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L. INTRODUCCION,

Debido a que la industria quiniica a aleanzado unr gran desarrollo
en nuestins dins, ¢l Inseniero Quimico se vo coruproretido a ~
desarvollarse de ipual manera para adguirir un buen raanejn de
las operaciones unitarias y doe los procesos, parm que asipueda -
a su vez tener la capacidad necusaria para resolver los provlemas
que surjan en la industria.

Tambicn, el Ingeniero Quimico deberd adguirir por medio de Ia -
prdctica un cierto criteriv que le periita tmar lag mejores deci-
siones, protegicendo siempre, la cconomi de la Empresa.

Este trabajo fué desarrollado con el fin de analizar uno de los mu-
chos problemas fue se presentan en la industria quineica, v que -
requicren un estudio detallado Jde disciio, para obwener o) resulta-
do mds econdmico on bage a Jas alternativas desarrolladas v ol -

criterio que se hayva sesuido para tonar la mujor decisivon.

OBJETIVO. -

El objetivo principal que s persizuce eon este estudio ¢ on bage ~
a los conceptos y cdlenlos necesarios para ol disefio de una coluning
de destilacion de platos perforados em  ajantes, Jecidir si es v no
operante una columnd do este tpo que haya sido discitada para ora-
bajar a vacib y se pretenda adaptar a un servicio en donde tradaja-
i a presidn atmosfirica.  Ya que on caso eontrario, seria necesa-

rio adquirir otra columna nueva vy osto ebviamente implicaria un costo



elevado que afectaria ¢l precio unitaxio del producto final, Por lo -
tante, en cualquier proceso de fabricacion el objetivo principal cs
la obtencién de un producto con ¢l minimo costo posible, y csto se
pucede lograr potencialinente cuando se optimizan las ctapas del -
proceso, cuando se le da ol uso adecuado al equipe disponible o -
cuando algiin equipo se adapta a servicios diferentes para los cua-
les fué disenado, logrando con esto una sayor flexibilidad en la -
operacion.

Teniendo en cuenta que se dispone de una columna que queds fuer
de servicio en otro proceso y us similar a la que se requiere, pue-
ro disefiada para condiciones diferentes, s¢ analizard desde el pun-
o de vista operacional y desde el punts de vista mecdnico, esto -
quicre decir, que ¢l estudiv estd enfocado hacia un andlisis de -
funcionalidad de los platos de la torre, ya que la mayor parte de ~
especificaciones asi como: ditmetro, material de construccicn, ti-
po de platos de la torre requerida, son iguales a las especificacio-
nes de la torre ya existente que estd fuera de servicio. Asi pues,
es necesario hacer notar que Sste andlisis fué un provecto que se
llevé a cabo en una planta de solventes ¢ inclusive la mayoria de -
datos que se ocupaxon para desarrollar éste eswdio fucron wmados
directamente del proceso.

Como disponemos de una torre de plats, el andlisis Jde una forre

empacada seria tema para orro tralajo.



3.1

TEORIA Y GENERALIDADIES SOBRE DESTIIACION

Basicamente, la destilacion consiste en levar a cabo la separacion
de los componentes de una mezcla liquida, por medio de una vapo-
rizacion parcial de la misma, Jde al manera que Ia composicion -
del vapor obtenido. sea diferente a la composicion del liquido re-
sidual. Bajo este principiv. s¢ derivan varios tipus de destilacion
que Unicamente difieren en s condiciones de operacién v el equi-
po usado, estando sty en funcion de la namraleza de los compo-
nentes que se¢ deseen separars y de la calidad de separmcion reque
rida.

Existen tres formas fundamentales de destilacion que han sido -
Hamadas como: destilacion por fraccionamiento. Justilacion vn -

equilibrio ¥ dustilacidn por arrastre.

DESTILACION POR FRACCIONAMIENTO.

En este caso los vapores que se obtienen del liquido original son
condensados y parte del Iquido ast obtenido se pone en contacto -
a contracorriente con el vapor que fluye a través del equipo des-
tilador, de tal manera que al poner en intimo contacto la fase va-
por con la fasc liquida, se favorece la ansferencia simultinea ~
de masa y calor, que se leva a cabo del liquido al vapor por vapo
rizacién y del vapor al liquido por condensacion; va que ¢l liquido
Yy vapor se encuentran en equilibrio uno en «l punto de burbuja y -

¢l otro en el punto de rociv., Esta parte del destilado condensado
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que es recirculada a contracorriente con los vapores ascenden -
tes que {luyen a través del destilador, comunmente se le llama ~
reflujo.

El liquido vy vapor generalmente conticnen los mismos componen~
tes, pero en diferentes cantidades relativas, siendo ol efecto net
en esta destilacion, un incrementw en concentracioén del componen
e méds voldtil en el vapor y un incremento en concentracion del -
componente menos voldtil en el liquido. Enla fig. 3.1.1 se mues

tra el equipo usado en éste tipo de destilacion.
DESTILACION EN EQUILIBRIO O DESTILACION FLASH

Este tipo Jde destilacion ¢s una operacidn en una sola etapa, en la -
cual una mezela liquida, ¢s parcialmente vaporizada, de ml mane-
ra, que el vapor liberado estd en equilibrio con el liquido residual,
por lo que las fases resultantes de vapor y liquido son separadas y
retiradas del equipo de evaporacidn. Esta destilacidn s puede lle-
var a cabo, tanto de una manera continua, como de una manera -
discontinua, Existen tres formas diferentes para efectuar desti-
laciones en cquilibrio, ya sea: vaporizando una fraccion del liqui
do, condensando una fraccion de vapor, o reduciendo bruscamente
Ia presion de una mezcla liquida abajo de su presion de vapor.

En la fig. 3.2.1 se muestra uno de los equipos usados para este
tipo de destilacidn,

En cuanto a la destilacién diferencial o destilacion simple se puede
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3.3

considerar que sc lleva a cabo, cuando en un namero infinito -
sucesivo de vaporizaciones flash, solamente una porcion infini-
tesimal de liquido es flasheada en cada vaporizacion. En la pric-
tica esto puede ser solamente aproximado, cuamdo un Jote de liqui-
do es cargado a una olla o alambique cquipado de un medio de ca-
lentamiento; con lo que, la mezcla liquida os calentada lentamen-
te, y los vaporvs san rdpidamente separados conforme llegan a un
equipo condensador, en Jdonde son licuados y de esm manera, ¢l -
condensado o destilado ¢s recogido on un tanque recibidor, tal co-
mo se muestra en la fig, 3.2.2.

La primezra porcidn del destilado serd ¢l mds rico ¢n la substan-
cia mds volatil. y conforme continue la destilacion el producto -
vaporizado serd mids pobre en ¢l componente voldril. Asi, el des-
tilado puede ser recolectado en varjos Intes separados, lamados
"cortes”, obteniéndose una serie de productus destilados de varias

purezas.

DESTILACION POR ARRASTRE

Muchas substancias son dificiles de purificar o de separar por des-
tilaciona ias presiones orxdinarias, porque se necesitarian tempe-
raturas ny <elevadas para vaporizar o1 producto, con lo que, se
podriz provocar =u descommposicion o hacerse muy difitil la ope-
racidn debido a la excesiva temperatura. Para disminuir esta -

temperaturd de trabajo la destilacion se puede Dovar a efecwy -
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por arrastre con otro componente, cl cual al introducirio al siste-
ma de destilacion, se reduce la presion parcial de los componentes
volatiles, disminuyendo la temperatura de destilacion.

El componente arrastrante debe de ser inmiscible con el producto
destilado, de tal manera que no produzca ningun efecto significati-
vo sobre Ja tensién de vapor de los componentes de la mezcla 1i-
quida. El componente arrastrante mds comunmente empleado, es
el vapor de agua, por ser una materia prima abundante, barata,
inmiscible con muchos compuestos orginicos de elevado punto de
ebullicidn, fdcilmente separable por condensacion y ademas, en
condiciones apropiadas puede suministrar ol calor necuegario para
la vaporizacidn,

Existen otros tipos de destilacidn que se derivan de los anreriores

que se describen a continuacion.

DESTILACION AZEOTROPICA

Este es un caso especial de destilacidn de multicomponentes ugada
para la separacion de mezclas binarias que es dificil o casi impo-
sible separarlas por una fraccionacion ordinaria. Si la volarilidad
relativa de una mezcla binaria ¢s muy aja la receificacién continua
de Ja mezcla dd aproximadamente productos puros que requerizin -
unas altas relaciones de reflujo v correspondicntumente unos altos
requerimientos de calox asi come tambien torres de una gran sec-

cién transversal vy gran nimero de platos. En otros casos la for-



macién de un azeotropo binario hace imposible ¢l obtener produc-
tos casi puros por medio de ung fraccionacion ordinaria. Bajo -
estas circupstancias un tercer componente llamado ocasionalmente
"componente arrastrante’” puede adicionarse a la mezcla para for-
mar otro azedtropo con uno de los componentes originales obtenien
do de esta manera una mezela con otro nuevo bajo punto de ebulli-
cién, cuya volatilidad ¢s tal que pucde sor fdcilmente separada del

otro componente original.
DESTILACION EXTRACTIVA

Este es un método de rectificacidn de multicomponentes, similar
al propuesto para destilacién de muezclas azeotrépicas. A unma -
mezcla binaria que cs dificil o imposible separar por medivs or-
dinarios, se le adiciona un tercer componente lamado solvente,
con lo que, se altera la volatilidad relativa de los componentes -
originales, permitiendo de ésta manera, la separacién. El sol-
vente adicionado es, sin embargo, de baja volatilidad y por lo -

tanto, no es apreciablemente vaporizado dentro del fraccionador.

DESTILACION A BAJA PRE SION

Muchas substancias no pueden calentarse hasm sus puntos norma-
les de ebullicidn puesto que tienden a sufrir descomposicidn qui-
mica, por lo que. solamente bajando la presidn y temperatura -

correspondiente, pueden sex scparadas por destilacion. Tambien,



el dempo de exposicion de las substancias a la temperatura de -
destilacién deberd ser miitino; puesto que ¢n relacion a esto se -
abatird ¢} grado de descomposiciGn térmica, Los ¢quipos que se
pueden usar en este caso son columnas empacadas, colunmas de
platos perforados con cachuchas Jde burbujeo v colurmnas de pared
mojada.

La destilacion a bajas prusiones es aplicable para productos natura-
les, tales como separgeion Jde vitaminas animales v aceites de -
pescado.

d.4  PRINCIPIOS BASICOS DE LA DESTILACION,

Existen varias relaciones y principios bdsicos para la resolucidn -~
y entendimiento de Ios problermas de destilacidn. A continuacidn -
se indican estos principios y relaciones, on las cuales se basa la -
destilacidn:

Equilibrio. -

Se dice que un sistema estd en equilibrio. cuando se encuentra en
un estado tl que no puede experimentar por si misrw cambios -
expontdncos. Esgta condiciin se da siciapre v cuando ) existan
fuerzas o potenciales similares pero de sentido opuesto.

Un cuerpe que descansa sobre una mesa, s¢ epcuentra «n equili-
brio mecdnico, aunque sobre Jl actde la fuerza de gravedad, que
gstd equilibrada por otra fuerza igual v de suentido contrario que
es la fuerza de la mesa sobre ol cuerpo. Asi mismo, 1a fuerza -

que se ejerce sobre la ravsa, estd halanceada por las fuerzas -



de cohesion de las moléculas del material con que estd construi-
da, de ésta manera, se tiene un sistema en equilibrio.

En wdo cambio que sufre un sistema, existe un cambio de ener-
gin; si el cambio es eapontdnen, el gistema tCndevd o ult siguenmd
de menor energii o menor potencial. Por ejemiplo, si un cuerpo
se eleva de la superficie terrestre, adquiere una energia poren-
cial causada por la fuerza gravitacional de la tierra, sin embar
go, cuando el cuerpo se deja libre tiende a bajor a un eswmdo de
menor energia potencial, transformiindose esw energia potencial
a energia cindtica, ¥ al chocar el cuerpo con ¢l suelo, la energia
cinética se transforma en ecnergia calorifica. El cuerpo habrd -
llegado entonces a su estado de menor energia, por un cambio -
espontdneo, v estard en equilibrio, que puede considerarse estd-
tico.

Equilibrio vapor-liquido. -

No wdos los equilibrios que existen son estiticos, va que el
equilibrio entre el vapor v el liquide es un equilibrin dindmico,
pues al estar una superficie liquida en contacto con una aumGs-
fera no saturada del vapor de ese mismo liquido, existe un gra-
diente de cnergia causada por la tendencia al escape de las mo-
léculas de la superficie liquida por pasar a la fase de vapory
viceversa.

Originalmenre, debido al potencial que existe, habrd un mayor



mmero de moléculas pasando a la fase vapor, pero llegard un -
momento en que ese nimero de moléculas sea igual al nimero -
ie moléculas que pasan de una a otra fase: por 1o tanto, se dird
:ntonces que la atmdsfera que rodea al liquidy estd saturada.
| 3n este momento no habrd diferencia de potenciales, puesto que
ambas tendencias al escape se han igualado, luegn entonces, exis
ird equilibrio, pero dindmicy, ya que Jas moléculas continuardn
masando de la fase liquida a la fase vapor, pern pasardn a la fase
.Iquida un niimero igual de moléculas de la fase vapor.

Curva de equilibrio. -

T.a primera relaci6n Idsica que es necesario determinar, es -
.a curva de equilibrio a presion constante, 1a cual nos relacio -
na la concentracién del vapor (v) con la concentracica del Iitui-
o (x) que se encuentra en equilibrio con el vapor, Cuando se -
grafica esta relacién, generalmente se hace refiriéndose al mds
vplatil, y se denomina curva de equilibri.

