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CAPITULO I

1.1 INTRODUCCION.

Una de las ramas mds importantes de'la Ingenieria Quinica, es el
estudio de las operaciones unitarias, de las cuales se pueden
mencionar las operaciones de transferencia de masa, cuya carac-
teristica principal, se puede resumir en la separacidén de com-
puestos, la cual, se realiza siempre por medio de un proceso
fisico, que puede ir desde un simple calentamiento, hasta llegar a
agregar sustancias extranas al compuesto a separar como sucede en
la extraccion liquido-liquido o en la lixiviacidn.

En este trabajo se pretende solamente avocarse a las operaciones
de transferencia de masa que involucran el conocimiento de las
propiedades fisicas tales como el punto de ebullicion de ias
sustancias a diferentes condiciones de presidén, y mas concre-
tamente me refiero a la destilacion, cuya caracteristica principal
se basa en separar dos o mas compuestos debido a los diferentes
puntos de ebullicidn de les mismos.

Es obvio para el lector, que el proceso de destilaciodn involucra
una gran cantidad de variantes, ya sea por las caracteristicas
propias del equipo, o bien, por las sustancias involucradas, sin
embargo, se hablara aqui exclusivamente sobre el proceso conocido
como "Destilacién Flash", que en realidad, es la base para
comprender lo que es el proceso de destilaciodn.

Para hacer un poco mas simple el entendimiento de la destilacidén
flash, se ha escogido la destilacidn de mezclas binarias (de dos
componentes) quedando claramente especificado que los principios
agui expuestos, son igualmente aplicables para mezclas

multicomponentes.



A fin de no idealizar el proceso a tratar, las sustancias
escogidas son compuestos que forman mezclas no ideales y por lo
tanto pueden presentar azeotropismo, es decir, no se pueden
separar totalmente por medio de la destilacion a clertas condi-
ciones de presion y temperatura.

Sin necesidad de mayores preambulos, nos empezaremos a concentrar
en el titulo de éste trabajo, haciendo patente que el objetivo de
éste, es el de ayudar a la mejor comprension de lo que es la

destilacién flash a todo estudiante de Ingenieria Quimica.




1.2 EQUILIBRIOB LIQUIDO - VAPOR.

Mucho se ha hablado de para que dos fases subsistan al mismo
tiempo, éstas se deben de encontrar en "equilibrio" , del signi-
ficado de lo cual, poco realmente se entiende: para subsanar un
poce ésta situacidn, y, dando upa explicacidn simplista entiéndase
que 2 fases estdn en equlibrio, cuando el mismo numero de molé-
culas que pasan de la fase §1 a la fase #2, son el mismo numero de
moléculas que pasan de la fase §2 a la fase #1.

Por ejemplo, en la ebullicién de un liquido, éste y un vapor se
encuentran en equilibrio, si y sélo si, el mismo numerc de molé-
culas que se vaporizan, es el mismo nimero de moléculas que se
condensan; es por ésto, que si alguna de las dos condiciones no se
cumple, obtendremos unicamente vapor al calentar, o un liquido al
enfriar.

Enfocéndonos al equilibrio liquido-vapor, y empezando a2 profun-
dizar un poco, es obvio gue, para una sustancia pura, dicho equi-
libric es una relacidn entre la presion y la temperatura, las

cuales siguen las siguientes reglas:

a) La temperatura TV del vapor es igual a la temperatura L del
liquido,

b) La presion total ejercida por el vapor PY , es igual a la
presiodn total ejercida por el liquido pl .

c} la tendencia al escape del liquido al vapor , es exactamente
igual a la tendencia al escape del vapor al liquido.,

Es decir, el equilibrio esiste si: ™V =Tl =7 , BV = pL = p

y las tendencias al escape son iguales.
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Sin embargo, para mezclas binarias, se debe considerar un variable
adicional, la concentracidn, siendo la fraccidén mol la unidad mas
conveniente para éstos casos.

Suponiendo 2 componentes, A y B, se considerara "“x" como la
fraccién mol en el liquido y "y*"la fraccidn mol en el vapor del
componente mas vold&til, en este caso A, y por lo tanto el compo-
nente menos volatil sera B. Asi pues, la representacién grafica
completa del equilibrioc para mezclas binarias, reguiere un dia-

grama tridimensional como el siguiente:

Sescdn e
temperatura
constane

Figura # 1.

(Treybal H. Robert,Op.transf.masa 3a Ed.)
La curva Pa, es la curva de la presidn de vapor de A; cae

totalmente en el planc de composicion x=1 y se extiende desde el



punto critigo Ca hasta el punto triple Ta, sucediendo lo mismo
para el componente B.

Como se notara, a presién constante, la temperatura de ebullicidn
de A (x=1), es mas baja que la de B (por ser mas volatil), asi
también a temperatura constante, la presién de vapor de A (x=1),
es mayor que la de B; pero expliguemos un poco mejor lo anterior,

comenzando por los equilibrios a presién constante.
1.2.1 EQUILIBRIOS8 A PRESION CONBTANTE.

considerando una seccidén de presién constante de la figura %1

encontraremos lo siguiente:

PRESION CONSTANTE

' Puntas de rocia
0 Ak ¥

[

Temperatura

PuntGs de burbug
ras?

Uguda

c ey 10
Fracc:6n mof de 4

Figura § 2.
(Treybal H. Robert,Op.transf.masa 3a Ed.)



Como ya se menciono, y como se ve, el equilibrio a presién
constante para mezclas binarias se extiende desde la temperatura
de ebullicién de A, hasta la temperatura de ebullicidén de B;
Obviamente la regién con temperaturas mas bajas corresponden la
liquido, y similarmente temperaturas altas para el vapor, siendo
la regidén ovoide, la zona de 2 fases, donde la temperatura E (TE =
T = ¢F ), localizamos un vapor y un liquido saturado de compo-
siciones y*F y xP correspondientes del componente A. Hay que
recordar que el término "saturacién™ , se utiliza como un sindnimo
de equilibrio. Ahora bien, para conocer las moles totales en fase
vapor y fase ligquida, se utiliza la llamada regla de la palanca,
donde :

moles D linea EF

moles F linea DE

Considérese una solucién G en un recipiente cerrado a presién
constante; si se calienta, la primera burbuja de vapor se forma en
H y tiene la composicién J mas rica en la sustancia mas volatil,
por lo tanto, la curva inferior de la figura #2 se llama curva de
temperatura del "punto de burbuja" ; Al irse evaporando mas mez-
cla, y disminuir la composicidn de A en el liquido, la temperatura
de ebullicién serd mds cercana a B , e intermediarjiamente se iran
formando mezclas con composiciones tales como L y K hasta gque la
ultima gota del liguido de evapora en M con la composicién N, y el
sobrecalentamiento del vapor llegara a O; Asi pues, la evaporacién
ocurrié en un rango de temperaturas HM, a diferencia de una tempe-

ratura para una sustancia pura unica.



Con lo anterior, se puede deducir gque los equilibrios liquido -
vapor se pueden representar sobre un diagrama de composicidén

y* vs x , donde P representa la linea de unidn DF :

5
!
i
|
|
!
:
1

y* = {raccitn mol do A on o vapor

o

x = fraccibn mol ¢ . A en el liquide

Figura § 3
(Treybal H. Robert,Op.transf.masa 3a Ed.)
Hay éue mencionar, que si el anterior experimento se realiza en un
recipiente abierte, dejando escapar los vapores a la atmésfera, el
1iquido se volvera cada vez mas pobre en el componente mds volatil
y por lo que en la figura #2, seguird la curva de puntos de

burbuja hacia N.



Cabe decir, que a presiones mayores, la seccién ovoide de la
figura #2 ira ascendiendo, pues los puntos de ebullicidén se irdn
incrementando, hasta 1o que seria la presidn critica, en donde la
distincisén entre el liquide y vapor no existe. Asi, a presiones

mayores se puede representar el anterior fendmeno de la siguiente

maneras

TEMPYRATVRA,

o-

10
£y = fraccién molde A

Figura § 4.
(Treybal H. Robert,Op.transf.masa 3a Ed.)
1.2.2 VOLATILIDAD RELATIVA. (ol )}
Se ha llamado " veolatilidad relativa » , a ia facilidad de se~
parar 2 componentes por medio de la destilacién., Numéricamente la

volatilidad relativa se define como el cociente de las relaciones



molares del componente mas voldtil en el vaénr entre e1~1i§uido:

y* / (1~ yx ) b4 E
oL = = C(Be.1.1)
x / (1~x) X

Donde graficamente, la volatilidad relativa, es el grado de sepa-
racidn de la curva de equlibrio del componente mi&s voldtil con

respecto a la diagonal en un diagrama y* v X ; 5i se analiza la
definicién numérica, se puede concluir que si oC=1, entonces la
separacién no sera posible, mientras que la separacién serd mejor
si X >>>1, y la curva de equilibrio se encuentra mids separada de

la diagonal.

1.2.3 EQUILYIBRIOB A TEMPERATURA CONBTANTE.
Un caso tipico de éstos equilibrios se muestra en la siquiente

figura: TEMPERATURA CONSTANTE

Puntos de burbuja
resp

Liquido

Prasidn

1S ™ Punios da raclo
) rese
g

vapor

0
® Lyt -. traccibn mol de A& :.A)
Figura # S.
(Treybal H. Robert,Op.transf.masa 3a Ed.)}



Como se nota, el conponente mads volatil, es ‘el que presenta la
mayor presién de vapor, pues su tendencia al escape es mayor .,
Es necesario mencionar, que todos los datos de equlibrio liguido -
vapor, solo se obtienen en forma experimental, a excepcién de las

soluciones ideales.

1.2.4 BOLUCIONES IDEALES.
Estas surgen cuando se sigue la ley de Roult, donde:

pa = Pa.x (Ec.1.2)
Siendo "pa" la presidn parcial del componente A en el vapor, “Pa"
la presién de vapor de A, la cual solo es funcién de la tempe-
ratura, y°'X la fraccién mol de A en el liquido. Asi, para 2 fases

con 2 componentes, podemos plantear las siguientes ecuaciones:

P.ya = Pa.xa {Ec.1.3)
P.yb = Pb.xb (Ec.1.4)
ya+ yb =1 {Ec.1.5)
xa + xb = 1 {Ec.1.6)

Donde "P" es la presidn total.

si idealmente:

P = pa + pb (Ec.1.7)
Por lo tanto:
P .= Pa.xa + Pb.xb (Ec.1.8)

P = Pa.xa + Pb, (1-xa) {Ec.1.9)

(Ec.1.10)
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Si se utiliza la ecuacién 1.3 para haliar la composicién en

equlibrioc en el vapor:

(Ec.1.11)

Asi pues, si se fija la presidn total P, se pueden obtener datos
de equilibrio xa,ya para cada temperatura gue este entre las
temperaturas de ebullicién Tp y Ty .

