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I~ INTRODUCCION,

El dicloroetanc, materfa prima para la obtencién de cloruro de vinilo, es
uno de los rroductos petroquimicos bésicos, m&s importantes para el desarrollo
industrialy, en la fabricacidén industrial. La demanda actual en el mercado Na=
cional, de cloruro de vinilo(y de dicloroetano) ha superado la produccién, te—
niéndose que recurrir a la importacidn.

BEstos productos, por pertenecer a la petroquimica bésica, s8lo PEMEX (como
empresa del Estado) puede obtenerlcs.

La primera planta productora de Diclorostano y cloruro de Vinflo, insta~-
lade en Méxioo, se oonstruyd en al Complejo Industrisl 3s Pajaritos, Veracrusz,
en ol afio de 1968, con capacidad para obtensr 37,600 ton/afio de dicloroetano—
de 99.98% de puresa, 19 60CC ‘:o:)/ﬁo de Cloruro de vinilo con una pureza de ——
99.98% y 12 000 Ton/afio de cloruro de etilo. Bsta tliima seccibn rmunca fué -
operada y actualmente se encuentra oparando solo la_ seccibn de Dicloroetano.

La intensa corrosidn que se tiene en ese medio ha dafado muy fuerte a —
ess equipo externamente, y aumentada a la corrosidn interna que sufre el equi
po de la seccién de cloruro de Vinilo (por manejar &cido clorhidrico), deter—
miné el paro de esa seccién desde hace tres ados,

En previsién de tal situacibén y para satisfacer la demanda, que zumentaba,
se construyé, en el mismo complejo, la Planta de Derivados Clorados II, con e
capacidad para obterer 120 000 'I‘on/a.Eo de diclomoetano y 70 000 Ton/aﬁo de ~—
cloruro de Vinilo con una rureza de 99,99%

™ la actualidad, la produccién de esas plantas es irsuficiente, por lo-
que se ha iniciado la construcoién de la tercera plante de Derivados Clorades,

Pera una capacidad de 150 000 Ton/afio de cloruro de vinilos



En le seccién de "Secado y Purificacién de Diclorcetano™, de le Planta de
Derivedos Clorados II, se estdn eliminando 735 Kg/br de una mezela de dicloroe-
tano, tricloroetano y pesados, debido a los problemas que se han presentado en
le operacién de los rehervidores E-304 y D-303, causados por el taponamiento que
ocasiona el carbén formado a las temperaturas de operacidéne BEstos mismos DPrO=—

blemas han evitado la operacién de una parte de esa seccién, de jando sin prooce-

sar el =fluente que estd siendo sliminado.

Este trabajo estd encausando a lograr los abjetivos siguientess

1) Disminuir las presiones (en las dos columnns)ds operacién para
que sea menor la formacidn de carbén.

2) Poner en operacién la columna D-304 para la recuperacifn de
6674 Ton/dia de dicloroetano,

3) Al procesar la corriente que estd siendo eliminada, disminuir
la contaminacién y

4) Obtener la utilidad quelas modificaciones permitane

Iste objetivo se tratard de alcanzar mediante cambio en las condiciones de
operacibn en el equipo ya existente y se calculard el adicional requerido, efeg
tuéndose un balance econémico de la seccién que ectd sin operar y del eguipo pro
puesto, para conocer las pérdidas que se han tenido »or ese equipo sin operar -

v lo conveniencie de llevar a cabo las modificaciones rropuestas.



II.-DESCRIPC

IOFN DEL PROCESDO,

L2 obtencién del cloruro de vinilo en ia planta Ge derivados clorados cons-

ta de los cinco pasos siguientes (los doa primeros son perelelos):

T.-
2.~

3e=

4=
Sem

Oxicloracién (con aire) dal etileno a l,2-dicloretano.,

Cloracién directa del etileno a 1,2-dicloretano

Secado y purificacién del 1,2-aicloretano crudo {elimina-
cifn de compuestos pesados),

Pirdlisis del 1,2-dicloroetano y recuperacién de HC1.