Para determinar en forma correcta v precisa la curva de equili-
brio, la mejor manera es hacerls experimentalmente. IEn algu-
110s cas?s las relaciones de equilibris pueden ser predecidas por
medio de relaciones tejricas » empiricas. Por ejempls, la ley
¢e Raoult puede ser usada para describir cierios equilibrios de
vapor-liquido.

lLey de Raoult,




En su forma mds simple, dice que para soluciones liquidas idea-
les y en condiciones tales que la fase vapor siga la Ley de los -

gases ideales, la presidn parcial de cualquier componente de una
solucidn, es igual al productw de su presiéu de vapor en el estado

puro, por su fraccidn mol en la soluci6n o sea:

Pg = Paxa Pp = Pbxh Cheeee (L)
Si la fase gasensa es ideal, podemos aplicar la ley de Daltén, la
cual nos dice que la presidn parcial “‘p, ' de cualquier componen-
te en el vapor, es igual a la fraccidn mol en el vapor 'y, " por la

presion total del sistema P, por lo ranto, para cualquier nimero

de componentes tenemos:

Py = Pya P = B¥p weeenaens (%)
combinando las ecuaciones (1) y (2), tenemos:
Px, =Py porlomanto, vy, = Px LERETERRS 3
P

€n estas ecuaciones:
X, = fraccién mol del componente “a * en el liquido.
Yy = fraccion mol del componente a ' en el vapor.
P, = presidn parcial del componente "a ' en el vapor.
P, = presion de vapor del componente puro ‘a" a la tempe-
ratura dada.
P =Presion total del sistema.

Estas ecuaciones indican que el vapor de la mezcla Iiquida serd



una mezcla de los mismos componentes contenidos en dicha mez
cla liquida. Bl vapor normalmente serd rico en ¢l componente -
que tiene mayor presion de vapor a la temperatura de vaporiza-
cion.

La ley de Raoult indica, que las composiciones de una mezcla en
equilibrio dependen de 1a presicn wtal del sisteria, y de las pre-
siones de vapor de los componentes. Las presiones de vapor -
varian con la temperatura, pero nw con la composicion o fa pre-
si6n toral,

En un sistema binario, ¢l componente que tiene mayor presion -
de vapor 2 una temperatura dada, se le denomina “componente
volatil”, de la misma manera, el componente que tiene menos
presion de vapor sc le llama “componente menos voldril”.

Por convencitn, la composicién de una mezcla binaria serd ex-
presada en funcidn de la concentracion del componente mds vo-
14til.

Para mezclas binarias, la presidn y una composicion fijardn la
temperatura ¥y la composicion del vapor. Presion y remperatu-
ra fijardn ambas composiciones.

A una presidn total dada, es posible escoger una serie de tempe-
raturas, entre las temperaturas de equilibrio, temperaturas de
los componentes puros v se pueden obtener los diferentes valo-

res correspondientes de la fraceidn inol del componentz "a ' en



el liguido por medio de:

"% L@
Py - Pp

Los valores de (ya) pueden por 1o tanro, caleularse por medio -

de la ecuacion (3).

Como ilustracion del equilibrio en moezelas binarias, haremos -

los cdleulos necesarios para obigner el Jiagrama de punw Jde -

chullicion fig. 3.4.1 para mezelas binarias,

De ésta manery, entre esie rango de temperamras Je cquilibrio,

escogemos una seric de temperaturas, pam puder obtener las

fracciones mol de ambos componentes.,

En la wmbla 3. 4.1 se enumeran ias temperaturas clegidas, las -

presiones de vapor que estin en funcidn de la temperamra de -

ambos componentes v @mbifn las fracciones mol de los compo-

nentes.

Un ¢jemplo cldsico de mezclas binarias es el de Ia mezela ben-

ceno-toluepo, por 1o que se caloulan los datos Jde equilibrio de

dicha mezcla y posteriormente se presenta su diagrama de pun-

to de ehillicién, con el fin de ilustrar los conceptos anteriores.
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FIG. 3.4.L

DIAGRAMA DE PUNTO DE EBULLICION PARA MEZCLAS
BINARIAS
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TABLA 304, 1 Davos do cquilibrie 0 BENC

ey o oel e o
presion de She mmbly © L3S Lbsin.

Cdlculo Jde las fracebmes mol para cada ca:

xa = (P - PP, - Pp)
xal = (L1.33 - $#(11.35 - H = 1

xa2 = (11.33 - 4. H:(12 - 4.4 =0,9]
xa3 = (L1.33 - 4.8)/(14 - 4.8) = (.7

xad = (11.33 - 5.49/(15 - 5.4) = (. 62
xa5 = (11.33 - 5.9)/(16 - 5.9) = (). 54
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xab = (11.83 - 6.5)/(17 - 6.5) = 0. 46
xa7 = (11.33 - 7)/(1§ - 7) = 0. 4

xa8 = (11.33 - 7.6)/(19.5 - 7.0) = (1,31
xa9 = (11.33 - §.5)/(2L - £.5) = .23

%10 = {11,533 - w2735 - .3y - 6, 16

xall = (11.33 - 11.33)/(26 - 11.33) = 0

va = Pa xa/P

val =(11,33)(1)/11.33 =1

yal = (L2)(0.91)/1L.33 = (i.s6
ya3 = (14)(0.71)/11.33 = 0. 8¢
yva4 = (15)(0.62),11.33 = .82
yas = (L6)0.54)/11.33 =1, 70
vad = (L7, 409 1135 < ey
vaT = (18)(0. 9 1550 7 L hd
vad = (18 5L 31 L G0 2 &
vay = (200, 23 lleeo S hn e
yalQ = (23)(0. 16) /11,53 - 1,352

vall = (26)(0)/11.53 =y
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VOILATILIDAD,

Se Qenomina volatilidad Jde vn componente e ung siezcly, a la

relacidn que existe entre su nrosion parcial en la fase vapor ¥

su concentracion en la fase liuida, es decir:
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VOLATILIDAD DEL COMPONLNTE 'a’ - pasxa ... (5)

VOLATILIDAD DEL COMPONENTE D = PpiKe) veenn. (0

it

VOLATILIDAD RELATIVA. Comsocusntentonte, al coeiente Je -
1a volatilidad del componento tad= vokini] entre Iy volatitidad &
componente menos volitl, se denendna solatilikiad rdlariva (00,
que es:

& = (pasxa)/(piexb) oo a
Expresada en funcion Jde presiones Ju vaepors O @ P ir
de la ecuacidn (7} se thene ques

& = paxbphxa
sugtituvends ¢l valor Jo Jas prosiones rarcales, do lag couacis-

nes No. 2:

X = P}.‘axb,:' P}:.bxa
Q= yaXp Vi, cerevennneenseeeatil
St yp=l-vy
X =1 - Xy
Entonces:
Oy =y g b -xgmatl -vyy Fal) oo
En Jdonde, ( 04 a?r) es 1o volatilidad rolative Seb eoonoent.
mds voldtil (a), al componente menos voldeil (by.
En términos generales, la volatilidad relativd, es funceis Je la

LaimEa

temperatura; sin embaryo, para alygunas miezelas perruanes
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prdcticamente constanie en el intervalo normal de operacikin,
DESVIACION DI LA IDEALIDAD. - In algunos sistenias on los
cuales no es aplicable la ley de Raoult, por no sepuir €stos la -
luy de Jos mases deales, las conposiciones de las fases, pueden

ser obtenidas por:

}-'a=k3.xa O 8 11)]
Donde, k, es una constante deterniinada experimentalmente.
Cuando k 2 5 independiente Jde 1o corposicion v dependiente -
sulamente de la wemperamra, I ecuacidn (L0) expresa la ley -
de Henzy.

[.as desviaciones Jdel comporiamiento ideal pueden tratarse in-
troduciendo un coeficiente de correceion ( ’)/ }, de @l manera -

que:

i

Ta pasp

r}li‘l PP

Valyx Puo ... (L

Tthxb;’P B § 95

it

ya

1)
Y

Yh
Donde los cocficientes de correccion Y, vy Yy, s¢ denomi -
nan coeficientes Je actividad y varian con la concentracion, sicn
do mayores que la unidad para las desviaciones pasitivas y meno-
res que la unidad para las mezclas con desviaciones negativas, en
cualquier caso su valor se aproxima 4 la unidad al hacerlo 1a frac-

citn molar del componente considerado.
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REGTIFICACION DU AMLZOCLAS BINARIAS, -

La mayor ventaja de I destilacion simple, es la sencillez del
equipo empleado. Sin embarge, la separacidn que produce es
miuy limitada v oo es posible obrener un Jdesiilado o un residuns
de: cualquicer concentracion rrefijada,

Cuando se requiere una nxiyor separackin o soe raa Jo obie -
ner productos purog coio en ese casu, su recurre al proce -
so de fraccionamicnto, que conio se ha dicho consiste en hacer
circular ¢l vapor Jde una inezela a contra corrienwe con el con-
densado producido a partir del :.isrio vapor vy on contact jnti-
mo con €1.

El equipo donde se ofcetdd wsta operacion, son Ias Hamadas on-
lumnas Jde fraccionamienio, las cuales sirven para Jdar 1a surer-
ficie de contacty necesaria yara ¢l intercambio do mareria v ca-

ior.

s

L.as columnas de fraccionamiento se dividen on Jog Jrupes ork
cipales:

aj De platos

by Lmpacadas

Ambos tipos Jdu orres son para el isieo fin, por o que, exis-
te una altura en las torres ciapacadas equivalonwe a un plato o
ctapa de equilibrio.

Iin destilacion, un plats os o] aue swoinistra by sueerticic de
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contacto entre ¢l liquido y el vapor para favorecer Ja transferen
cia de calor entre las dos fases, por 1o que, el plato tendrd cn-
cima un nivel de liquido descendente v a través de éste pasarin
los vapores ascendenies.

En cada plato el liquide estard en equilibrio con su vapor, por-
1o que se conoce también como etapa de equilibrio, vy el mimero
de etapas estard en funcion del grado Jde separacion deseado.

El empaque v los platos tienen como funcidn, proveer una drea
sobre la cual el liquido descendente se distribuva incrementando
con ésto el drea de contacto entre el liquido ¥ ¢l vapor.

Las columnas empacadas son por lo general usadas on laborato-
rios ¥ plantas piloto, pero las aplicaciones en coluinas comer-
ciales a nivel industrial, son pocas comparadas con las Jde pla-
tos. Iste tipo de columnas resultan convenientes cuando se ma-
nejan substancias corrosivas, cuando se requiere un gran nlime-
ro de etapas de equilibrio, cuando se trata de materiales de altas
viscosidades que no pueden ser manejados en columnag de platos,
o bien, cuando las substancias son muy sensibles al calor.

El poco uso de las columnas empacadas a nivel industrial estd
limirado por los llamados problemas de canalizacion, que es -
cuando los vapores fluyen por zonas diferentes (camino fdcil),

de donde pasa el liquido, evitando que se pongan en contack -

las dos fases y el intercambio de calor y masa entre el vapor
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y el liquido disminuye. LEstz anomalia aumenta conforme au -
menta €] didmetro de la columna, yor lo tanto, el usy de éstas
colunmas requiere de un didmetro pequeiio (menor de 1 m.), -
en donde los problemas de canalizacidn son minimos; ademds,
el uso del empaque en columnas pequeiias favorece su manteni-
miento, va que cuando se trata de columnas de platos el traba-
jo de limpieza es mds dificil v tardado.

En las figuras 3.5.1 v 3.5.2 se muestran los diagramas de una

torre de platos, v de una torre empacada.

CARACTERISTICAS DE 1.AS COLUMNAS NI RECTIFICACION.

a) Todas las columnas de destilacion fraccionada se dividen en
zonas, la parte superior que es la seccidn Je enriquecimiento

y la parte inferior que es la seccidn Je agotandenta.  La divi-
sidn de éstas dos partes se hace en relacion a la entrada de la
alimentacién.

b) En la seccidn de enriquecinierntw los liquidos v los vapores
en los platos son mis concentrados en los compunentes mds vo-
ldtiles que en la mezcla inicial.

c) En la seccitn de agotamiento la composicion Jde los liquidos
y del vapor en los platos es nds concentrada en componentes -
menos voldtiles comparada con la composicion de la mezela -
inicial,

d) Conforme asciende el vapor, se va concentrando de compo



Fig 35: ESQUEMA DE UNA TORRE DE PLATCS
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SALIDA DEL
YAPOR

ENTRADA DE
LMRRDO
——  NETRSBGON KL 1LIGUKIC

Fig. 352. ESQUEMA DE UNA TORRE EMPACADA
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neites inds volidtiles + conforine Jesciende el 1guido se eom
ventra en los componentes tepos voldtiles.

e}  Gada plato tiene su temperatura Je ebullicisin, ¢sra serd
wids alia en los plaws inferiores v menor on log platos superio-
TeSs.

f} Se considera que una mol do vapor se condensa vn cada
plaw, producicndo un wquivalonte savlarc de vapor gque thene una
composicion mds rica en el conponente mis voldtil. Bl calor
que cede una ol Je vapor al condunsarse es cas wual alea-
lor necesariv para caporizar ora ol de Hguido.

£ Los fluides de vapor v liguido en la seccion de enriguect-
miento se¢ consideran constantes.

hy bn la secciin de agotamieni :ambidn se consideran cons
tantes lus flujus de guido v vapor, pero me son ignales a jos
de la seceion de cnriqueciniento.

f) Il.a funcidn de cada plato, us auwmmensir Ia conweentraciin
del conipotiente tids vidil on el vapor que se poosduec,

i) El vapor que so requivre para la rectificacion se introdues
a1 parte inferior do la colunmg, on dondy se encuentra o1 -
rehervidor,

k) Un condensador s necesario para comdensar los vapares
que salen de Ja colunma v poder regrosar umd poreion do Ssie

liguido come reilujo.
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nentes ads voldtiles v conforiue desciende ¢l Hguido se con -
centra en los coniponentes mnos voldiiles.

ey Gada plato tiene su temperatura de chullicion, st serd
nids alia en los plaws inferivres v menor o los platos superio-
¥es.

f)  Se considera que una mol de vapor se condensa on cada -
plaie, producicnde by equivalente isolar de vapor yue tene oia
composicion muis rica en el componente mds voldtil, LBl cabar
que cede una mol de vapor al condensarse es casi jgual al ca-
lor necesario para vaparizar otra mol de Hguido.

£) Los fluidus de vajor v Hguido en 1a seccion Jde enriquect-
miento se consideran constantes.

hy L la seccion de agotamiente tambidn se consideran cons-
wntes los flujos de lfguido v vapor, pero no son iguales o los
de la sceceion de encigueciniiento.

i) 12 funcitn de cada platg, es awnentar 11 concuniraciin
del componente mds valdril un o] vapor que se posdie .

j)  El vapor que s roquiere para la rectificacion se introduc.
en Ia parte inferfor do I colunwa, on doade se encaentra ol -
rehervidor,

k) Un condensador va necesario para condensar los vapores
gue salen de la coluima v poder regresar i porcion Jo fste

Ifquide conio reiluje,
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FACTORES IMPORTANTES QUE SE DEBEN CONSIDERAR PARA

EL DISENO DE UNA COLUMNA DE PLATOS. -

a) El nimero de platos para obtener la separacion descada.

