

¢, 2 dg kg Pp s ¢

__—2——+- - -O.oo-o.oo.oo--to (A)

d R R dR De :
Donde;

Cy = concentracién del componente i adsorbido por el catali
zador,

R = posicibn radial,
kg = constante de velocidad de reaccibn.
Pp = densidad de la partifcula catalftica.

S = Area supcrficial de la partfcula catalitica por unidad-
de masae.

D, = difusividad efectiva = €D/&
& = porosidad,

§ = tortuosidad.

1
(1/DaB) + (1/Dy)a
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En el centro de la part{cula esférica:

d Ci . (
—— 2 0 ar R’o 0000 scgerscsncscsnsany B
TR para ke )

y en la superficie exterior:

Ci = CS para R = RS eevessenssssssasssss (C)

Ry = radio de la particula esférica.

Como ¢s es un grupo adimensional (médulo de Thiele para parti-
culas esféricas) y suponiendo que kg es independiente de la tem-
peratura (o para operacién isotérmica) y evaluada a la temperatu
ra de superficle de la particula catalftica; ¢s se define enton-

ces como;

n-1"
4 Ry k.S P, Cy
s =3 D

La ecuacibén diferencial lineal (A) con condiciones a la frontera
(B) y (C) para cinéticas de reacciones de primer orden puede re-

solverse por métodos convencionales para obtener:

R@g

Rs

c R
L S

17 R senh(ps)

) [ A N R ENNNNNNENYNY N¥Y (D)

Pequenos valores de s S© obtienen cuando las pastillas son pe—-
quefias, la difusividad interna es grande o la velocidad de reac~

cibn es lenta.
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Por otro lado:

rapidez de
reaccién total 4 3 n
= - - TfRB ?p S kS CS esoselE)

sin resistencias s

difusionales

Donde:

m_ = masa de la partfcula esférica = -g-‘lf R53 9p

R_ = radio de la particula esférica.
qp = densidad de la particula catalitica.

S = superficle del catalizador por unidad de masa.
k, = constante de velocidad de reaccibn.

C_ = concentracibn del reactivo en la superficle del catall
zador,

Y la rapidez de reaccidén global (rp) en la particula es:

c ¢
r l—4qu2 D i (___S_______ 1) .o.oo'(F)
P S & IRy tanh (@)

La relaclén entre ambas (E) y (F) es la medida de la importancia-
{en reacciones heterogeneas) de las reslstencias difusionales y =

se define como efectividad (}), siendo entonces:

4T Rg De Cs (fang - 1)

(4/3) TPR fo S kg C o

-
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rearreglande términos:

3 Cg Dy ( s _1)

= V] n
R, ?p S k_ Cg tanh (¢s)

finalmente:

3 1 1 cevnee (
Yl as— tanh(¢s) ms L X 3 L N *o9ePRS G)

Ssta Gltima expresién "G"es la efectividad para particulas catali-
ticas esféricas y operacibdn isotérmica (pars n=l)s Y su solucibn-

se observa en la grafica de la pfgina 78 (cuando &= 0),

Cyando 1la operacibn no es isotérmica (tanto en 1la particula como=
en el reactor) la rapidez de reacciédn global nos dice la cantidad
de reactivo que se encuentra reaccionando en algiin lugar del reac
tor en términos de la concentracidn y temperatura globales; para=
evaluar las temperaturas y concentracicnes globales es necesario-
formular las ecuaciones de conservacibébn de masa y energla (o ecua
ciones de disefio) la soluclén de estas ecuaclones nos dan la tem-
peratura y concentraclédn globales en una posicién a lo largo del-
reactor incluyendo la salida del mismo (premisa bisica para el di

mensionamiento del reactor),

Cuando d4H # 0 aparecen dentro de la particula catalitica los --
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efectos de difuslbn de calor a través de ella (operacibn no iso-
térmica), la efectividad siqgue comportamientos como los que se -
pueden apreciar en la sigulente grafica donde se pueden comparar
las operaciones isotérmicas y las no isotérmicas, donde § es un~
parfmetro adimensional y se define como:

AE (- 4H) D, C,

=

Z
Rg Ts A

Donde;

4e
dH = entalpla de reaccibn,

energia de activacién.