Sin embargo, no todas las soluciones se comportan idealmente, para
lo cual es necesario que las energias libres molares parciales
sean iguales, y mas concretamente las fugacidades en el vapor y el

liquido sean iguales:
£,Lo= gV (Ec.1.12)

Siendo la anterior ecuacidn deducida de:
ﬁi".fi"’ yiV o= Yibogglogl (Ec.1.13)
Donde:
£iv B fiL = Fugacidades del componente puro en el vapor y

liquido {actividad) respectivamente a P y T
determinadas.

yiv ’ yiL = Fracciones mol del componente i en el vapor y el

liquido respectivamente.
;giv B XiL = Coeficientes de fugacidad en el vapor y de
¥ actividad en el liquido.
Generalmente se ha asumido un comportamiento ideal del vapor y por
lo tanto Jﬁiv =1, por lo gue la ecuacioén 1.13 gqueda como:

- , - v
vi= ¥iF o kg .%o Ky = £;L /85 (Ec.1.14)

Siendo la anterior ecuacién conocida como la "ley de Henry",la
cual establece gue para un intervalo muy corto de temperaturas

para soluciones ideales y generalmente diluidas, la composicidn de

- 11 -



el vapor en el equilibrio es directaménte proporcional a la
composicién del liguido por medio de un coeficiente llamado de
distribucién. Ahora bien, si consideramos también la idealidad en
el liquido,X}L = 1 , entonces la ecuacion 1.14 queda como &
Yi = Ki. %3 {(Ec.1.15)

Algunas veces se ha considerado K; como el producto 2{iL'Ki ., de
la ecuacicn 1.14, lo cual es muy diferente de K; de la ecuacion
1.15,
Si el efecto de la presidn total sobre la fugacidad del
liquido (actividad) es despreciada cuando se acerca a la presidén”
de vapor del componente puro i , entonces:

Pi = fiL = fiv
Siendo Pi la presion de vapor de i. Asumiendo que el vapor actua
como un gas perfecto ( PV = nRT), entonces se llega a la ley de
Raoult, siendo para soluciones ideales:

o= Pa / Pb. {Ec.1,16)

1.2.5 DESVIACIONES POSITIVAS DEL COMPORTAMIENTO IDEAL.

Antes de continuar y como anteriormente se menciond, un azedtropo
se define como una mezcla de dos componentes que a determinadas
condiciones de temperatura y presién, no pueden ser separados por
medio de la destilacion, pues la composicién en el vapor y el
liquido en el equilibrio son iguales, ahora bien, cuando la
presion total es mayor a la calculada por la forma ideal (Ec.1.8),
se dice que existe una desviacidn positiva.

La mayoria de las mezclas son de este tipo, debido a que las

presiones parciales reales, son mayores a las ideales, aungue
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cuando cada componente tienda a ser puro { x-->1}), las presiones
parciales ideales y reales tienden a ser iguales, y, el caso del
Etancl-agua es el tipico de este tipo de azedtropos. Cabe
mencionar, gue cuando las presiones de vapor de los 2 componentes
son muy cercanas y las desviaciones son altas, a presion constante
se crea una" Mezcla azeotropica de punto de ebullicién ninimo"
(Temperatura de ebullicién constante); Para mejor entendimiento de

lo anterior, observemos las siguientes figuras:
-

8.
sool 7
prvs.y
s

00t
o =
JE: [ fides) | v
E para CS2) s
: f 5
2 ]
1 P acstona 8
& L

200 {ideal para ,g

acetona}
3517°C UNA ATM
S 35 L 1 1 5
oF L A L 0 02 04 06 0B 10
0O 02 04 06 08 10 s ’
X, y* = fraccion mol ge CS2 b4 fraccion mol de CS2
Figura # 6. Figura ¢ 7.

{(Treybal H. Robert,Op.transf.masa 3a Ed.)
Donde el punto L de la figura §7 representa al azedtropo, y el
vapor Y liquido poseen la misma composicién en el componente mas
volatil y por lo tanto, punto de ebullicidén constante.
Observande la figura #7, el vapor E es mds rico en el componente
mas voldtil (comportamiento normal)}, y el vapor G menos rico en el
componente mas volatil (comportamiento anormal),resultando una

grafica de y* vs x, de la siguiente forma:



(=3

y = lragé«'ﬁn mal de C52 en el vapor .

L 2 ) L
0 02 04 06 08 10
x = lraccion mol ce CS2 en el liquide
Figura # 8.

{Treybal H. Robert,Op.transf.masa 3a Ed.)
En este tipo de azedtropos se puede eliminar disminuyendo la

presicn total, y en su defecto reducir la zona de comportamiento

anormal cuando x-->1.

1.2.6 DESBVIACIONES NEGATIVAS DEL COMPORTAMIENTO IDEAL.

Al contrario de las desviaciones positivas, las desviaciones
negativas se presentan cuando la presidén total real es menor gue
la ideal, es decir, las presicnes parciales reales son menores que
las ideales, y cuando éstas desviaciones son grandes, surgen
azedtropos de "punto de ebullicidn madxime" , los cuales son menos

comunes gue les de ebullicién minima.
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Temperatura, .C

wn
w

[+]

6C

La representacisn grdfica de éste fendmeno es:
r

360

o

I X1%}
I hdr“/
\deal para //p* acetona
- acetona
Buty,
I ideal para
CHCLY
384T C .

. ) .

ko] 2z 04 o€ 1.0

x y* = fraccibn mal do acelona

Figura § 9.

{Treybal H. Robert,Op.transf.masa 3a Ed.)

Liquido

UNA ATM

-1

02 0+ 6 08
. x, y* = {raccibn mol de acetona

Figura § 0.
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1.2,.7 DIAGRAMAS ENTALPIA-CONCENTRACION.

Los egquilibrios binarios encuentran también una representacion
grafica con la Entalpia, para tal efecto, se necesita del calculo
de la entalpia del liquido Hp y del vapor Hg .

Comenzaremos por el calculo de la Entalpia del liquido:

Hy = CpL .(TL - To).PMprom. + AHs {Ec.1.17)
Consideraciones:
1) CpL = Capacidad calorifica de la solucidén (energia/mol oC)
II) CpL ideal = Cpa.xa + Cpb.xb
III) AHs = Calor de disolucién a To (energia/mol so0l.). Se
considerard para mezc¢las ideales = G, Y negative {-)
cuando desprenda calor al mezclarse.
Ahora bien, para el calculo de la Entalpia del vapor, se puede
suponer gue los liquidos puros se calientan por separado a la
’ temperatura TG (Punto de rocio), mezclando posteriormente los

vapores. Por lo que resulta:

Hg = y*a.(CpLa.PMa.(TG-To) + Aa.PMa)+(l-y*a).(CpLb.PMb.(TG-To) +

Ab. PMb)
(Ec.1.18)
Donde:
la, = Calores latentes de vaporizacidn (energia/mol}
CpLa, Cplb = Capacidades calorificas de los compuestos purocs.
(energia/mol oC)
PMa , PMb = Pesos moleculares de los compuestos puros.

Realizande los anteriores calculos, para los datos de equilibrio

x,y* , encontramos las siguientes figuras:

- 16 -



: " s [

Figura # 12.
{Treybal H. Robert,Op.transf.masa 3a Ed.)

En la figura anterior para evaporar la solucidén C, se requiere de
un calor (HD - HC), siendo la linea EF, una linea de unién de los
liquidos y vapores en equilibrio; Esta linea de unidn se ve
representada por el punto G en la grafica y* vs x .
Suponiendo que los puntos M y N existan, P sera el resultado del
mezclado adiabatico de M y N. Haciendo un balance de materia
global tenemos:

M + N = P (Ec.1.19)
Y para el componente A:

M.zm + N.zn = P.zp {Ec.1.20)

- 17 -



Un balance de energia sera:

M.Hm + N.Hn = P.Hp

(Ec.1.21)

Sustituyendo la ecuaciédn 1,19 en 2.20 y .21, y haciendo la rela-

cion M/N tenemos:

M zn - 2p Bn - Hp

———— =

N zZp - 2m Hp - Hm

Lo cual es la ecuacion de la recta MPN.

- 18 -
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1.3 DEBTILACIOR FLABH.

Este proceso también conocido como "Evaporacidén instantanea", es
una operacién en una sola etapa, ya sea por adicidén de calor o
reduccidn de presién.

Para lograr la evaporacion instantdnea, se requiere que la mezcla
a destilar se encuentre entre los puntos de rocio y burbuja. Si se
deja a la mezcla alcanzar el equilibrio, es posible separar la
fase vapor de la fase liquida, logrando que el componente mas vo-
latil se concentre en la fase vapor.

Para la determinacién del punto de burbuja se debe cumplir:

¥i = Ki.xy & Fyy =1
Y para el punto de rocio:

Xj =Yi/Kg i $xy3 =1
En donde Kj , es conocida como el coeficiente de distribucion, y
para calcular cada temperatura (rocio y burbuja), se logra por

tanteo y error. Una ayuda para éstos calculos, es considerar 1la
siguiente ecuacidn de calculo de K (Chem.Eng.Oct,29.1973).

In K = al.(l/Tz) + a2.(1/T£ + a3.(ln T) + a4.T+ a5.’5‘2 + a6
4+ bl.(1n P) + b2.(1/P%) + b3.(1/P) + b5.(ln P)> + b6.P

Donde al,a2,a3,....,bl,b2,...,b6, son constantes, T temperatura y
P presion.
Ahora bien, el equipo utilizado para la destilacién flash, es en

realidad muy sencillo en comparacién con otras destilaciones:

- 19 -



1.3.1 DESTILACION FLASH ISOTERMICA.

. VAPOR
D molestuempo
%
Hp
intercambiador
de calor
ALIMENTACION Separadot
F molesitiempo -
& .
H 1
0 Bty /ne
- tiouipo
W molesitienipo
Tw
Hw
Figura § 13.