5) Didmetro de la columna.

¢) Calorx que se debe suministrar al rehervidor v 2l calor

que se deoe clivdnar on el condensador.

d) El espacio necesario requerido cntre cada plato,

e) Selecci6n del tine de platos.

) Demlles de construccion de los plaws.
También, de acuerdo con lus principivs generales, o) proves
de destilacion involucra fundamenmlmente fendmenos Je trans-
ferencia de masa y calor, por lo que ¢l diseno de una cokumy
de plaws se basa principalmente en balances mnto de miateria
como de enc-raid.

DESCRIPCION DEL PROCESO. -

El proceso consistz, en la obtencitn de una cewna en ¢l cual -
se Hleva a cabo una aldolizacidn y una hidrogenacién, para ob-
tener come preducto final meril iscbutil cewona (MIBK).

ALDOLIZACION. -

La primera fase de dste proceso, 1a constituye upa condensa -
cidn alddlica de la cewna, I3 cual se lleva a cabo exclusivaiien

te en medio alcalinu.
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Reaccion General:

CHy
! B A
2(CH3 )= C=0 —— (CH3)p ~C=CHy~ C~CHz——— C:CH-C-CH3
oH 0 -Ha0 CHj o
CETONA DIACETOM ALCOHOL {SOPROPILIOEN
CETOHNA

Se puede decir, que la condensacion aldolica de la cetona en -
presencia de cawmalizadores alealinos, se lleva a cabo porque el
grupo carbonilo de la cetona posec dtomos de hidrGgeno activa~
dos en la posicion alfa, aunque, el equilibrio de Ia reaccion es
muy poco favorable para la formacidn del producto de condensa-

cidn que recibe el nombre Jdo diacetén-alcohols

HyC H3C BetOHl; g
h —_— ~
C=04+ C=0 C=CHg =C~-CH 3
7 /7 ——————— Vau| It
H3C HaC CHz  OH 0
DIACETON ALCOHOL

A pesar de que la mezela en equilibrio, s6lo contiene una peque
fia porcidn de diacewdn-aleohol, una réenica especial permite -
preparar con buen rendimiento el producto de condensacion.
Como catalizador se emplea hidréxido de bario solido, nue pro-
voca la reaceion, al entrar ¢n contacto con la acetony, sin nece-
sidad de disolverse en ella.

MECANISMO DE REACCION. -

El meeanismo de reaccidn se puede resumir de la siguiente ma-
nera:
1) Extraccion de un prown de un carbono ALFA a la funcidn, -

por medio de la base:
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/ e
Hp € / Ha £
H (=)

2) Polarizacitn de la otra mwolécula de comwng, por influencia

del in negativo:

HxC Hz C
N - N A=
C: 0 C - 0:
/ - Ve o
Hz C H3 C

3)  Union de los dog jones:

HiC H3C CHg
\ U |
=0+ €—0 ————+ H3C~C—CHy —C — CHy
7 7/ i 1
HaC HzC ~
2¢ 3 0 %

=)
4)  Estabilizacion Jde la moldcuias
CH3 CH3
) . - I
H3C~C=CHyC = CHz+ H:B ————> H3C-C-CHp, —C—CHy + B~
i

u I 1}
)
0 i 0 OH

DESHIDRATACION. -

El diacetén-alcohol se deshidrata con gran facilidad, dnicanicen~
te agregando una minirma cantidad de yodo como catalizador v -
destilando lentamente ol producto de la reaceisn, gue es algo -

mds voldtil.

e Ha C
S Vopores ds I, A
C- CHp = C~CHx , C=CH-C-CHz
73 M ~H,0 ’ 0
H3C OM 0 H3 C )

ISOPROPILIDEN ~ CETONA
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Cuando 1o se tiene un control adecuado en las primeras fascs -

de la reaccidn, se pueden presentar reacciones sccundarias que
ademds de presentar ineficioncias, impurifican el producto. Una
de estas reacciones puede ser la de la cetona con la Isopropiliden-

acewna producida inicialmente.

CHx CHjy dimelil2,6-h eptediane 2,5 one 4
\ AN
C=CH —C~CH3 + €=0 — s CHy -C=(H~-C-CH=C~CH3
/ il / i 1 i

CHz 0 CHx CHs ] CHx

El producto de la deshidratacion pasa a un sistema de purifica -
cidn en donde se recuperard la cetona con un alw grado de pure-

Z4a.

HIDROGENACION. -

La siguiente fase de éste procuso la constituye una hidrogena -
cién. El producio de la aldolizacion (Isopropiliden-cetona) mds
hidrégeno bajo determinadas condiciones de presion ¥ tempera-
tura, y la accidn de un catalizador (P, Pd, § Ni) reaccionan para
formar la metil 4 pentanona 2. (MIBK).

De acuerdo con los mecanismos, la reaccion se Ueva a cabo, -
tanto homoliticamente como hoteroliticamonte, va que existen
las condiciones necesarias para su desarrollo.

Homoliticamants: cz;{3 CH3

Pt, Pd, o Ni 1
"3 C'C—Cﬂz ‘CH"CHa
]

. -
H3zC-C- :C~CHz + N

s¢-¢ wcﬁ;lf,: 3N H Cciome #raaiices 4
0

Presisn y Temperstura p

Metil 4 pantoncng 2
{M1BK)
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- -

Heteroliticamente:

CHs . t-) CHz
HyCo G~ CHitO CHg & HiH —t Pon 0 M H3C= C=CH=C~CHy -+
C~C~ 1t C t I, -C- — -
3 ] st Condlciones drasticas de 3 w2
o Presjon y Tamperajura o]
+ - CH3 0
He + He S o ™ CH-CHp = & ~CHz
CH3/
{MIBK)

En este caso, también, se tienen reacciones secundarias debido
o la cetona y cetol que en pequeiias cantidades acompafian a la -
Isopropiliden-cetona.
Isopropiliden-cetona + Hidrdgeno ———— [sopropanol
Cetol + HidrGgeno ———— Metil 2, Diol 2, 4 Pentano.
Una pequeiia parte de materias prinas que se alimenta al siste-~
ma no se hidrogena.
El producto de la hidrogenacion formado ¢n su mayor parte por
cetona metil-isobutil-cetona, pusados, ligeros y producto que -
no reacciond es alimentado a el sistema de purificacion final.
En la fig. 4.1 se present un cuadro de las reacciones secunda~
rias que impurifican <l producto, asi como tambidn, las ctapas
de purificacion necesarias.
I1a fiz. 4.2 muestra el diagrama de flujo Je Sste proceso de ob-
tencion de la mietil isobutil ectona.

SISTEMA DE PURIFICACION.

El sistema de purificacion desarrollade para la unidad de cewona
estd integrado por ¢l siguiente equipo:

a) Torre primaria con rehervidor y condensador
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ALDOLIZACION.
ESTA REACCION DE CONDENSACION AL DOLICA
DE LA CETONA, ES ACOMPANADA DE UNA REA
CCION SECUNDARIA FORMANDOSE DIMETIL 2,
6-HEPTADIENO 2,5 ONA 4; EL CUAL IMPURI
FICA A LA ISQ-PROPILIDEN CETONA,

[ SISTEMA DE PURIFICACION. I

HIDROGENACION DE LA ISO-PROPILIDEN CETONA.

EN ESTE CASO, LAS REACCIONES QUE IMPURIFICAN
EN PEQUENAS PROPORCIONES, SON:

1SO~PROPILIDEN CETONA Ha
ISO~PROPANOL. ]

CETOL H, METIL 2, DIOL 2,4 PENTANO,

l

r DESTILACION PRIMARIA J

[ DESTILACION SECUNDARIA J

4

PRODUCTO FINAL A TANQUE DE ALMACENAMIENTO.

Fig. 4.1 DIAGRAMA DE BLOQUES DEL PROCESQ,
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2
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A~ ] & ALRACEN.
4
R V4
-&%—““2——‘
A
TRATAMIENTO.
-
‘5

R P S S———

CORRIENTE.

COMPOKENTES .

200 QN e —

ACETONA
RIDROXIDO DE BARID

DIACETON ~ALCOHOL E (SOPROFILIDEN CETONA

VAPGRES DE YGODO.

ISOPROPILIDEN CETONA ¥ SUBPROOUCTOS [CETONA ¥ DINETIL 2,8 HEPTADIEND 2,3 ONA 4 ),
ISOPROPILIDEN CETONA

CATALIZADOR Pd, P1, o NL3 E HIDROGENG.

METIL ISCBUTIL CETONA Y SUBPRODUCTOS (ISOPROPANOL ; METW. 2,010L 2,4 PENTANG)
METIL ISOSUTIL CETONA CON 98% OE PUREZA.

SUBPRODUCTOS {ISOPROPANOL ; METIL 2, DIOL 2,4 PENTAND}

SUBPRODUCTOS {CETONA Y DIMETIL 2,6 HEPTAGIEND 2,5 ONA 4).

Fig 4.2 DIAGRAMA DE FLIWWO PARA LA OBTENCION DE
METIL 1SOBUTIL CETONA, A PARTIR DE ACETONA




36

) Torre final con rehervidor y condensador

Torre Primaria.-

Esta columna recibe su alimentacidn del sistema de HIDROGE-
NACION vy tiene dos corrientes que salen, el destilado sirve de
alimentacidn a la torre final, micentras que ¢l fondo se manda a
otra seecion del procoeso.

Su funcidn ¢s separar los compugstos Jde alto punto de ebullicion
los cuales afectan la pureza del producto final deseado.

Torre Final.-

La wrre final sirve para climinar los compuestos ligeros for-
mados en la reaccidn v obtener ¢l producto con un alw grado -
de pureza,

La cetona sale por una extraceion lateral y después de ser con-
densada ¢s bombeada a wnques Joe almacenamiento como pro-
ducro final.

Las dos columnas operan a presion atmosficrica v estdn cqui -
padas con sus recibidores de Jdestilado correspondiente € ins -
trumeniadas de al manera que su operacidn sca cficiente.

CONSIDERACIONES PRELIMINARES. -

a) Suponicndo que la nueva capacidad para ¢l sistema de puri-
ficacion es de 50 ton/dia de producto final.
by Unicamente sc analiza la columna primaria, su rehervidor

v condensador, pucs son lus equipos que requicren verificar su



37

funcionamiento por niedio del edlculo,
¢) La columma final ¥ su equipo adicional son suficientes para
la nueva capacidad.
d) La columna primaria para la produccion inicial no admite -
medificacidn alguna que proporcione un mayor aunento de capa
cidad. Las caracteristicas generales de esta colunma son:
Tipo: Platos perforados con bajantes.
Didmetro: 2.5 f1.
Nimero de plaws: )

Marterial de cons-
truccion: Accro al carbdn

Presidn de opera-
cion: Atmmosférica

£) La nueva colunma reguerida para Jdesempeiiar 1a funcion
de eliminacion de pesados (colunna prissaria), a la aueva capa-
cidad debe tener las sipvientes caracreristicas:

Tipo: Plaws perforados con bajantes

Didmetro: 3.51t.

Nimero de platos: 40

Material de cons-
truceion: Acero al carban

Presién de opera-
¢ion: Atniosférica.

f) Como se¢ menciond, se dispone de una colunmna que queds -

fuera de servicio en otro proceso v posce caracteristicas simi-
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lares a la requeridas

Tipo: Plaros perforados con bajantus.
Didmetro: 3.5 fr.
Nimero de platos: 30

Marerial de construccion: Acero al carbon

Presion de operacion: Vaciu

£) Se verificard su acondicionamiento por medio del mémdo
que posteriormente se expondrd,

h) De los diagramas mecinicos de la wrre, fueron sacados,
el didmetro de In columna y diseio de los plaws,

i) Las composiciones y condiciones de operacion fueron ob-
tenidas del proceso,

‘j) La relacidn de reflujo para ¢l diseio de 1a columna prima-
ria, también s¢ obtuvo del proceso.

k) El rehervidor v condensador son lus originales de la co -
lumna propuesta.

14

ESPECIFICACIONES MECANICAS DE LA COLUMNA DISPONIBLE.

Tipo: Platos perforados con bajantes.
Didmetro 3.5 fr,
Nimero de platos: S0

Espaciamiento entre platos: 24 in.
h/R: 0.25

Longitud de la cuerda (h): 51/4in.
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Altura de dique: 1/4in.
Longitud de diques: 2.29 fr,
Didmetro de los orificios 1.§ in

Piteh de los orificios: 5/16 in
Numero toral de orificios: 10, 294,

Profundidad de la charola: 3 in.

Espesor del plato: 1/8 in.
Presion de diseio: 4 in T
Temperatura de disefio: A5 17

Presion mdxima permisible: 120 psig.

Marterial de construccion: Acero al carbon

CARACTERISTICAS DEL CONDENSANUR.

Tipo: Envalvente v tubos.
Tamafio: 21 in. § por 10 T
Superficie 450 £t

Material de los tubos: Acero al carlxin
Numero Jdo tubes: 173,

Didmetro: 1in. § 14 BWG.

Espaciamiento entre bafles: 30 in. con 23 | Jde corte,
Material de construccion
envolvente: Acero al carbon

CARACTERISTICAS DEL REHERVIDOR. -

Tipn Termusifin.
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Tamafio: 24 in. ¢ por 5 fr.
Superficic: 342 12,

Marcrial de los wbos: Avero al carban
Niimero de tubos: 261

Nidgroetro extemn do lus

tubos: Lin, ¢ 11 BWG, Pich 1 174 in.
Material de Ia envolvente: Acero al carbon.
Presion de operacion: 300 psigz.

BASES Y DATOS NECESARIOS PARA CALCULAR Y DETERMI-

NAR LA ADAPTACION DIE LA COLUMNAL -

5.2.1. Nimero Je plas. -

No fué necesario caleular el ndniero du platos roequeridos pa-
ra obtener la separaciin descada, dobido a que la eolurma ante-
rior efectuaba la separacion con 0 platws reales, v b que s -
pretende adaptar dispone de 10 platos reales mds, lo que per ol
uird una mejor rectificacidn,

5.2.2 Didametro de la colunma. -

Este daw se obwvo del didmetro mecdnico de la columna re-
querida, ya que el didmetro de 1a colunma de Ia cual se dispone
es igual al requerido.