C, = concentracibn en la superficie de la particula catalfti

Cae
T = temperatura en la superficie de la particula catalitica

A = conductividad térmica efectiva de la particula.
)En‘aT
d R

constante de los gases

R
9

En dicha grafica se puede observar que cuando §= 0, la operacibn
es isotérmica ( AH = 0); cuando§?0, la operacibn es exotérmica -

( AH €0) y cuando § €0, la operacibn es endotérmica ( AH > 0).



8.0
6.0 g

40 P

e ‘an \

a2l N

3 \\

= A

= 680 S

5 0'40 SRR LN s

w N

(=] \\\\ \5

§ \\\\Q
008 N0

' A

0.06 A
004 =3
002

02 0408 10 20 40 60 10 20
e

GRAFICA DEL COMPORTAMIENTO DE LA EFECTI-

VIDAD PARA EFECTOS TERMICOS PRESENTES EN
LA PARTICULA CATALITICA.

Tinkler & Metzner Ind. Eng. Chem. 53 663 1861 .



=79

A continuacibn se presentan las ecuaciones de diseﬁé en su forma
diferencial para la cunservacibdn de masa Y energfa en un elemen—
to anular de volumen de reactor con variaclibn de temperatura y =
concentracibn en la direccibn radlal del elemento de volumen que
es pequefio en comparacifn con el volumen total del reactor (mode
lo bidimensional) reaccibn exotérmica ( AH. < 0) y para estado es
table:

~halance de masa=

2 2
1 ?2°x 1 3x 1 Ax ox r d
( _2__ ¢ em—— ) + a _2 - + - p ?B p = 0
[} .
NoetR 3R* R* OR* Noaz z 22 ¥ G,
[ EEENEN R NN NNNE NN (H)
~ualance de energia-
1 2% 1 a6 1 2% a8 r, 9,
N (3.2 + )+ T S Aneo
[ ]
PeR R Re R Noez 92%° 32* v T, A Coc
[ N NN NN NN NN NN (I)
Donde: .
pe = Ndmero de Péclet
rp = velocidad de reaccibn global (gmol/gCat(s))

?E = densidad de lecho.

velocidad superficial,

i<
0

Z = profundidad de lecho.
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Subindices:

R; en la direcclédn radial.

Z; en la direccibn axial.

Yo
' d, ¥ N dp ¥
NpéR - —DE—-—-R } Péz b2
M. X dp ¥
PeR zR : Npez = zz
Cio - Ci : o = T -« 7T
X =
ci, To
R ; 20 2
R. = = ———
dp %

El objetivo de resolver las ecuaciones diferenciales (H) e (I) es
conocer la temperatura y la conversidn (x) en cualqular punto del

lecho catalitico,

Como condiciones 1limite a la entrada, necesitamos el perfil de w=-
temperatura y de conversién a todo lo largo del diimetro del reac

tor; X5 y To para toda pr en 2 = (
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En la linea central del tubo;

3
.:_:_.o ;5%-::0 en R = 0, para toda 2

Y la condicibn en la pared esth determinada por las caracteristi-
cas de transferencla de calor, y por la no exlstencia de transfe-

rencia de masae. (:-%_)Ro =0

Las ecuaciones diferenclales (H) e (I) se resuelven por diferen--
tes m&todos (*) con las condiciones a la frontera apropladas pre-
sentadas; la soluclbn de las ecuaclones nos da graficas del tipo-
que se muestra ensegulda, para cada caso particular; las curvas =
presentaran caracteristicas espec{ficas de acuerdo con los paréme
tros de la reaccibn guimica en cuestibén y del catalizador utiliza
doe. Las ecuacliones presentadas (H) e (I) se conocen como el mode-
lo de 2 dimensiones de un reactor tubular de cama fija y represen
ta el caso mAs general, Para casos isotérmicos o de operacibn a=-
dilabatica las ecuaciones se simpliflcan notablemente, Tamblén - -
existe la simplificacién conocida como el modelo de una dimensién
cuya discusién estd fuera de los intereses prioritarios de este =

trabajo.