(Treybal H. Robert,Op.transf.masa 3a Ed.)
Como se observa en la figura anterior, se tienen cambiadores de
calor, cuya funcidén es la de proporcionar la energia necesaria
para que la mezcla a destilar alcance una temperatura entre el

punte de rocio y burbuja, siendo la representacidén de lo anterior

en un diagrama H vs x,y* :

{Ver pagina siguiente)
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PUNTQS DE ROCIO.

PUNTOS DE BURBQJA.

Xy*

Pigur; $ 14,
El uso de valvulas de control también existe en éstos equipos, en
donde por lo general, se utilizan para controlar flujos, o reducir
presidn. {Procedimiento utilizado en ocasiones para la destilacién
flash) .
La funcién del tangque separador, es, como su nombre, separar la
fase vapor de la fase liguida, para lo cual presenta un drea de
flujo mayor gue la tuberia; Dicha drea es funcidén de la velocidad
de diseno del tanque, la cual debe ser tal, gue no arrastre li-
guido en la fase gaseosa. Para evitar lo anterior, los tanques
separadores son de dos tipos: Horizontales y Verticales, los pri-

meros se utilizan cuando la cantidad de ligquido a separar es
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grande, y los segundos, cuando la cantidad de liquido es menor.La
altura de los separadores se puede reducir utilizando mallas

eliminadoras de arrastre para la salida de los vapores:

YAPOR
1
AN

MEZCLA VAPOR

ar
’zzzzz? MEZCLA —5
L

3

|

uQuino \JJ

|

uauioo

Figura # 15.

{Treybal H. Robert,Op.transf.masa 3a Ed.)
Generalmente los problemas de destilacién flash, son del siguiente
tipo: Una alimentacién, de una composicién determinada, seréd vapo-
rizada a cierta presién y temperatura; La determinacién de la
moles totales de vapor y liquido formados, y las composiciones de
cada uno de ellos son requeridas.
Para visualizar un poco mejor lo anterior, y basandonos en la

figura #13, se tendran los siguientes balances de materia y
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energia:

Balance de materia:

Total: F=D+W (Ec.1.23):
Por componente: F.zf = D.z2d + W.xw (Ec.1.24}
Balance de energia: F.Hf = D.Hd + W.Hw (Ec.1.25) "

Resolviendo las anteriores ecuaciones para hallar la relacidn
Liquido/vapor de la destilacidén: .
D.zd + W.xw (1.23 en 1.24)

(D + W).2f =
D.zf + W.2f = D.zd + W.xw
W zd - zf : '
- e = mieaall (Ec.1.26) "
D xw - zf :

(.23 en 1.25)

(D + W).HE + @ = D.Hd + W.Hw
D.Hf + W.Hf + Q = D.Hd + W.Hw
W.(Hf~Hw) + Q@ = D.(Hd - Hf)
W HG - HE + Q
B e e e e (Ec.1.27)
D Hw - HE

Las ecuaciones 1.26 y 1.27 representan una recta a través de las
coordenadas Hd,zd que representan a D, Hw,xw representando a W, y
(Hf + Q/F),2f que representa la mezcla después que abandona el

intercambiador de la figura #13, con lo cual tenemos:

(Ver pagina siquiente)
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Figura § 16.
{Treybal H. Robert,Op.transf.masa 3a Ed.}

La pendiente de la recta serd negativa, pues xw sera siempre menor
que zf para el componente mds volatil A.

" 81 en 1a fiqgura #16 D y W alcanzaran el equilibric, estarian
representados por W'y D' en el diagrama de H vs. x,y* y come N, en

el diagrama de y* vs. X.

ahora bien un procedimiento ordenado para resolver los sistemas de

destilacién flash seria el siguiente:
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1) Cdlculo de las moles de vapor y de liquido formados por el
proceso flash. (Considerando todos los componentes volatiles.)
Dada una alimentacién de una composicién determinada y wuna
temperatura Tf, la cual debe de encontrarse entre la temperatura
de rocio y el punto de burbuja de la mezcla para entonces

satisfacer las siguientes condiciones:
z-KFi'xi -1 >0 (Para el punto de burbuja)
L3
i_yi / Kpj = 12> 0 (Para el punto de rocio)
Y ser posible péi lo tanto, separar la alimentacién en 2 fases a
las condiciones de Tf,Pf. Comc es de notarse, para saber a gue
temperatura se debe de alimentar, se necesit calcular el punto de
rocic y de burbuja utilizando los siguientes requisites:
Para el punto de burbuja:
gKFi.xi -1 =20 {Ec.1.28)
Para el punto de rocio:
gn / Kpg -1 =0 (Ec.1.29)
O bien utilizar alguna otra funcidn error que converga mas rapido
para el anterior calculo.
Una vez hallada la temperatura Tf en la que subsisten las 2 fases,
se siguen los siquientes balances para cada i componente:
F.xpi = D.zpi + W.x,i (Ec.1.30)
como la destilacidén flash se considera un proceso de equilibrio:
' F.xpi = D.zpi + W. (2pi/Kpi)

Por lo tanto:

v D + W/Kgpi
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Como F=D+W ; D=F-W

2y :
P -+ W/Kt-i
Dividiendo entre F el numerador Yy el denominador:

25l = ol (Eci1.31)
1 - (W/F)(1 - 1/Kpl)

Siendo W/F la incognita primaria resolver, la llamaremos P oy

haciendo la ecuacidén 1.31 para todos los componentes, se tiene:

xpl ‘ : EROEE R
1= s (BCe1.32) 5
z‘ 1= 9 (1= L/Kph) e e

Por lo que: & it

n

xpi e L
f(?) = i -1 {Ec.1.33)
& 1- 9 (1—1/KF)
Como se notard W/F = ,QJ se encontrara cuando se escoja un valor

0 < p < 1 tal que f(}:) = 0, pues sip= 0, significa que toda
ia alimentacién se vaporizé, y si,w= 1, que toda la alimentacién
continua como liquido, es decir no hubo destilacién flash.

Ahora bien, para poder utilizar el método de Newton de ler.orden
como antes se menciono, se necesita calcular f'(P ) la cual estara

dada por la siguiente ecuacidn:

{py= (A;ﬂfr_\\_ (Ec.1.34)
’ 20 P-4

- 26 -



como se observa, ésta Ultima ecuacidn solo tiene 2 raices con
significado fisico P= 0 y la respuesta ;0=ﬂ, . i P= 0. implica
E(p) =0, £ (p), <0ysif=1, £'(p) > 0, por lo tanto existird

un minimo enp= 0 lo cual en una grafica sera:

l(P)

1" sty

e fa
L/F

Figura # 17,
(Holland D.,Destillat.ion,za Ed.)
Por lo tanto, si se considera g@= 1 como primera opcidén para el
método de Newton, éste convergera en @, y £' (/w ) sera positiva y
se satisfard que @< @ < 1. Si se tomara el valor dey<;4,. , la
ecuacién del método de Newton sole convergiria en p= 0, lo cual
significaria la no separacidén, siendo ésto fisicamente errdnec.

En la figura § 17 tambien se muestra que pasaria con f(;’) si
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Tp > Tpp Y Ty < Tpp (DP = punto de rocio, BP = punto de burbuja.)

2} Cdalculo de las moles de vapor y liquido formados por el proceso
de destilacidn flash con compuestos ligeros y pesados.

Cuando la alimentacién contiene compuestos pesados y volatiles, la

funcién fgm ) toma la forma:

xgi
() =Z - ~ 1 (ECc.1.35)
& 1- @ - 1/Rpl)

Donde se entiende que para los ligeros 1l/Kpi = 0.

Asi pues, se puede obtener una solucién real para la anterior

ecuacién considerando que:

ZxFi > @4 > Xyp
e %
%= comp.pesados.

bonde xpi representa los compuestos 1liquidos volatiles pesados en
la alimentacién ; xyp sole los liquides pesados.
Para una alimentacidn con compuestos volatiles ligeros, existe una

solucién fisica de;z la cual cumple fgp) =0 con Ty < Tpp ¥ por

lo tanto 0 < Tg < Tpp > 0 con los siguientes limites:
E:xFi > 4 >0
A

Similarmente para compuestos pesados volatiles en una sola fase,

existe una solucidén fisica de dando la temperatura de flasheo

arriba de la temperatura de burbuja. Por lo tanto Tpp < Tp <0
serd hallada entre los siguientes limites:

ji:xFi < /;g, <1

(3248
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Para poder utilizar el método de Newton, se tiene . la siquienie

ecuacién para calcular la inicial para la funcidn £( ')

/q:—z F::'L =2x,p,: (Ec.l.:s)
el b ‘
1.3.2 DESTILACION FLABH ADIABATICA.

Esta es una destilacidn que requiere de un estudio aparte de le

que es la destilacién flash comuin, pues involucra los

requerimientos de entalpia para su desarrollo.

Por lo general, se presentan dos problemas a resolver:

A) Dada la temperatura y presioén del proceso, calcular la
temperatura de alimentacion.

B) Dada la temperatura y presioén del proceso, calcular la tempe-
ratura de alimentacion y la cantidad de liguido separado.

Analizaremos cada problema por separado:

1) Determinacioén de la temperatura de alimentacidn para gue la
destilacién flash ocurra a una temperatura y presion deter-
minadas.

Lo primero aqui es calcular las moles de vapor formadas y sus

correspondientes composiciones. Asi pues, la entalpia del vapor y

el liquido seran:

n
H = 2 Moozl (Ec.1.37)
[sa)
He = i ML Xl (Ec.1.38)
Por lo tanto, la entalpia de la alimentacién debe ser:
Hp= i () + He (¥ (Ec.1.39)

Con ésto, el problema se reduce a encontrar la temperatura que

satisfaga la anterior ecuacidn, suponiendo que V/F se concce.
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2) Determinacién de la temperatura de alimentacidén y la cantidad
de alimentacién separada cuando la presién y la entalpia del
proceso son determinadas.

Para tal efecto, utilizaremos el método de Newton con la siquiente

v L
F en lugar de F .