3.2.3. Espaciamiento entre plaws. -

Si el espacio entre platos para coliiiulds que operan a pre -

sion, normalmente es de 18 pulgadas, v el espacio entre plaws
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de la columna disponible s Jde 24 pulpadas, esto ingplica una -
mejor separacion, ¥a quUU Se eSPerd un LEvor Arrastre.

5.2.4. Verificacion de operacidn. -

Esto constituye hisicaniente ¢l ohjetivo principt] Jul presen-
te trabajo, va que al predecir la operaciin que se espera con -
el arreglo definido, sabremos =i la columma Jdisponible podrd -
0 no ocupar ol lugar Jde la colunma requerkda por of procoeso.
Los factores importantes a verificar son:

I, Ihundacion. -

Un plato periorado se puvds inupdar por las siguivnies cau-

sas:

3) Arrastre niasive Jol Iiguide

b} Regresicn del laguido on Lt bajanwe

¢) Limitacion en ¢l sistema

. Arrastre.-

Una vez verificada 1a inundaciin del plato, so craecdo 2
dererminar el arrastre.

III. Lagririco.-

Una vez verificada lu inundacion Jdel plam v o arrastre,
se procede a detertsinar ¢l lagrinwo o sca la accion do que <l
liquido pase a travds de Ins orificios al plato inmediate inferior,
sin que se ponza ¢n contacts con los vapor. s ascondontes.

Este factor afecta la oficivncia, v es Daportante considerar la
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cantidad de lagrimeo que se puede woelerar en un plato, sin que
afeete en forma adversa la eficiencia. Ll lagritws <o dotwr -
mina solamente en ColumnRs Que van a4 operar a vaciis,

IV. Caida Je presion. -

Se sabe que lt cafda Je prosicn ol plare wnoeracion -
estd dada por Ia sunw Jo las cafdas do presion elvctivas Joe pla-
W secw, ads la alra cquivalonte Jo Heside Hoitado por el -
dique, por la presion parcial, ads oddermsae Je Tiguido por
Ia presion parcial.

P/plato = calde presidn por plats coce © aliera e b
% proesion parciad 4 Jorraiae dod Hegddo X pre-
sion parcial,
1a caida de oresion por plibs seco tiene un valor dgy 3 es do
1.2 in. de Hotd para coluiimas quo o il 2 prosiis 3 oon in.
de Hy0 para columnas que operan a vacio,
La presion parcial sor altura Jdo digae se Jdoterss s Coter pro-
sidn hidrostitica.
La presion debida a ¢l derratee del Hauido os une fincion Jde L
longinud de la bajanre v Jel flujo nancjado en <l placs,
Diseiio Jdel sello del lguido. -
Para disminuir la cafda de presion en el sello Jdol Liquido se
requiere que la seccion transversal del liquido que baja sea -

fgual a Ja seccidn del lquide que sale.
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1.as dinensiones de profundidad «Jde la charola (47 v Je nene-
tracion de la bajante en la charola (17) son las conside racionus
normales para el diseniu, 1as cuales pucden ser variadas para
casos espiviticns, bin la fisur: 502041 Se inues e i esiue-
ma de entos Jdemlles.
Lna vez que s han obrenido jos valores de Ios incisos Jel (D -
al (1V) se considera terncinado oI ctloule, para detern:nar si
1a columna disponibde scrd o nooperabde,
SALCUT.OS,
Para iniciar cdiculss, Jiopenonios b Te sivionto- Jitos aie -
aparecen ¥n R fiwa GoL os cteeles se prcecniian osuailons -
en la tabla 6.1.

TASLA 0.1 Dh LOS AT Dl DIAGHRAMA.

Alinieanicwin o=l Rothuin Feaulo
LLIGEROS LB oo D15 il Ll 35 e {3 mol
MIBR IFPRI ST ). AT pal Ve XSS e 0 L3T ol

OTROS MATER. vl TE el iy vl w0 snid DL32 el

1L.bs/hr nild 12553 i S

BALANCES DE MATLRIA Y ENERGILA. -

Balance de Materia, -

Con el fin Jde verificar datos, se bard en aadanee de tsageria, por

lo que, de acuerdy con ¢l diggrama do la eoluand se ticne gues
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: Q.Q148 mot
= 09855 "
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* on
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M 8364 Lb/Lyomol

XFG=0.013£ mot

X,30.949 "
- »

X, 20,0378

#=99,65 Lb/Lb-mol,

PB/AUM.: 17 7psio

| 4 =21.5 pela.

FONDO:

Fig. 6.l

¥

L 12333

R = 8820

Lb/hr.

]

Ta 2 2T3°F

|

b NETE® 553 Lb/Me.

X, 70-0145 mol.
=0.9855

Xt
Xpe20

M = 99,64 Lo/Lbsmol.

B = 59% Lb/hr
Xg,= 0 mot
. “
Xy, 20.6137
Xg *0-3862

#2100 Lb/Lbwmal,
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Es alimentada con F moles/hr de concentracidn xp y salen por
el domo D moles/hr de producto con una concentracion X[y ¥ por
la base B moles/hr con una concentracion xg.

Bajo estas condiciones, podemos establecer lo siguiente:
Balance total de materja:

F

Dporo T B

si

F

it

6112 Lb/hr

Doy = 5513 Lb/hr

= 399 Lb/hr

Entonces:

6112 = 5513 + 599

6112 = 6112
Por lo tanto, el balance wtal de inateria estd correcto.
Balance parcial para el componente "a”:

FxFa = Dxpy, + Bxpy
si

F = 6112 Lb y M = 99.65 Lb/Lb mol
hr

Entonces:

(6112 Lb/hr)/(99. 65 Lb/Lb mol) = 61.33 Lb mol/hr
si

D= 5513 Lb/hr yM = 99.64 Lb/Lb mol

Entonces:
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(5513 Lb/ht)/(99.64 Lb/Lb mol) = 55.33 Lb mol/hr
Si: B =599 Lb/hr y M =100 Lb/Lb mol
Entonces: (599 Lb/hr)/100 Lb/Lb mol) = 5.99 Lb/L.b mol
Substituyendo en la ecuacion del balance parcial para el compo-
neate ‘a’ tenemos:
(61.33 Lb mol/hr)0.0131 = (55.33 L.b mol/hr) 0.0145 +
+(5.9% Lb/L.b mol} 0
0.803 =0.803
El balance parcial para el componente a’ ¢s correcto.
Para los componentes ‘b y 'c tenemos;
Componente 'b”
Fxgp =Dxpy + Bxpy,
(61.33 Lb mol/hr)0. 949 = (55.33 Lb mol/hr)(V. ¥853) +
+ (5.93 Lb mwol/hr) 0.6137
58.2 Lb mol/hr = 54.5 Lb mol/hr + 3.68 Lb mol/hr
53.2 Lb mol/hr = 58.17 Lb mol/hr
Balance de materia para componente b es correcto.
Componente 'c’
Pxpe = Dxpe + Bxpe
(61.33 Lb mol/hr)0.0378 = (55,33 Lb mol/hr) 0 +
+ (5. 99 Lb mol/hr)0). 3862
2.3 Lb mol/hr = 2.3 Lb mol/hr

Balance de materia para componente ¢ ' también ¢s correcto.
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TABLA 6.2
DATOS DE PROPIEDADES FISICOQUIMICAS NLCESARIOS PARA
EL. BALANCE DE ENERGIA. (Tomados del Proceso)

' Tension
T liq. Cp A M Superficial

SECCION: g
°F  Lb/f® BTU/LLF BIU/Lb Lb/Lb mol Dinas/cm.

DOMO 248 42,11 0,660  155.4  99.64 14.52
REFLUJO 104 42,33 0.487 - 99, 64 13.86
ALIMENTACION |104 42.33 0. 487 99,65 13.86
FONDO 275 42,39 0.704  156.2  100.00 13.80

BALANCE DE ENERGIA EN LA ALIMENTACION, EN EL REFLU-

JO Y EN EL FONDO:

Q = mCp A’I‘
SECCION ALIMENTACION:

Q = (6112 Lb/hr)(0.487 BTU/LbF)(104-32)'F = (2976.544)(72)

Qupmg, = 214 311,16 BTU/hr

SECCION REFLUJO:

QrEF = (6820 Lb/hr)(0. 487) BTU/LbF (104-32)°F = 3321.34 x 72
QrEp = 239,186. 48 BTU/hr
SECCION FONDO:

QuoNpo = (899 Lib/hr)(0. 704 BTU/Lb F)(275-32)°F =421. 696 x 243
QrONDO = 102,472.12 BTU/br



6.2

49

BALANCE DE ENERGIA EN EL DOMO:

Q= mCp AT+ m A
SECCION DOMO:

Qpomo = (12333 L.b/hr)(0.66 BTU/Lb F)(248 - 32) I+ +
+ (12333 Lb/hr)(155. 4 BTU/L.b)
QDOM() = 1’ 7581 192- 4 4 1, l)lh, 5'1’8. 2

QoMo = 3,674, 740.6 BTU/hr
CALOR AL REHERVIDOR:

Qrenery. =~ fpomo T QroNDo - NALM. - QREE.
QREHERY. = 3,074, 740.6 BTU/br + 102, 472.12 BTU/hr -

- 214,311.16 BTU/hr - 23, 136, 48 BTV hir
QREHERV. =3,323,765.2 BTU/hr

BALANCE DE CARGAS. -

El llamado balance de cargas, <s un balance combinado de ma-
teria v energia. El objetivo de este balance es determinar las
cantidades de vapor y liquido en las diferentes secciones de la
columna en funckin de las entalpias del liquido v del vapor, pro-
picdades que se determinan de la siguiente sianoera:

by, =C, AT Hy=h + A =Cp AT+A

CALCULO DE LAS ENTALPIAS DE LIQUID) Y VAPOR'IN:

SECCION DOMO:

I = (0.66 BTU/LL Y248 - 32) T = 142,53 BTL/ L
LDO’V[O ( / X ) ? J

i\
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H = 142.56 BTU/LDb + 155.4 BTU/Lb =297.96 BTU/LG
VDOMO / / /

SECCION SOBRE Y ABAJO DE LA ALIMENTACION. -

Para ubluner Jas entalpias de estas secciones, fué necesario sa-
car una temperatura promedio entre la temperatura del domo y
la del fondo, obteniendo una temperatura para est@as zonas de:

Ts, B/ALIM. = (248 4+ 275)/2 = 261.3 °F
También, en bage a los daws que tenemos de Cp en funcidn de
1a temperatura, se construyd la grédfica 6.2.1 de Cp contra T,
para determinar el valor aproximado de Cp a la temperawra -
promedio de 261.5°F.

El Cp encontrado en la grafica fué de:

Cp = (0.678 BTU/LDb

A continuacion se muestra esta grafica 6.2.1.
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A T=261.5 °F Cp=0.678 BTU/LL.

o

0.1 .2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.5 D9 1 .
Cp  BTU/Lb°F

GRAFICA 6.7.1 Cp CONTRA TEMPERATURA
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También, para obtener ¢l calor latente de vaporizacion corres-
pondiente 4 éstas zonas, se saca un promedio eatre el calor la-

tente del domo y el calor latente del fondo, y su valor es:
= (155. 4+ 156.2)/2 = 185.8 BTU/Lb

S,B/ALIM.

h = (0. 678 BTU/Lb “F)(261.5-32)°F = 155.6 BTU/Lb
Ls,B/ALIM. ¢ /LD F) ) 5.6 BTU/

byg p/aLD, = 155-6 BTU/LD +155.8 BTU/Lb = 3L1. 4 BTU/Lb

ENTALPIAS DE SECCION FONDO. -

h =, 704 BTU/LDb “F (275-32)° = 171 BTU/Lb
LrONDO / (27 ) /

H = 171 BTU/Lb + 156.2 BTU/L.b = 327.2 BTU/Lb
VFONDO / / /
Por lo ranto, con las entalpias de vapor v Hquido determinadas,
se procede a hacer el balance de cargas:

BALANCE DE CARGAS SECCION DOMQ:

BALANCE DE MATERIA. -

i

V+R =L+D
V=L+D-R
V = L + 12333 Lb/hr - 6820 I.b/hr

v

I

L + 5513 Lb/hr
BALANCE DE ENERGIA. -

VHy + Operprygjo = LMy + Qpono
V=@ + Qpomo - Qrer. My
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V= [(142.56 BTU/Lb)L + 3,674, 740. 6 BTU/hr -
- 239,156, 48 BTU/hr) | /297.96 BTU/Lb

V= 0.4784 1. + 11530.42
L +5513 =0.4784 L. + 11530.42

L (L - 0.4784) = 11530.42 - 5513
L :%Oi%z_z 11536. 46 Lb/hr

V =11536.46 + 35513 = 17049. 46 Lb/hx
Por lo tanto, las cantidades de vapor y liquido para la seccion
del domo fueron:

BALANCE DE CARGAS SECCION SOBRE-ALIMENTACION:
BALANCE DE MATERIA. -

V+R=L+D

V=L+D-R

V =L +12333 - 6820

V=L + 5513 Lb/hr
BALANCE DE ENERGIA. -

VHy + Qpep. =Ly + Qyonpo

V= (LhL + QDOMO - QREF.)/HV
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V= [ (155.6 BTU/Lb)L. + 3,674, 740.6 BTU/hr -
- 239,136.48 BTU/hr | /311.4 BTU/Lb

V=0.49961. + LL032.7
L.+ 5513 =0.4996 1. + L1032.7
L (1-0.4996) = 11032.7 - 5513

L + 9519.7 =11030.6 Lb/hr
0. 5004

V =11030.6 Lb/hr + 5513 Lb/hr = 16543. 6 Lbs/hr
L =11030.6 Lb/hr
V =16543.6 Lb/hr
BALANCE DE CARGAS SECCION BAJO ALIMENTACION:
BALANCE DE MATERIA. -

V+R+F=I. + D

VvV=L+D-R-T
Vv = L + 12333 - 06820 - 6112
V = L-5%9

BALANCE DE ENERGIA. -

VH,V = LhL + QD - Qr - Q[:
Donde:

£
v]
]

= Calor del domo = 3,674, 740,56 BIU/hir

Q, = Calor del reflujo =234, 130. 48 BTU/hr

£
o
it

Calor de la alisentacion = 214,311.16 BTU/hr
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Vo= b+ Q- Qe - Qpily

v = [(155.6 BTU/LL + 3,674,740.0 BTU/hx - 239, 136. 48 BTU/hr -
- 214,311.16 BTU/hr | /31L.4 BTU/LD