Separacién del 1-2-dioclorcetanc ¥ purificaciédn del producte
cloruro de vinilo,.

1

«= Oxicloracién ,- la reaccién principal que se tiene entre el

etileno, el (@ y HCl, es la sizuientes
C2E442EC1+30, 882 omgc124m20

La rezccién se lleva a cabo en tres reactores multitubu-
lares delecho fluidizado, usando cloruro ou'prioo como cg
talizador, soportado por Elu’mina, a una temperatura de -
280°C y a 2 atmo,sferea de presién nannme,trica..

la reaccién es exotérmica y sl calor se elimira Produ=———
ciando en la chzqueta del reactor, vapor de agua que se-
usard en el proceso,

L2 relacién real de alimentacién de reactivos al reactor
es eproximadzmente de 1/1.7/0.57, con etilenc en exceso-
a fin de maximizzr la conversidn del 4cido clorhidrico -
como reactivo limitonte y obterer buens selectividad, €1
2ire se emrlea para proporcioncr & la reaccién el oxige
no requerico. la alimentacidu =1 reuctor es de un solo -
raso y con 10,5% mol de (2,

Los prodicios de la reaccidn son separadoe de los ac’xli-—-
dos zrrasiiados y se luvan cor. &Zu8 1Timero y desrues ocon

/
®oga cougtica pora eliminar cuelquier cartid2d de HC1 ——



que no haya reaccionado, El producto 2si lavado es almacenado como diclorcetano
crudo en el F-108,

los gases de purgs de la reacocién, desrues de ser lavados se envian al reagc
tor de cloraciém directa, babiendo sido secados antes, pars sgotar el etileno re
sidual,

2.~ Cloracién Directa.- Bste es otro proceso para la obtencién del dicloroetano, a

partir de la reacoién F_ 013
CRH4 +C12—A8—— (RH4C12

En este caso se hace reaccionar cloro vaporizado y seco con etfleno gaseo0so, en
presencia de l,2-dicloroetano lfquido que actda como solvente y agente efifriador, —
usande cloruro férrico como catalizador.

la reaccién se lleva a cabo en un solo reactor a 52°C y una presién de 0.6 afme

En este proceso se forman subproductos debido = que se encuentran en contacto =
el diclorcetano y el cloro formasndo el tricloroetano dado por la reaccidn.

(@B4C12 + Cl2———————2H3C1l3 + HC1
El producto se derrama hacia la seccién de lavado y de aqui como dicloroetano -

ocrudo al F-108,

3.~ Secado y Purificacién de 1,2-Dicloroetanc.- El problema que =e analizarf en es-

te trabajo se localiza en esta seccidn por lo que esta parte del procesec serfa -
descrita con mayor detzlle.Del P-108 el dicloroetanoc es enviado por la bomba G-104

a la seccién de secado y recibido en el tanque de alimentacidén (P=301) a la torre
secadora D-301; se alimentg por medio de la G-301 con unapresién de 1.11 I(g/(!-2 -
absolutos en el domo. Ila eliminacién del agua se lleve a cabo mediante 1= circula
cién de vapores del rehervidor E-301, los cuales arrastran el agus y despues son -
separadas las dos capee por diferencia de densidades en el F-302, habiendo sido can

densados antes en el E-302,
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Por el fondo de la columna, donde se tienen 92°C y 1.33{5/0112 absolutes,
se ohtiene dicloroetano seco y con una pureza de 98,184, Las impurezas oconte
nidas en esta corriente son tricloroetanc 7 més pesados; se almecena en el ——
F-306 a 2.1 Kg/cm2 absolutos, de donde son alimentados por la bombe G-310 @ =
la columna purificadora de dicloroetano, la D=302. Estd columna opera con —.
1.08 Kg/0m2 absolutos y 85°C en el domo, en el fondo se mantiensn 1.44 Kg/t)m2
¥y 110.C. De esta columna se obtiene por el domo una corriente de dicloroeta=
no con 99.57% de pureza, que es condensado en el E~305 y acumulado en el =303
de donde es enviado una parte cono reflujo a la torre D=302 y la otra como oro
ducto seco y sin pesados al tanque de almacenamiento del dicloroetano puro —
F~-304 modiante la bomba G=304, La produccién de vepores se logra mediante-—
calentamiento con vapor de 3.87 Kg/CmZ.