Si en la ecuacién 1.30 sustituimos 2z,¢= K" X,ise obtendra:

variante: Uso de

Frpo = Vi Kot + L (Ec1.40)
Por lo tanto:
s
SiL=F-V:
i = - Fxei ~ Fxel -
VEgpt +F-V Fev ﬁ-\:‘.L\

Dividiendo numerador y denominador entre F :

S = Xet

—=EL Ec.1.41)
T (BT (
,.(‘ et ] :
Para todos los componentes y haciendo % =6 :
. 2 N xel

AR )

Haciendo la anterior ecuacién como la funcidén error para hallar S

por el método de Newton-Rapson:

Vel
F(&}—gﬂ TSRS 1 {Ec.1.42)
Derivando: .
Iy ey TE st (Bel1:43)
1@V =) a5 et ©

L

Ahora bien, utilizando la ecuacién 1.37 'y multiplicando por V :

a1
Vi, = Z vazu"

&
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De la ecuacién 1.30:

2yt = Fxpi - L%t

Utilizando las dos ecuaciones anteriores :

" "
vily = P Y Hui¥e ’LZJ’M Xal (Ec.1.44)
= 2
Donde: 2 . .
ZNVcX}L = Entalpia de una mol de vapor, e-
L valuada a la composicién de la

alimentacidn y la temperatura del

R flash.

Z:HVL’w‘ = Entalpia de una mol de vapor, e-

= valuada a la composicidn del
liquido formado y a la temperatura
del flash.

Multiplicando la ec.1.3%9, por F y sustituyendo en ec.1l.44 :
r .
Pl = FL Wi = L% A - W) (ge.1.s)
e }

Por lo tanto : R . -
Hp = L Hyi %t - Ef LZH"" Xy =H |
= "I.
i =t [ h] s

Sustituyendo ec;i.;iffii.ls'

v

e e ,ﬂ Xog
OV e =iy R T

' B ‘»_ L “VLV_ : B n l:&l: -
He —.?E.‘ Wi Xt = (1 ﬁ[gr——————” ol

-3 =



Convirtiendo la anterior ecuacién en funcién error :
L ST I pert eeaan

Hasta ahora se han hallado las ecuaciones gque representan una
funcidén error para el balance de materia y energia , f£( S) Y
£,( 3) respectivamente, las cuales al resolverse simultaneamente
por el método de Newton Raphson en f(é’) =0y £,{8) =0 se
hailaran 5 y T.
Para tal efecto se considerard : Lo

WS g Uos o 75 e (5

b )T = (A-§(K)

eSS omte Kpt
fod (1= e}

Ang

z
<. = - - e L dive
s et g e L T-0 o Y
cREaL] r*%ﬁ 'S%\cw-w-wl] R e

Si para un Newton Raphson de 20 orden se pueden lograr las

i

ecuaciones lineales, se tendri:

Y se resuelve para e y LT , donde :

= Sy Sz

P e TS A A L

T e ¥
Siendo los primeros valores para calcular las derivadas o=0Cn

Yy T=7Tn .
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El primer valor de S =1 Yy Tp<Tl<T, .Sien algin momento

del cilculo, S,N,, resulta negativa, ésta se descartard y sera :
(S - b +Sr~
nHy = ‘_“"?J

Ahora bien, si Tn#+i resulta Tn# > Tv? o  Tn+{ > Tep , ésta se

descartard y:

“Ta +Te2 — “Tn +-TEP__.—
Tam™ ~ 2 o Ty T T Z
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CAPITULO IX
2.3 DEBCRIPCION DEL PROCESO.~
El sistema consta de los siguientes equipos:

Tanque flash

Vaporizador tipo doble serpentin.
Condensador tipo doble serpentin.
Suhenfriadores tipo doble serpentin.
Tanque "Buffer" para alimentacion.
Bomba centrifuga.

LN
— e
RN e

El proceso se inicia con la alimentacion de la mezcla etanol-agua
que existe en el tanque R-101 hacia el vaporizador C-1062 por medio
de la bomba B~10l;el control de flujo de la alimentacidon es por
medioc del rotametro FIC-101 para cuandc la mezcla que se alimente
sea de 50%(peso} en etanol y agua o por medio del by-pass para
otras concentraciones,siendo lo maxime permitido para ambos casos
hasta 2 1/min a vaporizarse totalmente.
El fluido que entra al vaporizador vertical €-102 en la coraza es
calentado y vaporizado por medic de vapor saturado (De distintas
presiones seqgun se requiera la vaporizacion max.15 psig), gque se
alimenta al serpentin de dicho cambiador,en el cual es condensado
y vaciado al drenaje.
El efluente del C~102 por la parte superijor,es conducido hacia el
tangue separador R-102, el cual es de tipo cicldén,hecho en vidrio
para fines didacticos y enchagquetadoc al vacio.En este tanque se
controla un nivel maximo de liquido de 1 in por abajo de la mam-
gara de chogue y un nivel minimo tal que evite la entrada de gases
acia el fondo del tanque,ésto se logra controlar por medioc de la
védlvula de salida del subenfriador C-101 hacia el tangue buffer
R-101,lugar hacia donde son regresados los fondos del R-102,
previo subenfriamiento en el <C-201 (Subenfriado hasta 30°C
considerando 2 1/min de agua a %0 oC.}.Los vapores gue salen por
el domo del R-102 son condensados en 1la coraza del C€-103,y
subenfriados en el C-10G4 para ser retornados hacia el R-101 en
forma libre.De ésta manera se completa el ciclo de operacidn para
tratar de mantener la concentracion constante en el tanque R-101.

BOTA:

Los calculos para cada uno de los equipos se muestran en el
Apendice I.
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2.2 LISTADO DE EQUIPO.-
A.- RECIPIENTES.

T.A.G, DESCRIPCION. DIMENSIONES (cm CAPACIDAD(lts) .
R-101 Tanqué Buffer de 25 DIAM. X BO 39.3
alimentacidn.
R-102 Tangue flash de 14 DIAM. % 42 h 6.5
vidrio con capa
al vacio.
B.- BOMBAS.
T.A.G. DESCRIPCION. POTENCIA (HP) TDH(ft) MATERIAL.
B-101 Bomba de alimen- 720 15.0 Rleacidn
tacién a R-102 (150 gph) en Ti.

C.- Cambiadores de calor.(tipo doble serpentin de cobre)

T.A.G. DESCRIPCION, CORAZA. ) SERPENTINES. AREA
D.E{in) MATERIAL D.E(in) DI{(1in} (£t2)
% GIROS.IGIROS

c-101 Subenfriador de 4 Ac.Carbén 3.1 1.7 2.15
fondos del R-102 CED.40 16 18

.Cc-102 vaporizador de 4 Ac.Carbbn 3.1 1.7 2.91
alim de R-102 CED.40 22 24

c-103 condensador de 4 Ac.Carbdén 3.1 1.7 4.7
domo de R-102. CED.40 36 38

c-104 Subenfriador de 4 Ac.Carbdén 3.1 1.7 2.15
domo de R-102 CED. 40 16 18
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CAPITULO III

3. EXPERIMENTACION .~

3.1 ARRANQUE DRL SIBTEMA.

A continuacién se dan los pasos a seguir para lograr un pro-
cedimiento sequro de arranque del equipo,para evitar dahos a las
personas y al} equipo:

1) Verificar que todos los equipos esten totalmente vacios.

2) Una vez vacios los equipos cerrar todas las vidlvulas a
excepcion del domo del €-103 lado coraza la cual siempre debe
mantenerse abierta para evitar presiocnamientos.

3) Preparar 20 litros minimo de selucidén de Etanol-Agua a usar.
(Concentracién minima recomendada 5% peso.)

4) Con la solucidn en el R-101 abrir valvulas de blogueo de 1la
succién de la B-101 y su recirculacidn.

5) Arrancar B-101 y poner a recircular la solucisn del R-101
Qurante 10 minutos.

6) Colocar manguera de plastico en la purga general del sistema de
a?ua de enfriamiento,asegurandeola con una abrazadera sin-fin,y
dirigir el otro extremo de la manguera hacia la cisterna del
laboratorio. (Esto se haria en caso de no gquerer tirar agua al
drenaje,y solo de estar seguros que no haya contaminacion con
otros compuestos en este sistenma.)

7) Abrir la vélvula principal de alimentacién de agua de
enfriamiente del sistema.

8) abrir 1/2 vuelta la valvula que alimenta agua al C-101,y 1/4 de
vuelta al C-104.

9) Si se utiliza el rotémetro como control de £lujo,abrir valvula
de bleoqueo de este y empezar a controlar el flujo deseadc hacia
el R-102,restringiende 2a recirculacién del R-101 para
co?gralar una presidén de aprox. 4 psig en la descarga de la
B~101.

10)Una vez que el R~102 empieza a tomar nivel purgar,el fondo de
la coraza del C-101 en un recipiente,con el fin de evitar tener
aire en la tuberia del fondo del R-102 al R-101.Vaciar lo
purgado al R-101.

1l}Una vez purgado el C-101,el R-102 tendera a vaciarse por efecto
de sifdn,de” tal manera que se controlard el nivel del R-102 en
la valvula de salida del €-101 al R-101,restringiendo el flujo
y controlando de esta manera el sifon.

12)Una vez establecido un nivel constante en el R~102,abrir val-
vula de purgado del) sistema de vapor.Tomar lectura de flujo
de alimentacién.

13)Abrir vidlvula controladora de presidn.

14}Abrir poco a poco la valvula principal de suministro de vapor
hasta que salga vapor por la purga,(purgar 30 seg.

15)Cerrar valvula de purgado del vapor dejando una pequefia salida
de vapor.

16)Cerrar valvula principal del sistema de vapor.

17)Cerrar valvula controladora de presidén a 6 cuerdas aprox.del
limite total de cerrado.

18)Abrir valvula de blogueo hacia mandémetro y hacia C-102.
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19)Abrir lentamente valvula de suministro de vapor principal y
controlar inicialmente 1 psig de presién.(La presion aumentarad
al ir abriendo la valvula principal de vapor)

20)Mantener la presicn en el vapor durante 20 min,y verificar la
temperatura en el R-102,si no hay incremento o no se notan la
presencia de vapores incrementar la presién en 1 psig/15 min.

21)Una vez detectada la presencia de vapores,si éstos son pocos en
cantidad,y una vez controlado el nivel del R-102 (SIN CAMBIAR
LA ALIMENTACION) ,purgar el C-101 de ser necesario,para evitar
la presencia de gases en la tuberia que entorpezcan el flujo,y
dejar operando 5 min. mas.Purgar por el fondo C-104 y operar 10
min.mas.Tomar muestras.