V =0.4996 L + 10344.55
Igpualando tencmos:

L -599=0.4996 1. + 10344.55
L-0.4996 L. = 599 + 10344.55
L (L - 0.4996) = 599 + 10344,55
L = 10943.55/0. 5004

L = 21869.6

Substituyendo L en V tenemos:

V =21869.6 - 599

V = 21270.6
L = 21869.6 Lb/hr
V = 21270.6 Lb/hr

BALANCE DE CARGAS EN LA SECCION DEL FONDO:

BALANCE DE MATERIA. -

L=V+R
v=L-R
vV = L-35%
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BALANCE DE ENERGIA. -

VHy + Quonpo = Qmenerv. L

1

v

ir
v

i

[(1;-*1 BTU LWL + 3,323,652 BTUshr -
142, 472,12 B’I‘L‘,fhr] /327.2 BTU/Lb

Vo= 0.52261. ¢ 545
Igualando:

L-59 = (.3220 1, + Y845
L (1 -0.5226) = 9545 + 399

L = 1044 = 93476.5
0.477

Substituyendo:
V = 21876.8§ - 5v% =21277.8

]

V = 21277.8 Lb/hr

L = 21876.8 Lb/hr

CALCULOS Y DETERMINACIONES PARA EL ANALISIS INTER-

NO DE LA COLUMNA. -
DENSIDADES Y VOLUMEN DE LOS VAPORES. -

El cdlculo de las densidades de vapor en cada seccion ¢s Ia
siguiente:

D+ = M) (Paps)/10. 73 (T Aps)
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donde:
PABS = psia
Taps = R

M = Lb/Lb-mol
Seccion Domo:
Nota: TABS R = "F- 460

TDOMO = 248 F + 460 = 708 R

P VoMo = 99-64 (L4, 7) /10. 73 (708) = 0.1836 Lb/fr3

SECCION SOBREALIMENTACION Y BAJO ALIMENTACION. -
Para ambas secciones son las mismas temperaturas y 1a mis-
ma presién y el mismo peso molecular:

Dvs, B/ALIM = 99-05 (17.7)/10.73(721.5) = 0.2278 Lb/ft”

Seccion Fondos

Papg = 2L1.5 psia
Taps =275 °F + 460 = 735 R 1M = 100 Lb/Lb-mol

PVionpo = H00(L.5)/10.73(735) = 0.2726 Lb/ft3
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AGRUPANDO LOS RESULTADOS DE LAS DENSIDADES SE TIENE:

T ('R P (psia) M (Lb/Lb-mal) OVLb/E)

SECCION DOMD 73 14,0 99, 64 0.1836
SECCION SOBRE ALDM. 721.5 17.7 99, 65 0.2278
SECCION BAJO ALIM. 72L.5 17.7 w65 0.227
SECCION FONDO 733 21.5 100,00 0.2726

CALCULO DXL VOLUMEN DE LOS VAPORES V', EN (ftsjseg.).
Se determinan de la siguiente manera:
Vo= V/3800Dy
donde:
V = Lb/hr dc vapores
PV = densidad de los vapores (Lb/ftg)
Seccidn Domo:
V' = 17,049, 46/3000(0.1836) = 25.79 f3/seg.

Seccidn sobre alimentacion:

]

V' = 16,543, 6/3600(6. 2278) = 20.17 o /seg.
Seccién bajo alimentacion:
V= 21,270.6/3600(0. 2278) = 25.93 fd/scg.
Seccion del fondo:
Vo= 21,277.8/3600 (0.2726) = 21,68 5 rses.
7.2 PARAMETROS DE FLUJO (FP) Y COLEFICIENTES DE SOUNDERS
Y BROWN (Cg, p)




Se calculardn los llamados pardinetros de flujo (IP) de cada sce-
cion; valores que servirdn para Jdeterminar Ios cocficientes de -
Sounders y Brown por medio de la grifica 7.2, 1.
Pardmetros de flujo:

FP = (L/V)(PV/ p LyL/?
donde:
L = Lb/hr de liquido

V = Lb/hr de vapores

£ V = densidad del liguido (I1y/ i),

0 L = densidad del Ifquido (Lb/fd).

Seccién Domo:
172 ,
FP = (11,536, 46/17,049. 46) ( . 1836,42.11) ¥ 7= 00440

Seceidn sobre alimentacion:

142

FP = (L1,030.6/16,543. 6) (0.2278/42.33)"" = (L. U489

Seccién bajo alitnentacion:

FP = (21,860. 6721, 270.6) (0.2278/42.33)" %= 0.0754

Seccidn del fondo:

FP = (21,876.8/21,277.8) (0,2726f42.39)1'f2= 0. 0624

A continuacién se presenta un cuadry vn el cual aparecen enlista~

dos los resultados de los pardmetros de flujo (I°P).
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TABULANDO ESTOS VALORES SE TIENI:

SECCION PARAMETROS DE FLUJO (D)
DOMO 0.04:46
SOBRE ALIM. 0.0489
BAJO ALIM. 0.0754
FONDO TRE

Por lo tanto, estos valores se levan a la grdfica 7,2, 1 para es-

paciamiento entre platos Jde 24 pulyadas eom el fin de obtener s

cneficientes de Sounders v Brown "C..; B ‘s eneficientes de inunda-
Ad

cidn de los platos,

L.OS COEFICIENTES 'C‘s p OBTENIDOS DE ESTA GRAFICA SON:

SECCION CS, B
DOMO {1,303

SOBRE ALIM. {3.304)

BAJO ALDM. 0.345
FONDO 4. 340

Zomo b indica la grifica, os weeesario ¢oarregir ol oclicivnt.:

'Ce o POr tension superficial, va que esta srifica se constru-

S,B
0 pra una tension superficial ( @ ) Jo 2 dinasfei,
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La ecuacion de correceion de "Cg g dada en la grdfica s la si-
?

guiente:

- - 0.2
("S’B - CS’B (O—/QU)

Donde:

C'S B~ Cocficiente de Sounders y Brown corregido.
>

Cg g = Coeficicnte de Sounders y Brown obtenido vn la grdfica.
.

O = Tension superficial.
Correcciin en seccitn domo:
0.2

C's,p, = 0-365 (14.52/20)

t — # - 0'2
T, p, = 0-365 (0-726) ‘
Cj,p, =0-365 (0.9379)

' = 2
C S, By 0.3423

Correccion en la seccidn sobre alimentacion:

' - \ 0.2

, 0.2
C'g g = 0-360 (0.693)

C'g pp =0-360 (0.9292)

c’

S, B2 = 0.3345
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Correccitn en la seccion bajo alimentacion:
: - 0.2

C's,ps = 0.345 (13.86/20)

C's, p3= 0. 345 (0.92v2)

C =0.3205

T
S, B3
Correccion en la seccion del fondo:

0.2
c =0.340 (13.80/720

', 0,340 (0.600)4 2
C'g g = 0-340 (0.6%)

C'S,BA; =0.340 (0. v284)

C =(),3156

S,B4

Tabulando los coeficientes de Sounders v Brown courregidos, se
tiene:

Jeccid G

Seccion S.B

Domo 0.3423

Sobre alimentacion  0.3343

Bajo alimentacion 0.3203

Fondo {).3150
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VELQCIDANDIIS SUPERFICIAL LS DX VAPORES, AREA DI VAPQ -

RES ¥ NUMERD )1 PERFORACIONES REQUERIDAS EN 1.OS -

PLATOS.

Una vez que se han obtenido los valores correpidos de los coefi-
cientes de Sounders y Brown o coeficientes Je inunldacidn de los
platos, se calculan las velocidades superficiales de los vapores
(Vy), que son los 3 de vapor/seyg. , divididos por 1a secci6n -

transversal neta para el flujo de lus vapores:

1/2
\;V = C'SB [(p I. p V)“!,[O V]

Sustituyendo valores para cada seccion, se tiene:

Seccidn domo?

Vg =0.3423 [(42.11 - 0. 1830)/0. 1830 ] T - 517 feisex
Secci6n sobre alimenticion:

172
Ve =0.3345 [(42.33 - (. 2278},’0.227&] = 4,54 [t/ seg.
Secci6n bajo alimentacion:

1/2

) /
V, =0.3205 [ (42.33 - 0.2278)/0. 278] = 4.35 fryses.
Seccion fundo;

1/2
] 7 =30 ysep

Vy =0.3156 [ (42.39 - 0.2726)/0. 2726
Con log yoliivwrnee v Ine welaciiades superficiales Je los vapores,
se puede calcular el drea ocupada por los vapores, conocida co-
mo drea de vapores (A:

AV = V./VV
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Saccidn domo:

Ay = (25.79 f3/ser) /(5. 17 fifscg) = 4.98% £t
Seccidn sobre alimentacion:

Ay = (20,17 £63/s2g) /(4. 54 ft/sog) - 4,443 ¥
Seccién hajo alimentacidng

Ay =(25.93 B3 /seg)/(4.35 fi/seg) ¢ 3.1 i
Seccidn fondo:

Ay = (21.68 ft3/seg)/(3. 92 ft/sep) = 5,54 e

El siguiente paso, es calcular el ndmero Jo perforaciones re-

gueridas de cada plato en cada zond, 3 cara Osta, se tepe gue
2 ¢ -3 P . P

conucer la carga de vapor por orificio (1) £ sin g, 3 que ostd

dada por 12 sigulente couacion

Q = F @unn Gayn @ gy
donde:
(@ = Carga de vapor por orificio (f1% 1in. )
T = Factor de correccidn = (0, 17 (Undre. e orificio Gos%)
M = Peso molecular (1.b/L b-misl)

= Temperatura absoluta { R)

=

P = Presion absoluta (psia)
h = Caida de presion por plato sceo = 1.2 {Por dise.ior | b7in?
El coeficiente Jde orificio, se vbtienc a partir Ju la srdfica

7.3, 1 en la cual esid graficado el COLRIICIENTS DE ORIFICIO),
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CONTRA DIAMETRO DI ¢ IRIFICIOAUSPESOR DE PLATO v que
en éste caso particular:

DIAMETRO D ORIFICKY = L/x

ESPESOR DI PLAT = Lis

DIAMETRO DIz ORIFICIN/LESPESOR DE PLATO (1 /%)/(1 /M)=1
Con este valor se va 2 la gredfice 7.3. 1 ge obtiene ¢l valor desca-
do de coeficiente Jde orificio, gue es:

COLFICIENTE DI ORIPICEY - i 816
Por lo anto, el facter de correccion oF ), gueda conen
F = 0,17 (U.nlb/ K58 = (i e
L.uego entonces, 195 GaTeas Jeovapor por urificio v e sada -
ZOna 50n.

Seccidn donuy

Qp = 0. L6320 00 fgy (320 7081 (L4 (1,2
Q= G.30RY £ min. por orificio

Sobre alimontacion;

Qp =0.163 \/(2v/n 08y (32077205 A7, 7y (Lo
L5}
Qy = 34D 7 min, jxor orificio

Bajo alimentaciin

(g = 0,163 V(29165 (3207205 (17,7 (1.2
Qy - 0.344L 763 /min, por orificio

FFondo:

Qg =163 f 297100y (320 135) (21.5) (L)



88

Q4= {1.3750 er,a'min. por arificio

Por 1o tanto, con esto s puede caleular o nimero de perforacio
nes por plato (N}, aplicando la siguiente ecuacion:

N = (V Lb/hr)(379 13 fmoly Al (611 1)

No. de perforacivnes yor plato en Zond domos

Ny = (17, (349, d0Op(ATIY (M9, AN BN, 30%Y

No. de Perforaciones/rlato en seceidin sobre alimentaciing

= (16, 543, O)(379)/ (49, 63) (v ¢ 344D - s cerforacimes.,
Nu. de Perforaciones/slaw on seceidn bajo alinwniacion:
N3 = (21, 270, 0) (3790500, Ly - 3, wls pertoracmes
No. de Perforaciones/plito on seccidn ok
’\4 = (21, 2TTLRIGT 000G, 5Ty < T, Red cerfracione s

DETERMINACION DEL ARRA PY BURI j10»

Area de burbujeo - Ap - Ay -y
Donde:

Y
- -

S“L-’r = u'ﬁ.r&‘a ] T.'.il - H- Pl «i—'

Ay = Area de la bajante = A x 47

d = Didgmotro Jo la enlumn: =45 1

A" = Fagrorde dres

Fara obtener el factor de drea (M g wsa eralda . 741,
va que se vnoueniran @iulados valores de drea exacta Jo seg-

mentos circulares, en fugcion Jde la relacion Jo ahwra Jde e -

cuerda (h) entre el radio Jed circula (Ry, (7M. <t se cuenta
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con una relacion de disefio de:

h/R =0.25
Por lu tanto, sewin lo especificado en la tabla 7. 4.1 para obte-
ner el facwr de drea (A') se tiene que ohtenier la relaeisn b/D,
dondes

h/D = (h/R)/2

h/D =0,25/2 =0, 125

A un valor de /D = . 125 le corresponde cn la tabla, un va-
lor de factor de drea de 1. 0566,

A = 0.0566

Area total:

A =9.785 o2

Ap =0.785 (3.5 )

Ap

AT
Area de la bajante:

il

0. 755 (12. 25 )

9.616 ft2

n

Ag=A" &

Ag = 0.0566 (3.5 i)~
Ap -~ ©.0300{iZ. Zo)
Ag = 0.6933 ft?

Area de burbujeo = 9.616 - 0. 6933 = 8,9237 fr=
Ay =8.922 £
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DETERMINACION DEL PORCENTAJLE DE INUNDACION.

Este dato se obtiene por medio de la siguiente relacion:

o Iundacion = (AREA DELOSVAPORES/AREA DIZ BURBUJEO) 100
Domo:

= Inundacion = (4. 98§ fr2/%.v22 {12 100 = 55,9
Sobre alimentacion:

o= Tnundacion = (4. 443 ft2/8.v22 fr°) 100 ¢ 49,5 "
Bajo alimentacion:

v Inundacion = (5. 90k f2/8. 922 18f) Lot - bk |
Fondo:

- s = = 2.0 00 et Tiife o a1 4
v Inundacion = (5. 330 frop& 922 ey LOle = 4L

DETERMINACION DEL PORCENTATE Dis ARRASTRIE,

Estos valores se determinan por medio Je Lo ordfics 7,001, Ia
cual relaciona ¢l porcenta jo de inundaci-i, €]l pardmetro de flu-
jo v el porcentaie de arrastre.