(*) ver Leon Lapidus "Digital Computation for Chemical Engineers"
McGraw-Hill Book Coe N.Y. 1960, V,Hlavacek and J.Votruba - -~
Chapter-6 p-355 "Chemical Reactor Theory" by leon and Lapidus
and N. R. Amundson Prentice-Hall, Bnglewood Cliffse No Jo = =
1977,
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'y 4
®
T
profundidad del lecho posicion radial (R*)

(2)

X = conversibn = (Ci° - Ci)/cio

T = temperatura global a 1o large del reactor,

Decimos pues que la eficiencia es una funcibén de la posicién en -

la partfcula catalitica y después de la posicibdn en la cama del -

reactor,

Las mejores eficiencias se obtendran cuando todo el calor libera-
do por la reaccibén pudiera convertirse en trabajo. esto es cuando
no hublera resistencias a la difusién térmica y las diferencias -

de temperatura tendieran a ser cero,

Entonces en la medida que el AT dentro de la particula se incre--
menta a pesat de tener efectividades de particula Y))l; la efie -

ciencia encrgética es cada vez menor.

por lo tanto el criterioc para maximizar la energia desde nuestro-
interés, serad el de obtener la mayor conversién posible generando

el minimo de AT (reduciendo resistencias al transporte de calor).
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Entonces la seleccibn de las condiciones de la particula serén =
tales que se facilite la salida del calor generado, tal que su -

condicibn sea casl isotérmica,

En el reactor, la bisqueda serd tal que el lecho sea lo mis iso-
térmico posible. Por lo tanto hay que seleccilonar la manera de =
distribuir la carga de catalizador para permltir manores gradien

tes de temperatura y sacar la misma cantidad de calor,



ANEXO A (de pAgina 68)

Las procesas de transmisi@n de calor (v sus equipas son inherentemente -

irreveraibles (productos censtantes de entropfal.

1) La transmisibn de calor éFactﬁa la destrucci6n (sin retornn) de la-
nnernia Ntil (traﬁajd.diépnnible, ex>rnfa).

11) Podemns eonsiterar duébci trahajo disponible es un "combustible" y-
entaneces no dehemns desperdiciarlo en una époce de crisis de los -«
enargéticos, '

111) Drbemas precisar de que manera o en que términns podemns actuar para
disminuir tal desperdiciao,

iv) La generacién de entropis debe asumir un rol central en las opera--
ciones de transmisifin de calor, tanto como la relaciﬁn entre 1la AT

v 16 larelacifn entre la Ap y U en un ducto,

En un rzactor catelftico (de cama Pijm ) las irreversibilidades se asocian

con la existencia de gradientes de temperatura.
1) AT gn las nertfculas.
AT 7=_7'ff(Hsl AHr,kef ’ dp! 7T 4+ 6)

Ly cuestifin ns: namn'nns'denlizgmns por el diagrama de efectividad para -
mzntaner lg canversidn eon una AT mennr?, Par atro lzdo, si disminuimos-

la AT, necesariamente disminuimos la conversién?,

11) AT en ld'bqwg'catalitibﬁ y en la pared del reactor

T@ =, )
Ymo disninuimg 1n AT (r) y a un tiempo 1a AT cerca de-la narerd?
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CAPITULO = VI

CONCLUSIONES



CONCLUSIONES

Después de haber obtenido las expresiones de los costos de opera-
cibn para las diversas operaclones; excepto para la reaccibn qui-
mica de la cual enfatizaremos posterlormente; podemos observar la
diversidad de los valores de los exponentes del uszo de energfa en
el costo de capital (Kz), con 10s cuagles podemos observar en la =
grifica de "Energla-Capital® (en la siguiente pigina)(*) el impac
to econbmico (CT/CTo) de las dlversas operaciones al trabajar fue
ra del consumo bptimo de energifa y se puede ver también que a va-

lores mayores de "K," el impacto econbmico es mayor.