22)5i los vapores son abundantes,y contrclado el nivel del R-
102,0perar el tiempo necesario para que el condensade del C-104
fluya libremente hacia el R-101.Tomar muestras.

23)51 se requiere mayor vaporizacién incrementar la presion del
vapor abriendo la vadlvula principal de suministro de vapor.
-{Presién maxima 15 psig.)

3.2 MUESTREQ.

Las muestras seran de los siguientes puntos:alimentacién al R-102,
fondo del C-101, ¥y fondo del C-104.

Los puntos de muestreo serén:

Para la alimentacién al R-102 en el PI de la B-101.

Para el Fondo del C-101 en la tuberia de salida hacia el R-101.
Para el fondo del C-104 en la tuberia de salida hacia el R-101,0
en el fondo del mismo cambiador,dependiendo de la premura en la
operacidn.

Para obtener compeosiciones se utilizard la refractometria como
técnica de analisis cuanlitativo.{Ver anexo II para obtener
indices de refractometria del Etanol-Agua.)

NOTA:

ES RECOMENDABLE DEJAR OPERAR EL SISTEMA HASTA QUE FLUYA EL
CONDENSADO DEL C-104 HACIA EL R-101,PARA EVITAR LECTURAS ERRONEAS

AL MUESTREAR TENER LA MUESTRAS EN BARO DE HIELO PARA EVITAR SE
VAPORIZE EL ETANOL AL AMBIENTE.

3.3 PARO DEL SIBTEMRA.

1) Cerrar totalmente valvula principal de suministro de vapor.

2} Abrir totalmente valvula de fondo del C-101 hacia el R-101.

3) Cerrar lentamente la alimentacién hacia R-102 al mismo tiempo
gue se abre la recirculacién hacia el R-101.

4) Parar B-101. -

5} Vaciar todos los eguipos,hacia recipientes para posteriores
practicas .

6) Cerrar 1la valvula de sumistro principal de agua de
enfriamiento.

7) Desconectar manguera de purga principal del sistema de agua de
enfriamiento y retirarla de la cisterna del laboratorio.

8) una vez vacio todo el equipo asegurarse que esten cerradas
todas las valvulas del sistema.
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3.4 MEDICIONES EXPERIMENTALES.

Se realizaron 5 corridas experimentales con los procedimientos
anteriormente mencionados, durante las cuales se tomaron las
siguientes lecturas:

Flujo de alimentacién al R-102
Flujo de salida del C-l01.
Presidén del vapor utilizado.
Temperatura del flash en R-102.
Temperatura de salida en C-101.
Temperatura de salida en C-104.

LR 2R B % ]

También en cada corrida se tomaron las correspondientes muestras
de la alimentacién,domo y fondo del tangque flash (R-102), a las
cuales por medio de un refractometro de Abbe se mnidié su
concentracion de etanocl en % peso utilizando un diagrama de np vs.
% peso ETOH, el cual se afade en el apéndice III.

Los resultados se muestran en las siguientes tablas:

{(Pasar a la pagina siguiente.)
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CORRIDAS EXPERIMENTALES.

DESTILACION FLASH ETANOL-AGUA
EN LA CIUDAD DE MEXICO.

FLo NJM.RJOJFLUJO FONDO ﬂ-‘ll]% PRESION DEL VAPOR

TEMPAUM. A R-10a

TEMP. EN R-102

TEMP.SALIDA C-101

TEMP.SALIDA C-104

CLMIN) (LMIN) (PSIG) ()] (°c) °c}) (°c}
CORRIDA £ 1. 6.00 s217 7 40 0a.0 % 20
IGORRIDA # 2, 6.00 5217 8 0 er.0 L 20
CORRIDA # 3. 2631 25 5 ] 835 “0 20
ICORRAIDA # 4. 261 22 ,. 4 38 835 0 2
ICORRIDA # 5. 2631 17 8 40 200 4 -3
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CORRIDAS EXPERIMENTALES
DESTILACION FLASH ETOH-H20 EN CD.MEXICO.

(CONCENTRACIONES)

INDICE DE REFRACG.{INDICE DE REFRAGG.JINDICE DE REFRACC.|CONC. (% PESO }|CONC, {% PESG } [GONC. { % PESG)
ALIMENTACION DOMO FONDO AUMENTACION DOMO FONDO
CORRIDA # 1. 1.3383 1.3565 12380 30 %5 5
CORRIDA # 2. 1.3380 13550 13360 15 40 50
CORAIDA # 3. 1.3370 13543 13363 (X 315 55
CORRIDA # 4, 1380 13550 1.3355 15 30 42
CORRIDA # 5. 13390 1.3506 13350 20 254 as




3.4.1 TAMIZADO DE DATOS8 EXPERIMENTALES.-

Las 6 corridas experimentales fueron sometidas a una evaluacidn de
datos,comparando los obtenidos contra los gue se tienen en la
bibliografia (Manual de practicas de 1Ing.Quimica UNAM.).Se
consideré como base la concentracion del dome del R- 102,y se
utilizé un diagrama de T vs. X,y (ver apéndice III) encontrandose
que las corridas $1 y #4 para poder tener las concentraciones
determinadas debieron estar a una temperatura del flash de 88.3 oC
Y 89 oC respecti-vamente en lugar de las mencionadas en la tabla
anterior.La diferencia de datos se puede deber a las siguientes

causas:
1)
2)

3)
4)

Error de paralaje en la lectura de 1la
temperatura.

No haber esperado el tiempo suficiente para que
se homogeneizara la concentracion en el C~104 o
Cc-101 y evitar influencias de corridas
anteriores.

Falta de estabilizacidn del sistema para lograr
un régimen continuo.

Error de paralaje al usar el refractdmetro.

Dado lo anterior de tomaréan como base de evaluacidn del equipo las
corridas #2,#3 y #5.
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CAPITULO IV
4. CALCULOS.-
4.1 BCUACIONES PRINCIPALES.

- Conversiones:

kg/min

kgmol/min

Peso molecular medjo
Fraccion mol (xgron)

(l/min)* s.g
(kg/min)/ peso molecular
Xgron*PMETON *+ (1‘XET0H)*P“Hzo

(% peso§$?§/PME¥o ((% peso§T°H /

nntu

PHETOH PES°ET0H }/Phya0
Fraccién mol del H20 = 1 - XETOH
— Balance de materiales:
Total: F = W + D
DL = F - W
Componentes: Fkzf = Wixw + D¥zd
D2 = ( F*zf - W*xw )/ zd

- Balance de energia:
FHf + Q = WHw <+ DHd
Calor requerido en C-101 Q = WHW + DHd -FHf
Flujo de vapor en C-101 = Q/ Hvap.

- % Error de lecturas de flujos:

% Error = ABS(1 - (W/Dexp / W/ Dgeai ))

- Relacién liquido - vapor del flash.

. Real: W/D
Experimental: w/D

(28 ~ 2f) / (xw - zf)
W/D2

NOTA: Se utilizardn para determinar las entalpias del domo y
fondo un dlagrama de H vs. x,y+ {Manual de Practicas de
Ingenieria Quimica,valiente Antonio, U.N.A.M.) del apéndice III.
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CAPITULO V
5. RESULTADOS Y CONCLUSIONES.

5.1 RESULTADOS POR CORRIDA EXPERIMENTAL.

CORRIDA # 2
[ % PESO T TRACCION MOL. ENTALPIAS
- ALIM. | DOMO | FONDG | DOMO | FONDO { ALIM. |
35 | a] 1 00308 02273 00202 -!!EI—
Cp ALIM = 136 JigoC= 192250 Keatkgmol oC
[DENSIDADES TPESOS MOL PROMEDIO. 3]

ALIM, DOMO | FONDO ALIM. DOMO | FONDO

09531 244 186
SG @ 40,20 Y 40 oC RESPECTIVAMENTE
FLUJO DE ALIMENTACION = 6 L/MIN= 03111 KGMOLMIN

FLUJO DE FONDOS = 5217 LMIN = 02760 KGMOLMIN
FLUIO DE DESTILADO POR BALANCE TOTAL. Dle 00351 KGMOLMIN = 092 1n
FLUJO DE DESTILADO POR BALANCE PARCIAL- DZ= 00175 KGMOLMIN = 0ds Ln
CALOR REQUERIDO EN C101 Q= 638 KCALMIN
FLUJO DE VAPOR REQUERIDO EN C-101 VAPOR = 11875 KG/MIN

WD EXPERIMENTAL = 15T WD REAL = 1865

% ERROR FLUIOS = 156%
CORRIDA # 3
C % PESO T FRACCION MOL. [ENTALPIAS. 1
[ ALIM. | DCMO | FORDO | _ALIM. [ DOMO | FONDO | AIIM. | DOMO | FONDO
r 63 | ETCE SS|  o02651 01535 o0z23 | et 11398 1700,
Cp ALIM = 4235 JigoC = 18910 Kealkgmol oC
[DENSIDADES [FESGS MOL PROMEDIO. 1

ALIM. | _DOMO | _FONDO AUM. | DOMO | FONDO

wses | oo | s |  wa| w3
SG @ 40,20 Y 40 oC RESPECTIVAMENTE

FLUJO DE ALIMENTACION = 2631 L/MIN = 01375 KGMOLMIN

FLUJO DEFONDQS = L5 LMIN = 0.1317 XGMOLMIN
FLUJO DE DESTILADO POR BALANCE TOTAL Dl = 00058 KGMOL/MIN = ol 12
FLUIO DE DESTILADO POR BALANCE PARCIAL. D= 00046 KGMOL/MIN = on e
CALOR REQUERIDO EN C-101 Q= 196 KCALMIN
FLUJO DE VAPOR REQUERIDO EN C-101 VAPOR = 03671 KG/MIN

‘WD EXPERIMENTAL = 28U ‘W/D REAL = 239

% ERROR FLUJOS = 52%
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CORRIDA # 2.

ENTALPUA (caire)
1aum

1m0

106

%000

4o

7000

4

FRACCION MOL DE ETANOL EN EL VAPORL
o

o

ase

(13

asn

[T

0w

oY

am

[T

a1s oz
FRACCION MOL DE ETANGL EN EL LYQLEDO.
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CORRIDA # 3.