Por lo tanto, con los valores Je @@ty « con el de mmundacin, se
puede obtener ¢l - ARRASTEE. A& continwweiin o0 eresepnt L2 B,

T.6.01 + seonliztan b reselnad s,
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DOMO  SOBRE ALIM. BAJO ALIM. FONDO

FP 0.0446 0,0489 0.0754 0.0824
% INUNDACION 55.9 49.8 66.8 61.9
DE LA -
GRAFICA -

-% ARRASTRE 2.0 1.5 2.3 1.6

7.7  CALCULO DEL LAGRIMEQ.

En éste caso no es necesario, ya que tinicamente se lleva a cabo

cuando se disefian & calculan colummnas que operan a vacio.

7.8 CALCULO DE LA CAIDA DE PRESION POR PLATO Y EN TODA

LA COLUMNA. *

Una columna a presién operard bien si la presién por plato no es
mayor de 3in de agua, por lo que, si las caidas de presion pox -
plato son mayores que 3in de agua, la columna operard con difi-
culrad.

Como la columna considerada tiene una altura de dique de 0.25 in,
operard con cargas altas de vapor y liquido va que la altura reco-
mendada para columnas a presién es de 1.5in, por lo que, serd
necesario aumentar la altura de dique hasm 1.5 in. Esto obvia-

mente representa tener una mejor rectificacién, pues el tiempo

* Articulo: 'Destillation Design , Chemical Engineering; March 14, 1977,
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de contacto entre el vapor y el liquido serd mayor y ademds se
tendrd una mayor estabilidad en las cargas. Por lo tanto, el -
tinico factor limitante sexrd, la caida de presi6n.

CAIDA DE PRESION POR PLATO (hT).

h o =hy, +h

DONDE: T L
hr = caida de presion por plaw

(in agua)

‘hh = cafida de presién por plam
seco (in agua)
hL = caida de presion causada por el
liquido (in agua)
PARA ESTE CASO hy, = 1.2 in liq. (por disefiv)
hL = Q {hw + how)
donde:
ﬁ = factor de aereacidn (grdfica 7.8.2)
h,,  =alwra del liquido dada por la alwra del dique
1.5 in para éste caso.
how =altura sobre el digue
También:
0.67
how = 0,5 (G/Lw)
donde:

G = gasto de liquido en GPM
Lw = longitud del dique en in

entonces, substituyendo se tiene quer

n =03 [nw + 0.5 (G/L,) 0'67]

Lw se puede estimar con la grédfica (7.8.1) en la cual, Lw estien
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funcion del 4rea de la bajante (AB) expresada en 7] del drea wtal
transversal de la torre (Ay).

AL = 0.785d% = 9.616 £2
A" d2 = 0.0566 4% = 0.6933 &2

St Ap = 9.616 fi® ------ 1007,
A, = 0.6933 * ------ (Y ordenada de la grdfica
B 7.8.1)

Y = 69.33/9.616 =7.21

Con la ordena 7.21 de la grafica 7.8.1, se obriene una longitud
de l1a bajante (L) en % del difmetro de la columna de:

Loy

L

67% del didmetro de la torre.

1

i

0.67(3.5f) = 2,345t X 12in = 28.14 in

Por Jo tanto, como ya se conoce h,, vy L, la ecuacién de hL se
reduce a3
0.67
By =,G[1.5 + 0.5 (G/28.14) ]
quedando solamerite en funcidn de el factor de aereacién @)y
el gasw del lguido (G)
El factor de aereacién @ se encuentra graficado (grdfica 7.8.2)
en funcidén del factor F* el cual a su vez estd definido comor
F''=v (p V)D's
donde:

v = velocidad de los vapores ft/seg.
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GRAFICA  7.8.2
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QP v = densidad de los vapores en Lb/ft3
La velocidad de los vapores a su vez es:
v = vol. de los vapores por seg. fdrea de los vapores =
= V/Av = (fta/seg.)/fr‘:2
Como se ve, ésta velocidad de los vapores es equivalente a la
velocidad superficial de los vapores (Vv), calculada con anterio-

ridad para cada seccidn de la columna.

CALCULOS
SECCION DEL DOMO.

v= 5.17 ft/seg.

L v =0.1836 Lb/fi3

F' =5.17 (0.1836)"°= 1.2153

[3 = 0.57 (Fig. 7.8.2)

G = (11536. 46 Lb/hr),{(S.f:‘:«i Lb/Gal)(60 min) [(42.22 Lb/fo),
/(62.4 Lb/ft3)ﬂ

G = 34.16 GPM
().67}

J

hL =0.57 [1.5 + 0.3 (34.16/28.14) = 1.179 in de agua
hT =1.2 ¥+ 1.179 = 2,379 inde agua

SECCION SOBRE ALIMENTACION

v=4,54 ft/seg.

O v=0.2278 Lb/fd

F' o= 4.54(0.2278) Y° = 2.167
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,8 = 0,575 (Fig. 7.8.2)
G = (11030.6 Lb/hr)/{(8.34 1.b/Gal) (60 min) [(42.11 Lb/f3)/
/(62. 4 Lb/fts)]}
G = 32.66 GPM

h; = 0.575 [ 1.5 + 0.5 (32.66/28.14)0'67]

=1.180 in de agua
hp = 1.2 4+ 1,18 = 2.38 in de agua
SECCION BAJO ALIMENTAGION
v = 4,35 ft/seg.
Pv=0.2278 Lb/f3
P = 4.35 (0.2278) °°° = 2,076
(3 = 0.58 (Fig. 7.8.2)
G = (21869.6 Lb/hr)/{(S.B-i Lb/Gal) (60 min) [(42.11 Lb/f3)/
/(624 Lb/ft3)]]
G =64.76 GPM
h = 0.58 [1.5 + 0.5 (64.76/28.14) 0‘67J=1.377 in de agua
hT = 1.2 + 1,377 = 2.577 in de agua
SECCION DEL FONDO.
v = 3.92 ft/seg.
P v=0.2726 Lb/f>
F' = 3.92 (0. 2726)0'5 = 2,047
¢

G = (21876.8 Lb/hr)/fs.s-i Lb/Gal)(60 min) [(42.11 Lb/£c3)/
/(62.4 Lb/fts)]]

i}

il

0.583 (Fig. 7.8.2)
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G = 64.78 GPM

i

0.67
hy = 0.583 [1.5 + 0.5 (04.78/28.14) J=1.384indeagua

I

by = 1.2 + 1.384 = 2.584 in de agua.
Como se puede observar, en todas las secciones la caida de pre-
si6n por plato es menor de 3in de agua, lo que indica un buen -

funcionamiento de la columna,

CAIDA DE PRESION TOTAL.
La alimentacidn entra en el plato No. 20, de manera que la zo-
na de rectificacion tiene 30 plaios y la de agotamiento 20 platos,
va que la colurnna disponible tiene 50 platos en otal.
Pp = (30 plaws) (2.379 in de agua) + (20 plaws)(2.584 in de agua)
P =71.37 +51.68 = 123.05 in de agua
Si 1 in de agua = 0.0361 Lb/in?
P =123.05 in de agua (0.0361 Lb/in%)/1 in de agua
Pp =4.44 psi
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8.1

80

VERIFICACION DE OPERACION DE LOS CAMBIADORES DE CALOR

La verificacién de operacidn tanto del condensador, como del re-
hervidor, kisicamente consiste en un balance de energia de acuer
do a la ecuacidn de Fourier:

Q=UA At
donde;

Q = Cantidad de calor cn Bru/hr

U = Coeficiente global de transferencia de calor
Bru/hr f2 °F

A = Area de transferencia de calor en ft?
at = Diferencia media logaritmica de temperatura en °F
En este caso, el condensador y ¢l rehexvidor, son de tipo de wbos
y coraza, ya que los intercambiadores liguide-liquido, condensa -
dores y rehervidores o vaporizadores de éste tipo son comunmen-
te usados en la industria.
CONDENSADOR., Para hacer los cdlculos correspondientes, s2 -

parte de los datos que aparecen en la fig, 8.1.1

Cp =0.66 BTU/LDb OF AGUA
= 155.4 BTU/LD i
/ | Ty= 7T3°F
W = 12333 Lbs/Hr 1
Ty = 248°F Te= 104°F
———ey - »
Tez 94°F

FIG. 8.1.1.
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Calor de Condensacidn:

Q=M
Q= (12333) (155.4) = 1916 545.2 Bru/hr

Calor sensible, -
Qe MCp &t
QF 12333 (0. 65) (245-104) = 1172125.3 Bu/hr
Ll calor wrtal que se eliminard cs:
Qt=Qc+Qs=1916548.2 + 1172126.3 Bru/hr,
Qt = 3088676.5 Bwu/br
Por Io tantsy, la cantidad de agua necesaria para ¢liminar este ca-
lor twrtal, serai:
Q= mep At
m=Q/cp At
De acuerdn a la fig. 5.3.1 del ancxo, la capacidad ealorifica (Cp)

del agua a a = 80.5, esde L Buy/Lb °I¥ 2 (tar temp. promedio)

m = (3,088, 676.5 Bru/hr)/(L Bru;Lb ~19) (#4-7v) I = 205, 911.8 Lb/hr

La diferencia media logaritmica de temperaiums, sord:

FLUIDO CALIENTE BAJA TENI. DIFERENCIAS
248 77 ALTA TEMPERATURA 4 F ty =154 F
104 °1F  BAJA TEMPERATURA O 4y - 25 F
144 DIFERENCIAS 15 124 %

Para flujo a contracorriente:
MLTD = ( Atg - BDrp)/sin (Arys Ay = (151 - 25)/In(154/25)
ML TD = 71,03




g2
R = (T} - T9)/(t2 - t7)
R = (243-104)/(94-79) = 9.6
§=(tp - t/(Ty - ) = 15243 - 79) =0.088

Con estos valores de R y S se obtiene el factor de correccitn ( Ft)
de la diferencia de temperatuas, en la fig. £.3.2 del anexp para -
1 paso en la coraza y dos o més en Jos tubos:
Ft = 0.93
La vexrdadera diferencia de remperaturas ( At) serd:
At=LMID X F,
At = (71.03)(0.93) = 66.06 °F
Las temperamvas calGricas para ambos flujos son;
para el fluido caliente y fluido frios
Te=Tg +Fc(T}-Ty) y o=t +Fc(ty-1)
El factor Fc se obtiene de Ia fig, 8.3.3 del anexo, en funcidn de -
la relacién At fria/ Atcaliente, el factorKey — ®API
“API =141.5/(s a 60°F/60 “F) - 131.5
La gravedad especifica (s) de la metil isobutil cetona a 20°C es, -
de acuerdo a su densidad (fig, 8.3.4 del anexo):

€=‘0.8 g/ml s = (0.8 g/ml)/(1 g/ml) =0.8

°APY = (141.5/0.8) - 131.5 = 45.4
Ty -Tp = 248-104 = 144 °F

Con estos valores en la grafica de la fig. 8.3.3 del anexo, se ob-
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tiene el valor del factor Ke.
Kc =0.15
Sit At frin =94-79 =15 °F
Bt caliente = 248 -104 = 144 °F
At fria/ bt cal. = 15/144 = 0. 104
De la fig. 8.3.3 del anexo, se obtienc el factor Fe
Fc=0.32
En vista de que el rangn de temperaturi del agua de enfriamiento
es muy pequeilo, el fluido controlante ¢s en este caso el destilado
y las temperaturas caldricas serin:
Para el destilado:

Tc =Ty + Fe (T - ‘1‘2) =104 + (.32 (248 - 104) = 150.08
Para el agua de enfriamiento se puede considerar el pmmedio, de~
bido a la cercania de sus temperamras:

tc=m =(t] +1,5)/2 = (94+79)/2=86.5"T
El condensador tiene las siyuientes caracteristicas:

Por el Iado de Ja coraza

ID=201in

Espaciamiento entre bafles = 30 in

No. de pasos =1

Por el lado de los tubos

Nimers y longitud = 172, 10 ft

0D, BW3, PITCH =17, 14 BWG, 1 1/4 in wridnoular

Pasos = 4



Se considera conveniente que el destilado, o vapor que sale de la
columna, circule por el lado de la coraza y el agua de enfriamien-
to por los tubos.
Célculos por el lado de los mbos
Nt =172
L=10f
OD, BWG, PITCH =1", 14 BWG, 1 1/4 in, tridngular
n = 4 pasos
Area de flujo por tubo (a’t) es, de acuerdo a la tahla 8.3.5 del ane-
X0}
a't =0.546 in2
Area de flujo toml por tubo (at) es:
atr =Nt a‘t /144 n
at =172 X 0.546/144 X 4 =0, 1630 £
Masa velocidad (G t):
Gt= W/at = 205 911.8 (Lb/hr)/0.1630 fi2
Gt - 1,263,263 Lb/hr &2
Velocidad del fluido V (ft/seg) es:
V=Gt/3600Q ; donde Q= densidad del agua Lb/fe>
V = 1263 268/3600 X 62.5 = 5.61 fi/seg.
Asf, a 1t =86.5°F (temperatura promedio)

hi =1230 Bru/hr °F 2  (Fig. 8.3.6 del anexo)
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Correccion a hi:
si ID = 0.834in
ObD = 1in

hio = 1230 X 0.834 in/1 in = 1026 Bru/hr £t °F

CALCULOQ DEL LADO DE LLA CORAZA
Area de flujo:
ag =(ID) (C’)y (B)/144 P,
en donde:
as =4rea de flujo (ft?)
ID = didmetro intemo de la coraza (in)
C' =claro entre tubos adyacentes (in)
B = espaciamiento entre bafles (in}
P.= pitch de los mbos (in)
C' =PL_— ODwmbo=1.25-1=0.25n
as =DIC' B/144 P,
as =20 X 0.25 X 30/144 X 1.25 =0.8333 it2
Carga:
2/3
G" =W/LNt
donde: G" =carga (Lb/hr ft)
W = gasto de destilado (L.b/hr)
L. = longitd de los tubos (£t)
Nt = No. de tubos
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2/3
G" =12333/10 X 172 = 39.87 Lb/hr ft

Suponiendo un valor del coeficiente de transferencia de calor de:
h=ho =200 Bw/hr fi2 °F
ysi:  hio =1026 Bw/hr fi2 T

la temperatura en la pared del tubo (tw) serd:

tw=ta+ 0o  (Tc-m)
mo ) i
tw =86.5+ "OO {(130.08 - 86.3) =90.87 T
1026 + 200

La temperatura de la pelicula (t;), serd el promedio entre twy Tc
tp = (tw -+ Tc)/2 = (96,87 +150.08)/2 = 123.48 °F

La conductividad térmica de MIBK a la temperawra de la pelicula,
serd de acuerdo a la fig. 8.3.7 del anexo:

kg =27.6X 107 calfem seg C =0,006 Bru/hr ft T

La gravedad especifica de Ia pelicula de MIBK a la temperatura de
123.48 °F serd:

S¢ =0.705 (Fig. 8.3.4 del anexo)

La viscosidad de la pelicula de MIBK a 123, 48 °F serd:

}.If =(0.27 cp (Fig. 5.3.8 del anexo)

Por lo tanw, el coeficiente de transferencia a estas condiciones es,
de acuerdo a la fig. 8.3.9 del anexo:

h = ho =200 Bru/bhr £t °F

Como se ve, el valor de(hc)obtenido, checa con el valor de(hc» -

supuesto, por lo que el valor obtenido es correct.
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El coeficiente global de transferencia de calor limpio (Uc) seré:
Uc = hio ho /(hio + ho)
Uc =1026 X 200 /(1()26 + '200)*—‘- 167.3 Bw/hr 2 °F
El coeficiente global de transferencia de calor de diseidio (U'd)
es:
Ud =Q/A At
ysiA=LNt a"
donde: L. = longitud de los tubos (ft)
Nt = nimero de tubos
a" = 4rea externa por ftr lineal
a" = (.2018 fr (tabla §.3.5 del anexo)
A =10 fcx 172 x 0.2618 = 450,3 ft?
Ud = (3088 676.5 Bru/hr)/450.3 i x 66,06 F
Ud =103.8 Bru/hr ft2 °F

El factor de obstruccidn (Rd) es:

Rd = (Uc - Ud)/Uc x Ud =167.3 - 103.8/167.3 X 1U3.8

Rd =0.0036

Este valor indica um buen funcionamiento del enfriador va que el -
factor minimo de obstruccidn es de U.(03.