Pcdemos ahora tabular los valores de K2 obtenldos para las dife--
rentes operaciones para con estos poder apreclar cual es el impac
to econbmico en la gréfica wEnergfa-Capital" para cada una de di-

chas operaclones de acuerdo con el valor de KZ:

OPERACION VALOR "K2"

Flujo de fluidos

en tuberlias, K2 = 0,15
Transferencia de calor en

cambiadores de coraza y - K2 = 0,85
tubos,

Destilaciédn en columnas

de platos, Ky = 0.0°

(*) Qe se construye a partir de la ecuacién (J) del capltulo I.
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1.3
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observacién de la gréifica "Energfa-Capital” podemos concluir

lo siguiente;

12.=

2Q 4=

32~

49 [ lad

8e observa un ahorro importante en el uso de energia en el =-

punto 6ptimo y que corresponde al valor mfnimo de la funcién

CT/CTQ .

Para que los procesos operen m&s cerca del consumo Sptimo de

energla existe un gasto inicial mayor en el equipo (debido a

su mayor tamafio). En la medida en que los procesos analizados
sean rentables, esta inversién adicional de capital, también

ser§ rentable,

Bl operar fuera de)l consumo 8ptimc de energla tendri un cos-

to, éste es menos importante para operaclones con valores ba
jos de Ky (€0es2) y mls importante para situaciones con valg

res altos de K2 {9 0.5); asf, por ejemplo, para diferentes =

relaciones E/Eg podemos observar que el Impacto (CT/CTO) es-

mayor para las curvas con mayor valor de Koe

Las operaciones de procesos cuyo valor de K2 sean mayores -—-

que 0,2, son buenvs lugares para empezar a investigar las po

sibilidades de ahorro de energfa.

Por otro lado, para la reaccibén quimica ya vimos en el capitulo -

correspondiente que es imposible obtener una expresibébn para el ~=

costo total por la imposibilidad de poder formular un modelo gene

ral que describa el comportamiento de un reactor catalitico de le

cho fijo ya que para ello habria que resolver el sistema de ecua-

clones diferenciales espec{ficas para cada reactor y para la reac
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cibn que en &1 se lleve a cabo; pero si podemos decir y como ya -
antes 10 hicimus; que la mejor manera de ahorrar en consumo de ==
enargla y tener un proceso eficiente economicamente, es logrando=-
obtencr un disefio de tal manera que en el reactor existan valores
pequefios de gradientes de temperatura tanto en la particula cata-

1itica como en el lecho tratando de mantener altas conversiones,

La manera en que pucden influlrse los diseflos nuevos de los equi-
pos como la operacibén en las instalaciones exlistentes, por el in=
cremento en la relacibn de costos entre los energéticos y el equi

po deberd ser un nuevo compromiso entre amhos costos, Es importan

te hacer notar aue el incremento en los precios de los combusti--
bles ha sido mayor quz el incremento en los preclos de los equi-=-
pos; el cambio es de tal magnitud que las reglas de disefio tradi-

cionales ya no son completamente adecuadas,

Finalmente, consideramos que una buena manera de conocer las posi
bilidades de ahorro de energia en la planta industrial nacional y
por lo tanto la sensibilidad de este sector a las politicas de -~
energla, consiste en no sblo jerarquizar las operaciones y proce=-
s0s que sean mas facilmente modificables para el mejor aprovecha-
miento de la energifa, sino que, por medio de este tipo de anfli--
sis, identificar las &reas prioritarias para la investigacibn tec

nolégica y clentifica en la industria quimica.
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