ENTALPA (cafroh
130

12,000

nas

12me

o0

arn

a5

as0
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CORRIDA # 5

f % PLSO T FRACCION MOL. ENTALFIAS.

f ALIM. | DOMO | FONDO | _AIJM.] DOMO | FONDO | ALIM. | DOMO | FONDO |
1 51 250 | 35" "omaT | 0119 ] 00140 | TIL 11375 1300
CpALIM =

427 JigoC = 192761 Kealgmal oC
[DENSIDADES {PESOS MOL FROMEDIO,
ALIM. | _DOMG |_FONDD ALIM. | DOMO | FONDO

FXE WCETi M XN
$G @ #0320 Y 40 oC RESTECTIVAMENTE

FLUJO DE ALIMENTACION = 2631 L/MIN = 01361 KGMOLAIN
FLUJO DE FONDOS = 17 LMIN = 20%2 KGMOLMIN
FLUJO DE DESTILADO POR BALANCE TOTAL. Di~ 00459 KGMOL/MIN =
FLUJO DE DESTILADO POR BALANCE PARCIAL. D2~ 0.0328 KGMOLMIN =
CALOR REQUERIDO EN C-101 Q= 570 KCAL/MIN
FLUJO DE VAPOR REQUERIDNO EN C-10t VAPOR =~ 10113 KGMIN
WD EXPERIMENTAL = 2715 W/D REAL = 338
% ERROR FLUIOS = 188%
NOTA: LAS MEDICIONES DE FLUJO PARA ALIMENTACION Y FONDO SE REALIZARGN UTILIZANDO

UNA FROBETA, LA CUAL SE DESABA LLENAR MIDIENDO EL TIEMPO DE LLENADO,
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CORRIDA # 5.
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EJEMPLO DE CALCULO.-
Se tomari como base la corrida § 3:
DATOS :

* ytilizando los datos del indice de refraccion para cada una de
las corrientes, obtener las composiciones en 3% peso.

Corposicion 8 [}’ Pese)
F=65 D =3L5 Wz gs

* Calculo de las fracciones mol en cada corriente.

. = (2es) o851 -
T s e o) /1823)

Cricuaunc SEMEIANTE Z, = o./525 , X, = o00223

#+ Utilizando el diagrama de H vs X,y* y densidad vs x,obtener
las entalpias y densidades para cada una de las corrientes.

Hy = wlos S He = 1w %& G = 42353 fave A = oI ,?
g ™ [o.02cs )(49&,) + (\-0024:5)(/3301‘%%\ = &5 qf.’;a )
Gyr = amse > e < e A0 in - 1on BRI
\
He = G (a-m) =(|q,a2r$_z_“:\\’i}(3ui.ls -275 K= 654—2%_1

* Calculo del flujo de destilado por balance total:

M = F-w = [o.515 —o.un)ﬁ’;J = o.0058 5.'%'.
¥ snin.

* Calculo del flujo de destilado por balnce parcial-

For ~Wan _ (o.ans 252 No.oass) - (o-min 852 ) (0. 022)
Py = = o.0046
2o 0./525 .
* Calor requerido en vaporizador ( C-101)

Fi +@ = Dy ywHw

o Q= U, 4wk - P = (n0de 7("/“ &Y rban X'kg&")
—( e aps BEE }(u« 7@',.:1\ = hie Tn‘%g
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* Vapor requerido en C-101 : 3 31:‘,.'
; Lwp pa‘,r;j = Pécnd T

@=m A & mE L2 | "
. iy x Bl .
A m= 1% td “ozabal - o.307) K
* W/D experimental y real: <R edEy
wl R A LN A . W W ol
et B Tgmesgs T X3 e T ea” Tmew &7

* § Error en los flujos :
W W S
;r/ﬂ.’tst = i‘__l'_([co) = a:ﬂj{
w.

D2
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5.2 COMENTARIOS GENERALES A LOS REBULTADOS EXPERIMENTALES.

Como se puede observar, el % de error de cada una de las corridas
experimentales es alto, grinclpalmente debido al error que existe
para hacer la medicidn de los caudales de alimentacién y fondos
del R-102 que son peco exactos.

Una mejora en el % de error seria el de disponer de rotametros o
cualquier otro elemento medidor de flujo en todas las corrientes
alrededor del tanque flash.

otra posible causa de error seria la cantidad de material que no
es pgsible condensar en el C-103 por falta de area de transfe-
rencia.

5.3 CONCLUSIONESB.

- Para obtener resultados experimentales en los cuales los
balances de materia total y parcial coincidan en todos los
rubros, es necesario mantener una operacién a régimen permanente
en todo el equipo para lograr de ésta manera una homegeinizacion
sobretodo en la corriente de condensados del C-104.

« Es obvio que para lograr una mayor vaporizacion en el C-101 sin
necesidad de incrementar el flujo de vapor, la composicién de
alimentacién tendra que ser mas rica en Etanol, lo cual es para
éste equipo en especial lo recomendable, pues de ésta manera se

- alcanzara mas rapidamente el régimen permanente.

- La destilacién flash, representa una etapa tedrica comparada con
la destilacidén propiamente dicha, ya que el equilibrio de las
fases se alcanza practicamente en la tuberia que desemboca al
tanque separador (R-102), cuya unica funcién en la realidad es,
como su nombre, la de separar la fase gaseosa de la liguida; de
ésta manera para lograr una operacién semejante a la que realiza
una torre de destilacién con etapas teoricas, se necesitaria un
arreglo en cascada de varios sistemas flash en donde el tangue
R-102 representaria el fondo de la columna, o sea la etapa Np,
siendo la alimentacién de esta etapa el liquido proveniente de
la etapa o tangue Np-1, en el cual los vapores gue salieron del
tanque Np se dejaran estar en contacto con el ligquido Np-1 de
tal manera que el componente menos volatil sera el primero en
condensar hasta alcanzar un equilibrio liquide - vapor, de tal
manera que el vapor gque salga del tangque Np-l sea mas rico en
alcohol y asi hasta alcanzar "n" etapas gque el calor sumistrado
en este caso el C-101 permita alcanzar.Sin embargo para mezclas
que forman azeotropos, como con la que se experimentd,el calor
requerido en el vaporizador estard limitado a aquel que sea
necesario para alcanzar en Np etapas la composicidn en donde el
equiljbrio del vapor y el liquide sean igquales y ya no sea
posible purificar mas los componentes.

- Si en el sistema aqui utilizado se alimentara al vaporizador con -

una composicién igual a 1la del azeotropo, este equipo solo
realizaria un trabajo initil pues la fase gaseosa seria igual a
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la alimentacioén y el fondo del tanque flash, y el wvapor
consumido en el vaporizador seria un desperdicio de energia.

Cuando se trabaja con mezclas azeotropicas es imprescindible
conocer el punto de formacién del azeotropo para evitar sobre-
disefo de etapas y energia necesaria para el disefio de una torre
de destilacion.

La separacién de componentes por medio de el contacto de dos
fases sera solo posible si existe diferencia de la cantidad de
masa existente de los componentes en c/u de las fases.

En este equipo se demuestra que para poder operar una planta de
cualquier magnitud, y alcanzar las condiciones de operacidn
adecuadas del proceso, estas no se logran al <tratar de
alcanzarlas lo mas rapidamente posible sin tomar en cuenta las
posibilidades de los equipos y por lo tanto la estabilidad de la
operacién.

Dado lo anterior para operar -plantas, sobretodo de oparacién
continua, el arrangue de las mismas se debe realizar en la forma
suficientemente lenta gque garantize la seguridad del personal,
los equipos, Yy en menor dgrado pero no menos importante, 1la
estabilidad del proceso,
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CAPITULO VI
DISENO DE PRACTICA.

OBJETIVO:
- El alumno determinarg las condiciones de equilibrio para mezclas
Etanol-Agua a la altura de la ciudad de México.

~ El alumno aprendera los conceptos basicos necesarios para logar
arrancar un sistema a régimen permanente, conociendo las
limitaciones de los equipos y su capacidad de respuesta al

cambiar las variables de control.

MATERIALES:
Etanol. (El necesario, min: 20 1)
A

gua.
Xgpgr de agua del generador del laboratorio.
elo.
1 Probeta graduada de 1 1
1 Refractometro de Abbe
3 Tubos de ensaye
3 Tapones de hule.
1 Termometro de ¢ a 110 oC.
1 Agitador de 0.5 cm de diametro.
20 m de manguera de hule de 5/8 de diametro.
1 Abrazadera sin-fin de 1 in.

PROCEDIMIENTO:

Preparar minimo 20 litros de una mezcla al 50% en peso de Etanol-~
Agua y agregarles al R-1Q1.

Colocar el termdmetro en el domo del R-102, y el agitador como
tapdn en el otro termopozo del R-102.

Una vez preparada la solucion en el R-101 arrancar el sistema
Flash con el siguiente procedimienta:

1) Verificar que todos los equipos esten totalmente vacios.

2) Una vez vacios los equipos cerrar todas las valvulas a
excepcién del domo del C€-103 lado coraza la cual siempre debe
mantenerse ablerta para evitar presionamientos.

3) Preparar 20 litros minimo de solucién de Etanol-Agua a usar.

4) Con la sclucidén en el R-101 abrir valvulas de blogueo de la
succion de la B~101 y su recirculacidn.

5) Arrancar B~101 y poner a recircular la solucién del R-101
durante 10 minutos.

6) Colocar manguera de plastico en la purga general del sistema de
agua de enfriamiento,asegurandola con una abrazadera sin-fin,y
dirigir el otro extremo de la manquera hacia la cisterna del
laboratorio. (Esto se hard en caso de no querer tirar agua al
drenaje,y solo de estar seguros que no haya contaminacion con
otros compuestos en este sistema.)

7) abrir la valvula principal de alimentacion de agua de
enfriamiento del sistema.

8) Abrir 1/2 vuelta la valvula que alimenta agua al C-101,y 1/4 de
vuelta al C-104.

9) Si se utjiliza el rotametro como contrel de flujo,abrir valvula
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de blogqueo de este y empezar a controlar el flujo deseado hacia
el R-102,restringiendo la recirculacidn del R-101 para
controlar una presidn de aprox. 4 psig en la descarga de la
B-101.

10}Una vez que el R~-102 empieza a tomar nivel purgar,el fondo de
la coraza del €-101 en un recipiente,con el fin de evitar tener
aire en la tuberia del fondo del R-102 al R-101.Vaciar 1lo
purgado al R-101.

1l}Una vez purgado el C-10l1,el R-102 tendera a vaciarse por efecto
de sifén,de tal manera que se controlard el nivel del R-102 en
la valvula de salida del C-101 al R-101,restringiendo el flujo
y controlando de esta manera el sifdn.