CALCULOQ DE LA CAIDA DE PRESION DE LADO DE LA CORAZA

a Te =160.16°F (7L.2 °C), la viscosidad del vapor de MIBK es:
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/U,= 77 micropoises = 0.0077 cp (fig. §.3.10 del anexo)

Con Pt =1 1/4" tridngular y fig. 8.3.11 del anexo, se tiene que:
si el didmetro equivalente (de) es de 0.73 in
Entonces, De =0.73/12 = 0.0608
Reg = De Gs/ >
Gs = W/as
Area de flujo (as)
as = (ID)(C")(B)/144 Pt
C'=Pt-QODTubo= 1.25-1= 0.25in
as =20 X 0.25 X 30/144 X 1.25 = 0.8333 fc
Gg = Vi/as
Gs =12333/0.8333 = 14 800 Lb/hr ft2
Res = 0.0608 X 14800/0.0077 cp X 2.42 = 48290
£=0.0016 fr2 / in?2  (fig. 8.3.12 del anexo)
- Nodecruces: N + L=12L/B
N+1 = 12X 10/30 = 4 por pasv, como es de un solo paso
lacoraza N + 1 = 4
- diam. de coraza = Ds =20 in/12 = 1.666 ft
APs =f Gs2 Ds(N + 1)/2X5.22X 10%pe s
Para estimar la gravedad especifica del vapor que sale de la colum-
na, a la temperatwra calGrica correspondiente, es necesario calcu-
lar primero la densidad a esta misma temperatura, por medio de

la siguiente ecuacidn;



€= M/359 (Tabs/492)(14.7/D)
donde:
M = peso molecular del vapor
T abg = Temperatura caldrica del vapor on (R)
P = presién manométrica a la que esta el vapor (psig)
Q = densidad en Lb/ft>
En este caso:
M = 99. 64
Tabs =160.16 °F + 460 = 620.10 “R

P = 14.7+14 =28.7 psig
© = 99.64/359 (620.16/492)(14.7/25.7) ’
Q= 0.43 Lby/fr3

s = Q/62.5 = 0.43/62.5 = 0.0068

La caida de presién en la coraza serd:

APs = (0.0016 X 14 8002 X 1.666 X 4),2X 5.22 X 10'%x 3.0608 X

0.0068 = 0.G54 Ib/in

CAIDA DE PRESION DEI. LADO) DE LUS TUBOS
A ta =86.5 °F la viscosidad para el agua en la fig. 5.3.14 del -
anexo, es de:

/11 = (.85 e¢p

*, LL=0.85X 2.42 = 2,057 Liyft bir

LA 4
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Para tuberia 1" 14BWG  ID=0.834 in (tabla §.3.3 del anexo)
D= 0.834/12 =0.0695
El mimero de Reynolds en los tubos es:
Ret = D Gt/);_
Ret =0.0695 X 1,263,263/2.057 = 42 682
El facror de friccion (f), de acuexdo a la fig. §.3.13 del anexo, es:
f= 0.000185 ft2/in?
APt=£G2 1.n/5.22%X 1010 ps gr
donde:;
f = factor de friccidn (ft2/in?)
Gt = Velocidad masa (I,b/hr £t%)
L = Iongitud de los tubos (ft)
n = nlimero de pasos
D = didmetro interno de tuberfa (ft)
S = gravedad especitica
Qt= ga//uw)o-l‘i para un Reynolds arriba de 2100

Para agua:
Ppr=1 L= 101it
s=1 n=4

Extonces:  APr=0,000185 X 1,263,2632 X 10 X 4/5.22 X 1010 x
0.0695 X1 X1 = 3.25 Lb/in?
caida de presién en los retornos ( APr)

APr = (4n/s><v2/2g'>[<g%;§ )]
144
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g = 32.2 ft/seg2 V =5.61 ft/seg
APr = (4 X4/1)(5.612/2 X 32.2)(62.5/144) =3.39 Lb/in>

La caida de presién total de lado de los tubos es:

APT= APt+ APr = 3.25+3.39= 6.64 Lb/in>
Si en literatura recomiendan una caida de presion mdxima de -
10 L.b/ inz, el resultado mdica que la caida de presion del enfria-

dor es aceptable.
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CALCULO DEL REHERVIDOR

Tipo: Termosifon horizontal

Tamafo: 24 in de difmerzo por 5 ft de longitud
Superficie: 342 ft?

Material de Construccién: Acer» al carbdn
Numero de Tubos (Nt) : 261

TUBOS: 1 in, 1L BWG, pitch 1 1/4 in cuadrado
No. de Pasos por los Tubos: 2

No. de Pasos por Ia coraza: 1

En la siguiente figura aparecen los datos para el cdlculo corres-

pondiente:
VAPOR SATURADO
P =300 paio
Tiz4IT°F  \=809 BTU/Lb
Ti=275° F Ti: 4I7°F
— . >

Ta= 4I7°F
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Si el calor suministrado al rehervidor es:
Qr =3323 765.2 Bru/hr
La cantidad de vapor de agua saturado de una presién dz 300 psia,
necesario para suministrar ¢l calor al rehervidor, serd:
Qr = A m
donde:
m = masa dzl vapor en Lb/hr
A= calor latente de vaporizacidn e Bru/Lb
Por lo que: m =Qx/A =(3,323,765.2 Bru/hr)/ (809 Bru/Lb)
m = 4108.5 Lbh/hr

Fluido Caliente Fluido Frio Diferencias
417 °F Alm Temp. 417.°F 0
417 °F Baja Tentp. 275 °F 142
0 Diferencias 142

En este caso la diferencia media lozaritnica de temperaturas, -

se puede estimar de la siguiente manoeras

AT:'TV-Tf
Tf:tl
TV=T1 =T2-

AT = 417 -275 = 142 °F
Co:no temperaturas caldricas, se pueden coasiderar las tempera~
furas promedio, va que los fluidos considerados no son viscosos.

Tec =417 °F te = (417 +275)/2 = 346 F
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El vapor que producird el rehervidor (w), suministrarsd cl calor
requerido por la columma y es:
Qr=w A foads
3,323,765.2 Bu/hr =W A fondo
Si el calor lateute del liguido que sale por el fondo de la torres,
es:
X Fondo = 156,2 Bwm/Lb
w =(3,323, 7565.2 Bru/hr)/1536.2 Bru/Lb) = 21 276.% Lb/ur
de vapor de MIBK

De acuexdo a Io que menciona Ludwig (Vol. 3 pag. 113); de que ~
jos evaporadores de tipo termosifén horizonmles, solamoente pro-
ducen vapor de us 10 a 25377 por paso.
En este caso Ja evaporacidn se llevard a cabo por el lado de Jos -
tubds, en dos pasos y considerando un 203 d2 evaporacion por -
paso; la evaporacion wml serd de un 405].
Por lo tanto, la cantidad de vapor producido por el rehervidor co-
rresponde a éste 407] ¥ el orro 607 al liquido no evaporado, por -
lo que el flujo wrial sera:

21 278.9 Lb/hr corresponde al 40 ¢ y al 60 ¢ le corresponderan

31 918. 4 Lb/hr; de acuerdo a esto, el flujo total es:

W=21278.9 + 31Vv18.4=53197.3 Lb/hr
Este flujo toral, corresponde a la cantidad recirculada a la torre,
excepto la cantidad de liquidas pesados que se retiran, que son:

- o hr,
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El vapor de agua circulard por la coraza y ol liquido del fondo -
de la worre, por los tubos.
En literatura, para vapsyr de agua, s¢ recomijenda un coeficiente
de transferencia de calor de: ho = 1500 Bmy/hr 2 -F
CALCULO DEL LADO DE LOS TU308
- Area de flujo por tubo (2’ 1) es, deacuerdo a la wabla 8.3.5 dul
anexo, para tubog de 1" 11 BWG,
at’ = 0.455 in®
-~ Eldrea de flujo wral por wbo (ar) es;
at =Nt a't /144 n
SI Nt = 26l v n=2
at = 261 X 0.455/144 X 2= {.4123 fr~
- 1.a masa velocidad Gt es:
Gt = W/at = (53, 197.3 Lb/hrj/(0. 4123 ft2) = 129,026 Lb/hr fr2
- La viscosidad de MIBK a la remperamra caldriea e ¢ =340 T
(174.5 °C) (Fig. 8.3.10 del ancxo), es:
B = 99 micropoises = 99 X 109 poises =97 X 10-4cp =0.00% cp
P =0.0099cpX 2.42 = 0.024 Lb/fthr
El didmetro interior de tubos de 1 in 11 BWG, Je acuerdo a la a-
bla 8.3.5 del anexn, es:
D = 0.780 in/12 = 0.G033 fr°
- Nd.nero de Reynolds
Re; = DGy/p
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Re, = (0.0533 £2)(129026 Lb/hr ftz)/(o.()Z-i Lb/hr ft)= 340,300
Con la fig. 8.3.15 del anexo y el mimero de Reynolds, se obrie-
ne el factor de transferencia de calor (JI1) v os:
JH = 670
Calculo de] coeficiente de transferencia por los tubos, (hi):
ni=JH k [L%E'ETN [gzzJ
Para esto, se tienen que conocer la capacidad calorifica (Cp) y la
constante de conductividad térmica, de la MIBK a la temperatura
caldrica tc =345 F (174.5°C), con ayuda de grdficas del articu-
Io de Hydrocarbon Processing de agosro de 1943, vol. 47, No. 8.
Cp=0.42 cal/g C (Fig. 8.3.16 del anexo)
Cp =0.42 Bw/Lb °F
Conductividad tSrmicas
k=50 X 10"% caljem seg. “C (Fig. 8.3.17 del anexo)

k= 50X 1070 cal/cm seg. “C =0.018 Kcal/hr m °C
k =(0.018 Kealybr m °C) [ (L Bru/hr £ °F)/(L.49 Keal/br m Q)]
k = 0.012 Buu/hr ft °F
Por lo tanto, el coeficiente de transferencia es:
hi= b/U W.ULZ/0.0633) (.42 X c.024/0.000 3 @ ¢
hi =119.84 @ ¢

Debido a que Ias variaciones en viscosidad son muy pequaiias,

Br=1
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hio = 119.84 (ID/OD)

hio 119.84 (0.834/1) = 99,95 Bw/hr ft “F
Entonces, el cveficiente global de transferencia de calor, -
limpio (Uc) serd:

Uc = hio ho /(hio + ho)= 99.95 X 1500/(92. 5 + 1500)
Ud = 93.7 Bw/br ft* °F

El coeficiente global de transferencia de calor de discio -

(Ud) serd;

Ud= Q/AAC

A = () +(1) - ()
Nt = 2061

L = 3 ft

a" = 0.2618 fi2/fr para wbos de 1 in (Tabla $.3.5 del -
anexo)

A = (261) (5 fr) (0.2018 fr/f) = 342 fi2

(3323, 765.2 Bu/hr)/(342 %) (142 °F)

I

Ud

i

ud 68.4 Bm/hr fi2 “F

El factor de obstrusccidn miinio recomendado, para aste caso
es de 0.003, de acuerdo a literatura.

El factor dc obstruccion de este rehervidor es:

Rd = (Uc - Ud)/Uc Ud

Rd = (93.7 - 63.4)/(93.7 X 68.4) = 0.00394

En base a este resultado, sc considera que el rchervidor fun-
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cionard dentro de los limites establecidos ya que ¢l factor de -

obstruccién encontrado, es aceptable.

CAIDA DE PRESION EN EL REHERVIDOR POR EL LADO DE
LOS TUBOS.

St Ret= 340,3006;el factor de friccidn es:

f =0.00011 fc2/in? (fig. 8.3.13 del anexo)

Si la densidad de los liquidos del fondo es de 42.39 Lb/ﬂ:3 -
vy la densidad del agua a 20°C es 62.5 Lb/f>; la gravedad -
especifica es:

s = (42.39 Lb/ft9)/(62.5 Lb/ft3) = 0.68

Caida de presion:

APt = G2 L n/5.22 (101 D s g

Si fr=1
APt = (0.00011) (129026)2(5) (2)/(5.22 X 101Y) (0.0633)
(0.68) (1)

APt = 0.00315 Lb/in2
Pérdida de presifn por retornos si Gt = 123026 Lb/hr fe?
Con la fig. 8.3.18 del ansxo se obtiene:
v2/2 g (62.5/144) = 0.0023
Siz
APr = (4 /s) (V2 g) = [ (4 /0.68)] (0.0023) =
0.027 Lb/in?
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AP total = 0.00815 + 0.027 = 0.035 Lb/in2
De acuerdo al resultado obtenido, la caida de presidn del la-
do de los tubos, se¢ puede considerar despreciable, asf comwo
también, es despreciable la caida de presidn en la coraza va

que por ella circula el vapor de agua de calentamiento.
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ANEXQO DE TABLAS Y -
GRAFICAS, COMPLEMENTO
DZE 1.OS CALCULOS DZE 1.05
INTERCAMBIADORES DE -
CALOR.
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FACTORES DE FRICCION, PARA LADO DE TUBO
(Donald Q. Kem, “"Procesos de Transferencia de Calor"

Editorial CECSA, gquint impresion,

1972)
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VISCOSIDADES DE LIQUIDOS PARA USARSE COMOQ
COORDENADAS CON LA FIG. 8.3.14
(Dowald Q. Kern "Procesos de Transferenczia de Calor',

Ediwrial CECSA, quinta irapresion, 1973,
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VISCOSIDADES DE LIQUIDOS

(Donald Q. Kera "Procesos de Transferencia de Calox”’,

ta impresion, 1972.)
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CURVA D2 TRANSFERENCIA DE CALOR, LAD) DE LOS TUBOS

(Domald €. Kera Prowweses Jo Trasfercacia Jo Calor |, Editorial CLESA,

quint imypresidn, 1971.)

91y




9, H_*'HT”MI‘ L e
| i
I e

8- i PP
| i T T e
3 W . .

‘ [ UL
: : ’m"‘:f L e

29 - . i 93 . T
£ : Pl g
é' =l ﬂg\"-’/E‘o‘;

o /;.\'-?“

g . N . o

8¢
liZA
@
a
2

58 . :

Ay - R S . R . .
I : . o s
‘. : . . . a . -

H . .
oo T T ee T T e
*CENT'GRADE

FIG. §.3.16
CAPACIDADES CATORIFICAS DE VAPORES DE CETONAS DEUC A LG

( "Paysical Properties of Hydrocarbons, ™ part 27-Raetoaes, Hydrocarbon
Processing: AuLu-t 1953, Vol, 47, Nuo. ®)

FAL




130~

30; - ’ i

-

CALORIET /CM~SEC-"C X 10 G

110

gu

°

!
P
* (’-5/4/
¥
|:_\_0 . T i . - . ) [ R - )
F3¥N] K 4 s
*CENTIGRADE e 00 500

FIG, 8.3.17
CONDUCTIVIDADES TERMICAS DE CETONAS EN ESTADO VAPOR DE UC A SUUC

("Piw=ical Propertics of Hydrocarboas”, wrt, 27-Kewnes, Hydrocarbon Processing,

Aurust 1993, Vo. 47, No. §)

811




k]

FQymevimer mrre — 4 € v = p n. S i b YA Sk e
e : , rrpeE -~
Co Pl gE Snkn e rtTTTe o & Dadensd b wictitng N i
os- Picd s Gl Se prr ks per ytrm - (& DN de wrlich |
[T LpSi o opaict 9
.wT .
. S o ¥ N i
o 03;- oLy e M
) i ‘1’.(:1"1&5!:« prreddd, Ty’ ' 2
[ & punrs f€ Lty ow oy BbEf e - -t
= l LT eniee g prvnEw fey ivisna, DBN !
*d TT R albandd par s . N
-2 " o r¥epiad o
Yoeng BN v
qoe
= o H
2o
B 1 -
“ e "
4 |
2 4
- 025 e - -
3 :
> T
s R
g ot IS *
T ook
2 coweb
T
Cairy [
Lolat B =
¢
!
ook
!' . :
[ .- T -
N Ll - . a P R Y o s B brEw
Bt weetid, i net)

FIG. 8.3.1%

PERDIDAS DI PRESIUN POR RETORNG, LADU Di;
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2.1

ANALISIS MECANICO DE LA COLUMNA

ESTIMACION DEL ESPESOR DE PLACA DE LA TORRE, REQUE -
RIDO PARA QUE RESISTA LA PRESION INTERNA A LA QUE SE ~
SOMETERA.

Puesto que el equipe en cucstion, cumple con las resistencias reque-
ridas para soportar los esfuerzos pmvocados tanto por sismo, como
por vient?; se hard una estimacion del espesor de 1a placa del cuerpo
de la torre en funciin de la nueva presion interna a la que se somets-
rd la columma y asi, determinar si el espesor de placade 1 in de la
torre soportard la nueva presion.

Algunos de Ins datos para este fin, se lnn otenido de Ds diagramas

macdnicos del equipa, v st dos sisulhonies:

Presion Jdo Jdiscfin = 1.3 P
donde: Po = presidn de uperacion
Po = 21.5 1/in?

Pd= 1.3 (21.5) = 27.-3 li/in?
Eficiencia de uniones longitudinales = 1.0
Eficiencia de uniones circunferenciales = (.-

Didmetro de la torre = 3.5 it x 121in 42 'n
T

R = 42 _ :
o 21 in

Esfuerzo mdxinmy pernisible para placa de acero al carbon 285 -
grado A scgiin cadig ASTM (A-265)

S = 24 4L 1b/in>
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El espesor de placa requerido para sopormr el esfuerzo circui-
ferencial causade por presidn intemma es:

PR
SE - 0.0P

t =
donde: t=espesor de placa en in

P= presidn de diseiio en lb/in?

R= radio del cilindry del cuerpo en in

S= esfuerzo maximo permisible en Ib/ in2

E=eficiencia de las uniones (adimensional)
sustituyendo valores, tenemos:

= (27.85 1b/in?) (21 in) =0.128 in
(24 CO0 1b/in?) (0.9) - 0.6 (27.95 1b/ip2)

El espesor de placa requerido para soportar cl esfuerzo longitudi-
nal causado por la presifn intema cs:

= PR
2SE+0.4P
= (27.95 1b/in?) (21 in) - 0.013 in
2 (24 000 Ib/in?) (1) + 0. 4 (27.95 Ib/in)

Si €l espesor de la placa de la orre, con la cual esei construida,
es de l in, esto quiere decir que mecdnicamente en cuanto a espe-
sor de placa, la columma, sifuncionard a la nueva presidn a la que

serd sometida.
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ESTIMACION DE LA ALTURA MINIMA DEL REHERVIDOR

A continuacion se hace un andlisis dz la altura a la que de-
berd estar el rehervidrr de tipn termosifon horizontal, para
qua este cumpla el objetivo de recircular liguidy d2l fondo -
de la columna y se¢ puecda llevar a cabo <! calentamiento del

fondo de la worre.

ELEVACION RELATIVA ENTRE EL FONDO
FIG. 8.2. | DE LA COLUMNA Y EL REHERVIDOR
HORIZONTAL .

En base a Ia fig. ©.2.1, IIl es la dismncia adxima 2 la que
debe esmr colocado el rehervidor en furcita d2 la linea ho -
rizontal coatral del misio, ¥ la tangente del cuexrpo de la co-
Tumna. .
Para este tipo de rehervidor del ripo termosiféa horizoatales,
la ecuacidn para conocer su altura minima es la siguiente:
H; = (288 Ap + Qz Hg)/( Ql - QZ)

en donde:

Hy = distancia de la linza central del rehervidor a la tan-

geate del cuerpo de Ia columna. (it )
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A p = Suma de caidas de presién (rehervidor, tberias y -
boquillas). (Ib/in2)
Hg = Distancia de la tangente Je la zolummna al centro de -
la boquilla de realimentacién a la columaa (fr)

= densidad del 1liquido calieate on la descars: L la co-

-

yo
1

Jumna.  (Lb/f%)

1!

o densidad de la mezcla vapor-liquido que es realimen-
e tada. (Lb/ftd)

La densidad de la mezcla de vapor-liquido se puede calcular
de la siguientc manera:

Q2 = 100/ [ & 1ig./ eV * (i van/ @ ]

donde:

e v = densidad del vapor. (Lb/fr%)

La mezcla que se 2spera entreguz el rehervidor es de 403 -
de vapor y un 607 de liquido, de acuerdo a lo mencionado on
el capitulo anterior,

Si se tHene que:

I

42.39 Lb/f3
0.2726 Lb/fd

i

Q1
Qv
Por lo taum,

@y = 100/ [ (60/42.39) + (40/0.2726) | = 0.675
Cdlculo Jde las pérdidas de presion poxr friceidn en las tube -

rir  de alimentacién y descarga del reherxvidor.
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Estimacidn del didnietru de las tuberias de alimentacién y des-
carga, del rehervidor.
Si el flujo wral quz entra al rehervidor es de:
W = 53 197.3 Lb/hr = 1356.45 GPM
Con oste valor y por modio de la iz, %.2.2 w2 Oliiiene un -
didmetro recomendable para la bajante de:
p = § in ced. 40
también, sc pueds coasiderar 5 in de didmetro en la 2leva -

ci6éa o wmberia de retornn a la columna.

Pérdidas de presidn en la bajante o salida de fondos de la -
columna.
Longitud de tuberfa: 9 it

P tr= 5" Ced 40

Di = (.4206 ft U A ¥ 2,1)
Accesorios L/D

2 codos 90 30 X 2 = o4
Longitud equivalente (Le) = 00 (0.4206 fr) = 25.23 ft
De acusrdo a la tabla 9.2,2 la caida de pwesién por cada -
100 fr ( APos ) para un zasto de 136,45 GPM 2 uaa wberia
ced. 40 de 5 in de didiactro, ©s:
AP;qp = 0.206 Lb/in?
Si la longitud total es:

Lt = 9 + 2523 = 3423 fr



(1]

FIG, v.2.2

NOMISRAMA PARA ESTIMAR LOS DIAMETROS
DE TUBERIA BAJANTE DE LA COLUMNA AL
REHERVIDOR.

("Thermosyphon Reboiter Piping Simplified”, -
Hydrocarbon Processing, Duceimixy Lo, Vol

47, No. 12.)
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AP = (34.23/100) 0.206 = 0,070 I..b/in2
Pérdidas de presidn en la elevacitn o tberia de recirculacién
a la columnna.
Longitud de 1a tberia: 15 fr
Bt = 5 Ced. 40
Di = 0.4206 fr (TABLA 9.2.1)

Accesorios: L/D

1 codo 90° 30
Le =30 (0.4206 ft) = 12.018 fr
Para 156.45 GPM vy 3 in de didmerro, Ced. 40
APLOO = 0.206 Lb/n? (Tabla 9.2.2)

Si la loagind toral es:
Lt = 15 + 12.618§ = 27.618 ft

AP = (27.618/100) 0.206 = 0.057 Lb/in?
Si la caida de presidn en el rehervidor es de: 0.035 Lb/ in?
Entonces:  Ap = 0.035 + 0.070 + 0.057 = 0.162 Lb/in?
Por lo mant, la distancia de la Iinea central del rehervidor
a la mngente del cuerpo de la columma serd:
Hy = [(288 X 0.162) + (0.675 X 8)] /(42,39 - 0.675)
Hl = 1.25 it
Esto indica que la lihea ceatral del rehervidor deberd de -
estar hasta una distancia mdxima de 1.25 ft a partir de la -
tangente del cuerpo de la colurmna, con ¢l fin de asepurar -

-+ tncionamiento del termosifon.
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10. CONCLUSIONIES.

AsT como se indicS en ua principio, el enfoque de éste traba-
jo estd dirigido hacia la ampliacién del proceso y las alter-
nativas presentadis comprenden la adquisicion de una nuava
columma o la adaptacién de otra existente al nuzvo scrvicio.
En base a los resultados obtenidos a través due todos los cdl-
culos realizados quz s2 hicieron en funcidn do la literatura -
congultada, so concluye lo siguiente:

a) De acucrdy coa los valores de los distintos pardmetros -
analizados, la columna dispanible es suficiente para la nueva
capacidad.

- Unpicamente s¢ recomienda incrementar la alura de dique de
cada plato, hasta 1.3 in, con el objeto de favorecer la efi -
ciencia de separacifn, pues se provaci un mayor Contacto -
entre el liquidn y el vapor.

- LBl disponer de upa columna con ul wdnero dz platos mayor
que el requerido, asi conw un meyor espaciamijento entre -
plato ¥y plaw, es favorable, yva que eswo permite una mejor
rectificazion.

- El poxcentaje de inundacidn en todas las zomas, cae dentro -
del valor normal de disedy, de 837; por lo que, se espera -
una bucna inundacidn 2 través de toda la columna.

- El porcentaje Jo arrastre, timibien queda comprendidy dentro
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del margen permisible (8:77), a través de todas las zoaas de -
la columna.

El tamaifio y disposicion Jde los orificios en los platos, ascygu-
ra una buena operacion, aunque, ¢l ndmero de orificios requs
rido, es menor que el disponible; por 1o que, serd nocesiris
acondicionar los orificios Je los platos, al nimuero requerido.
En cuanw al funcionamiento tante del condensador, conuwy del
rehervidor, se verificd que son suficientes para cumplir coen
el intercambiv de las cantidades requeridas de encrgia: ya que
los factores de obstruccitn calculadus, estan dentro del limite
Jecomendado (que para ambos casos es de 0.083); asf como -
también, las caidas de presidn que se estimaron, no sobrepa-
san el Ilimite eswblecido. Ea base a esro, sc asegora un buen
funcionamiento de éstos equipos.

by Desde el punto Jde vista mecdnico, se hizo una estimacidn
del espesor de placa ¥ se cncontrd que el espesor de la placa
con la cual esid comnstruida la colunma, es guficiente para -
soportar las muevas condiciones de presién a los que se some-
terd, En éste caso, no se analizd el espesor de placa reque-
rido para soportar lns esfuerzos provocados por cismb y por
viento, debido a que la columna se instalard en el mismo sitio
para el cual fud destinada y por lo tanto esta verificacion no

fué necesaria,
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También, se recomienda que la distancia minima a la cuval -
deberd de colocarse el rchervidor de acuerdo a su linea hori-
zontal media, con respectw a la tangente del cuerpo de la co-
lumna; deberd de ser de 1.5 fr, con el fin de asegurar el fuu-
cionamiento del termosifén horizental.

¢} TFinalmonte se emeluye, gue ez posible adaptar la columna
disponible al nuevo serviciv; siempre v cuands, se lleven a ca-

bo las recomendacic.ies antes mencionadas.
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