12)Una vez establecido un nivel constante en el R-102,abrir val-
vula de purgado del sistema de vapor.Tomar lectura de flujo
de alimentacion.

13)Abrir valvula controladora de presion.

14)Abrir poco a poco la valvula principal de suministro de vapor
hasta gque salga vapor por la purga.(purgar 30 seq.)

15)gerrar valvula de purgado del vapor dejando una peguefa salida
e vapor.

16)Cerrar vélvula principal del sistema de vapor.

17)Cerrar valvula controladora de presién a 6 cuerdas aprox.del
limite total de cerrado.

18)Abrir valvula de bloqueo hacia manémetro y hacia C-102.

19)Abrir lentamente vdlvula de suministro de vapor principal y
controlar inicialmente 1 psig de presidn.(La presion aumentara
al ir abriendo la valvula principal de vapor)

20)Mantener la presién en el vapor durante 20 min,y verificar la
temperatura en el R-102,si no hay incremento o no se notan la
presencia de vapores incrementar la presién en 1 psig/15 min.

21)Una vez detectada la presencia de vapores,si éstos son pocos en
cantidad,y una vez controlado el nivel del R-102 (SIN CAMBIAR
LA ALIMENTACION},purgar el C-101 de ser necesario,para evitar
la presencia de gases en la tuberia gque entorpezcan el flujo,y
dejar operando 5 min. mas.Purgar por el fondo C-104 y operar 10
min.mas.Tomar muestras.

22}5i los vapores son abundantes,y controlado el nivel del R-
102,operar el tiempo necesario para que el condensado del £-104
fluya libremente hacia el R-10l1.Tomar muestras.

23)Si se reguiere mayor vaporizacisdn incrementar la presion del
vapor abriendo la valvula principal de suministro de vapor.
(Presién maxima 15 psig.)

En esta practica se deberan tener 2 cantidades distintas de
vaporizacidn, y por lo tanto 2 puntos de equilibrio.

Tomar lectura en los siguientes puntos:

Flujo de alimentacion al R-102
Flujo de salida del C-101.
Presion del vapor utilizado.
Temperatura del flash en R-102.
Temperatura de salida en C-101.
Temperatura de salida en C-104.
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En el caso de las mediciones de flujo si no se cuenta con
rotdmetros éstas se hardn contra tiempo de llepado en una probeta
graduada.Es importante que la medicion _de los flujos se realize lo
nds exacta posible, dado que una pequefia variacion en el tiempo de
llenado representaria un mayor error en el flujo calculado cuando
se hablan de cantidades pequehas.

En cuanto a las muestras estas deben tomarse en los siguientes
puntos:

Para la alimentacién al R-102 en el PI de la B-101.

Para el Fondo del C-101 en la tuberia de salida hacia el R-101.
Para el fondo del C-104 en la tuberia de salida hacia el R-101,0
en el fondo del mismo cambiador,dependiendo de la premura en la
operacién. : '

Determinar a cada muestra su concentracion de Etanol por medio de
un Refractdémetro de Abbe.

IMPORTANTE: TOMAR LAS 3 MUESTRAS AL MISMO TIEMPO PARA EVITAR
ERRORES DE COMPOSICION POR FUGAS EN LOS CAMBIADORES O VARIACIONES
EN EL SISTEMA.

Una vez concluidas las mediciones, parar el sistema bajo el
siguinte procedimiento:

1) Cerrar totalmente valvula principal de suministro de vapor.

2) Abrir totalmente valvula de fondo del C-101 hacia el R-101.

3} Cerrar lentamente la alimentacion hacia R-102 al mismo tiempo
que se abre la recirculacidn hacia el R-101.

4) Parar B-101l. .

5) Vaciar todos los equipos,hacia recipientes para posteriores
practicas .

6) Cerrar 1la valvula de sumistro principal de agua de
enfriamiento.

7} Desconectar manguera de purga principal del sistema de agua de
enfriamiento y retirarla de la cisterna del lzboratorio.

8) una vez vacio todo el equipo asegurarse gque esten cerradas
todas las vialvulas del sistema.

10g:
Reportar un balance de materia y energia completo para el R-102,
asi como el error (eficiencia del equipo) utilizando las
siguientes ecuaciones:
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Balance de materiales:

Total: F = W + D
Dl = F - W
Componentes: Fxzf = Wkxw -+ D*2

D2 = ( F*zf - Wixw )/ zd

Balance de energia:
FHf + Q = WHw + DHd
calor requerido en C-101 Q = WHw + DHd ~FHf
Flujo de vapor en C-101 = Q/ Hvap.

% Error de lecturas de flujos:
¥ Error = ABS(1 ~ (W/Dgyp / W/Dreal })

Relacién liquide - vapor del flash.

Real: wW/h = (zd - 2f)} / (xw - zf)
Experimental: W/D = W/D2
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CUESTIONARIO;

1) ¢ A que condiciones se presenta el equilibrio para cualquier
mezcla ?

2) ¢ A que se le llama Azeotropo ?

3) ¢ Cuantos tipos de azeotropo existen ?

4) i Cuando las presiones parciales reales son mayores a las
deales que sucede con el azeotropo ?

5) i Cuando las presiones parciales reales son menores a las
deales gue sucede con el azeotropo ?

6) ¢Una mezcla de liquidos inmiscibles forman azeotropo ?¢ Por que

7) & Es posible cambiar la composicion de un azeotropo? (Como?

8) ¢ Enunciar 3 modelos para el calculo de los coeficientes de
actividad en mezclas ?

9) ¢ A que temperatura ebullira una mezcla de liquidos
inmiscibles?

10)¢ Para mezclas ideales como se calcula el punto de ebullicién?
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" | APENDICE I.
DISENO DE EQUIPOS.




DISENO DE EQUIPOS.

A} TANQUE FLASH (R-102)

Consideraciones:
D

Flujo de alimentacidn hacia £-102 es 1 1 hxn

2) % Peso de Etanol = 50% en la alimentaci
3) Tiempo midximo de retencion del liguido:

15 minutos.,

4) Sin uso de malla evitadora de arrastre.
5) uso de mampara de chogue.
6} Presién de operacion 586 mmHg.

w

Se utiliza el manual de Davy Mckee como
bibliografia.

* CAlculo de xF, yD y xW (referido al Etanol).

F=(\‘,£;;’)(c_‘\a'5 -?) =o g3 ;J.(%‘ /{go‘y/.’ ;;_

Fa {0.7/3 ?s(os)(
F2 ©0.035 ‘-“5‘1;?—

E.J;uau ) + /a.?/ﬁ%)(us)(%‘%—)

46 iy nferl

%= Lo .”)(055(?_7—54"',“'" ) - e.282
F 0.0353

Dada esta composicidn, y, utilizando un diagrama de T vs x,y*, se

supondrid que el flasheo se realiza a 84.5 oC, lo cual por regla de

palanca equivale a aproximadamente 85.1 % de vaporizacién (V/F).

Por lo tanto :

xH = 0,07 ; yD = 0,325

* Balance total de wmateria:

F= D4W /'A,=a.770°q‘:1;‘:=‘2"275]%

= )4 = (o o5 Bas )(oisﬂ 6 03 B.-"T""{

Kaorl

W= (o. 0353 ~a, oSX ,",, T o o053y

* Cdlculo de la velocidad mdxima de gases: (Vmax)

o =W




= 0.35 para tangues sin malla{Davy McKee,Process Design)
P [=) lb/ft3. -~
v (=] ft/s.

3

o = (0.226)( 46 Ehpeeen) 4 (1-0.325) (49 Fhp nlu)—fzv.t,‘;—é:,f

/b= 27.(% < 0.7 atm

x _2Inas ¥ - o.042
371/2:7 i afm 5430315 K Te

7% [ _ 8

=(0.0720 %5 ){m) = 0.0007Tz%s

Por lo tanto:

L5
Voav = 0.35, @225 ~0.0020) {5 = yx.q127 &
0.0020 /i

* Calculo de la velocidad de disefo: (VD)

= Kl.Vmax
Donde:

K{= 0.36 para tanques sin malla(Davy McKee,Process Design)

1 .
(0.261(/3.4727 %) = £.5502 &
* Cdlculo del diametro del tangue: (DT)
ggas = VD.Smin ; Smin =

qgas/ VD
Smin 7 Ared minims ck sepamcich

Qass = (o.os ==

—Tn )(27 [ W)(ﬂ k,,,gd) = et v2th 25,
Sia = (foz 2 o Y meat )

- = Z20
e A TEr e R

Por lo tanto :

(4309883 0n% — 5, 5,
S f— = /8 <
Pr T B4t i

AFrcximaan 3 dremefro ngmiﬂﬂj = sdem



* Cilculo del dfametro del tubo de alimentacidn: (Do)

Para evitar el flujo tipo "spray" de las fases:

" L -So . .4 e _ﬂ.l
Vaas mésr = 37 = Vel T, [Pl=
275 —0.592
Vs mi = a7 \fEEEBZ2TE o sesy B
/ooagﬂa
- oS, = Ams o (ustee M) opeet) = 2
Srin o = So Vs ma (/,fz vzs5y @ n:)(fw.z“) A 550 cm

T . -
Do, = ,/-475"—- = :’fﬁf"" = 2.3827cm = fia =2.8dCm.

* Ccdlculo de la altura del tanque:(H) )
Como cdlculo preliminar , la alimentacidn estard a 0.5:H cbﬁ
respecto a la tangente central de la boquilla. Si H/O.= 3 tenemos
que @

H' = (3){14em) = 42 cm.

Como el tiempo mdximo de retencidn del ligquido es 15 minutos:
Wlismn = 9., de tgminos.
PMy = (o.o7)(455"5;l reon) + (o.23\ /¢ ,?-_J Hy0 ). = /?,75—9?] _
Wl,gni, = (0. 0053 25 \(’5"""5(/?75&7)(0 oo (2= /'°°°'3 = 1550 cm?

< et
Vel 1smin = VAL cidin dro '—'"_;."'D,-A s A=;.r5r—=:

() /500 cm?
. L= = Jo.328§ .
R o
La altura calculakanterior se refiere a la existente entre la
midxima altura permisible la cual es igual a Do, y la menor

permisible que por norma es 6".Por lo tanto la altura total del



tanque sera:

H = (0.5 M(#z0en) + (0. 2883 + 1528 # +5 (259))em
H = 50,329 cm = So.5cm. .
o e BEZ 2 560,

Resumiendo:
"_7\}‘;%

- e i
]

[d
N

I §
v lj_\ r --------- ;i _-/4;‘::; de cuelb &

Y R

”

g
R I T sz en
dommnend

B) VAPORIZADOR C-102:

Consideraciones:
1) Flujo a contracorrxente.
2) Se usara vapor saturado de 15 psig
3) Dfametro del tubo para serpentin: 3/8“ de
cobre.
4) Temperatura de alimentacién = 20 oC.

* Cc&lculo del calor requerido:
Este consta de una parte sensible y una latente, sabiendo que el

BP de la alimentacién es 75.7 oC:



Qg = Quou + Qua
Calor sensible:
Ruen = m(, AT = FCpbT [ Cp= 38 o
e = (0.2 (46 Bxp evon) + (1-0.2p12) (4 25 1,0V =25. 9135 B
&c':’ ‘)(25.875‘7 B ) (3.8 3% (2225l Y (757 -2)'C.

Qe (0.0355 S
Qsen = ¥%.2033 7§ %t 2, (%)

#6205 33 2f . 203 Leof

Qsen =
Calor latente:
Guar = m A (5:ana vepar 2ar .08 )
s Hg =i ke M = see Sy

D ;ﬁqsrrnﬂ Hoys x ut 2
PN =(//4’oo ~s200 )ff‘-‘.{'/ = 5700 f%%:(
Qear = (0.0 B2V (#2535 (opnoiaf ( S22k = 29) 5.
Por io tanto el calor total requerido es:
Led K
Qreg = (9620 # 2%V 55, = 837, 203 ~mia
* Cdlculo del area requerida: {Al}

Qe U M {Lwp) JHET = gyse,

o W5-2e5) (s - 20)

LMty = (7;!’523 ~{r-4)
(=& & fi544.5
(8 A5

LT F 55.95°%.
Para el coeficiente de transferencia se tomard como base los
tipicos tabulados en la tabla 10-13 del Manual para Ing.Quimicos

2 Yid : : <
en su 6a edicién: U = 275;}u?ﬁ? (incluyendo incrustamiento}



U .
Y (ro)

Ay= L2 Eﬁ?— V(3 i)
(21 PFrr ) (4 )(ss. 75 E\(?a{%?ﬁ’-\

Aj = 2692,.47 cm®

* Célculo de longitud del tubo requerido :(Ll1)
Ares  disponidle i < em = D, (tem) = T fo.5525 om lead = 2.9923 €5

A ?
o Lowgmren = Ly =“o7‘,éa= %237250-' 900 cmr |

* cdlculo del ¥ de giros del serpentin:
Se usard un doble serpentin de 8 cm y 4.5 cm en los diamtreos del
serpentin externo e interno respectivamente.

‘l:’":; = +25) = T (/25cm)= B9.27 cmfairo .

£t . PP P3cm
G/G 1RO, 3?9.27¢cm

= 22.9/ giws (a/su}nen An)

[

#1 GsR0S

#* G0 = 23

* ¢dlculo de la altura del vaporizador (HC~102)

Suponiendo una separacbn de 5 mm entre giros:
Helog = ©0-5cm (23t1) 7 0, 7625¢cm (23) = 33,4 com.

Resumiendo? r——fr[LOM-S'C. (#s\

==

VathR 3 _
satueme ——’- L — = zsgr/w,, S ('Dus L a=d.s aﬂ
(Vispse | L] 23 GrReS She
=
é ‘-f—;?'
-
'~d\ "':;—"
=
e T
== —w‘::n—-—,{c»uusaw




C) CONDENSADOR C-103.

Consideraciones:
1) Agua de enfriamiento de 20 y 30 oC en la

entrada y salida respectivamente,
2) Se usard un doble serpentin semejante al €-102

* calculo del calor a disipar:(-Qc)
”m= 9_051;:7;! ) Zo= 0.325 2y

Qe = ""/;JL‘ i L = Prop %ﬁ;j
-q. = (0.0 f?.%:/)(—ﬁwg%fﬂ = g9 =

* Cdlculo del area requerida: (Ac)

_Q . - ans
Aoz = Uz 200 T

U/ LMTD.
(Rerey, G2, Tabh to-10)
2~ €1} ~ - &2 v
4,,,7—0=q__.9_1(:”7_\_ = 3ap.50'c.
/;‘ Ti- 61.)
A = (29 iﬁ%»ﬁomw\(ﬁ;ﬂ;\ = ¥706 .76 cm™
(220 B N(HEY 97,90 ()

* cdlculo de la longitud del tubo requerido:(Lc)

Ac 206,26 cm®
Le = oo = = /592, P85 €m.

T
= 2.5923 Ec:m

i * Cdlculo del # giros de los serpentines:
: <Le __ 4332, 95cm

* Greos = ==
3F.27 S 329.27 £
& &7

= 4o G/%05.




* Calculo del la altura del condensador: (Hc)

Suponiendo una sepracion entre giro de 5 mm:

H = (0.5¢m {36 +1) *(o.9525c Y(3:) = 52.79 cm.

D) SUBENFRIADOR C-101 Y C-104.

Consideraciones:

1) Se utilizard el mismo dxseﬁo para el C-101,
pues el cambiador agui diseflado es el
requerido para un equivalente en iiquido
saturado a el C-104 € 86 oC. -

2) El agua de enfriamiento serd de 20 y 30 oC en
la entrada y salida regpectxvamente .

3) Se usard doble serpentin semejante al del
€-102.

+ Calculo del calor a disipar: (-Qs})
c@= mCp 8T TR =27) Bf j G=acsE,
-&s=(o.0x 25N (20, 152, Waes 5% W 228 )22 ) (25 - 76.7°C)
~&s = 37, sp 222

* Calculo del area requerida: (As)

- Qs . T
= U= BT
A= IR:;;ET— 7 75 LA

(Rey & ed bl io-iaYi
(759-30) = (-20YC.
LMTD = = 249 °C,

Y 757372 )
G ayeserransl

S0 -2b

Ag = (2. So k,—f,%'L %]( e Ml'\)

('GS aeF }(l K'F) (23.45° C\)((,, ‘”’0"\\

= 2/76.7 e



+ cdlculo de la longitud del tubo requerido: (Ls)

A 2075. ) em?

Ls = ——— = e = 92005 .
= 2.9923 £=°
Cm

* cdlculo del # giros de los serpentines:

£s >24.5cm e
# = = = .5 o s
Giaos 39 Tem oo T 2921 S foszo “ M Grres

+ c8lculo del la altura del condensador: (Hs) - ST

Supeniendo una sepracion entre giro de 5 mm: . i T
My = loseaVl6£s) + 0.9525 co (16)<-23.75 cor. .

Resumiendo para el C-101 ,103, y 104:

venrao
ATH.

B0 —ae= =1




E) TANQUE ACUMULADOR R~101.
Se calculard el volumen minimo requerido por el sistema en general

para tener niveles de operacidén continua:

hrevion = Wi, + zv.(;_(oq 2 Wy (o * Vebeotog FVeho gy
= g0 cod £ 2 (7 )(p.s525 e ) (2870 )

3
Rerentron Y558 .77 cm

Usqwdo  ON Facrme DE SEGee 04D T A min.

Vel ool = (3¢50, 75 cnd) = 13736.24 cP = 2374

(sin inelotr ,4/:/:!5 )

F) CONSUMO DE AGUA DE ENFRIAMIENTO.

* Agua para C-101 y C-104.

Xce
LD 37.5 =Fa &
- = = = 3.83 5n
A440: Hetoy = Teted = CodTyo 75“‘: (3o-u%) [

* Agua para C-103.

s/
Ho: mewroy = ch'r = e = 29/ A
P T s B

Consumo total:

o = M, ”, + m,
/4 T rae etoy t eute c-to3

= (323 Qﬂ)z + e;./-,..ﬁ,,,—:ss.?é%”

F 5 aRM,



APENDICE II.

ND vs % PESO ETANOL..
MEZCLAS ETANOL-AGUA.




INDICE DE REFRACCION
PARA MEZCLAS ETANOL-AGUA.

INDICE DE REFRACCION.
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~ APENDICE Iil.

DIAGRAMAS T,H vs. x,y* .
MEZCLAS ETANOL-AGUA.




CURVA DE EQUILIBRIO
TEMPERATURA vs x,y*
PARA MEZCLAS ETANOL-AGUA A 586 mmHg.

TEMPERATURA (oC)
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CURVA DE EQUILIBRIO
ENTALPIA vs x,y*
PARA MEZCLAS ETANOL-AGUA A 586 mm Hg.

ENTALPIA (cal/mof)
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CURVA DE EQUILIBRIO
y*vs x,
PARA MEZCLAS ETANOL-AGUA A 586 mm Hg.

FRACCION MOL DE ETANOL EN EL VAPOR.
1.0

RN S I T S
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005 045 025 035 045 055 065 075 085 095
FRACCION MOt DE ETANOL EN EL LIQUIDO.
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ENTALPIA (cal/mol}
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12,000
11,000
10,000
9,000
8,000
7,000
6,000
5,000
4,000
3,000
2,000
1,000
0

~LIQUIDO SATURADO
R T S W TS T TR S SRS Tl SN COMT LR : -
° 0.050'1 0.150'20.250'30.3’50'40.‘15’:0'50.550'60.650'70‘750'80.850'9
ATEGTROPO 6 71.7 0C (xay*=0.9) FRACCION MOL DE ETANOL.

0.951'0

1.0

FRACCION MOL DE ETANOL EN EL VAPOR.

09
0B | v L L
o Lo T :
0.6

0.5

0.4

0.3

0.2

o1

o.o 3 ] 1 1 i i i i L ' i) )] ) i ] ; ; 1
25930 2504 07 __ 08,09

L
° 0.050,'1 0.1 50.20. 0.35 0.450'50.550'60.65 0.75 0.85 0.951 ©
FRACCION MOL DE ETANOL EN EL LIQUIDO.




APENDICE IV.

DIAGRAMAS Cp Y VISC. vs. x .
MEZCLAS ETANOL-AGUA.




VISCOSIDAD (cP)
4.6
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i..] ~ CAPACIDAD CALORIFICA . '
.| PARAMEZCLAS ETANOL-AGUA .
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