Por el fondo de la torre y a travez del filtro H-301, se saca mediante =
la bomba G-313 un residuo conteniendo 42418 de dicloroetano ¥ 57.82% de tri—
cloroetano y pesados, que es alimentado a la columma separadora de residuos.-
'Esté columna tiene como objetivo separar el dicloroetano arrastrado por el —
fondo de la purificadora, asf como el tricloroetanc Y con ello reducir total-
mente la contaminacién aprovechando el tricloroetano Y los residuos més pesa-
dos como materia prima en la planta de percloroetileno y el diclorostano sepa
rado, recirculando hacia la seccién de pirélisis.

La columna opera con 500 mm Hg de vacfo ¥y una temperatura de 52,5°C en =
el domo y con 440 mm de mercurio de vacfo en el fondo v una temperatura de —
82,5°C .

Se obtiene por el domo un producto con 97.26% de diclorcetano, el cual -
es condernsado ;y ecumulado en los E-307 y F=305, de donde se recircula une par
te come reflujo y otra al F-306 por medio de la G-308, La presién de vach
en la D-304 se mazntiene por un eyector de vepor conectado al =305 (acumuleds
de reflujo) y por una védlvula reductora de presifn instalada en la desoarga =
de la homba G-313.

Los productos del fondo pasan al rehervidor D-303 y al F-307 donde es —
separado en tricloroetano de los pesados y enviadas
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las dos corrientes separadsmente a 1la planta de percloroetilanoc,
Pirdligis de2 Dicloroetano Y separacifn de ECl,~- &1 1,2-Dicloroe
tano puro almacenauc en el F=304 es bombeadc al vaporizador B-401,
con una presidn de 10,5 Kz/Cm2 donde es vaporizado mediante vapor
de medie, para alimenterlo & los kornos de piro’lisis, donde a --
480°C y 10 ¥g/Cm2, tiene lugar la formacién de cloruro de vinilo-

v deido clorhd'dnioo.

Ie convergifn er los hornos eg de 50Z y cada uno produce la mitad
del producto total obtenido, Se inyecta una pequefia cantidad de
cloro vaporizadc pare reducir la formacidn de carbén y otros sub-
productos,

Z1 efluente de los hornos rasa a] sistema de apagado que consiste
en poner en contecto direscto producto frio proveriente del F-402j
posteriormente se le separsn li'quidos mds pesados y una parte de-.
los vapores es enfriada en el F-403 y otra en los E-404 y E-405,~
para ser alimentados del F-402 a la torre absorbedora, donde serd
separado el HC1 con alta pureza, para ser enviado a oxiclorecién,
El cloruro de vinilo y productos mds pesados son absorbidos an —
2ceite pobre y por el fondo de 12 columne se obtiene una corrien-
te libre de acido clorhfdrico y compuesta principalmente por clo-
ruro de vinilo y dicloroetsno, que es enviado al tanque de balen—
ce F-413 para ser alimentada a la s8iguierte etspe,

Separacién de 1,2-Ticloroetanc y Purificecidn del Cloruro de vini
10.— Bel ™402 es bombesdz 1a solucidn a la torre separadora de -
clortro de vinilo, la cval opera a 3¥g/Cm2 y 16°C en el domo, El-
producto del domo, con 99% de cloruro de winilo es condensado y -
enviado a lz columrna redestiladcm, de l2 cue 3& obtiene un Pro—
ducto de alta pureza de MCV, de donde pasa zirevez de los =agotado
res de HCl, para ser almacenado como producto purc,

El Dieleroetano obtenido por el fondo de la D-301 es recirciulaio-
al F-306 para que le sean eliminados los resedos ¥ enviarlo de —
nuevo 2 los hornos,

Los fondos de la redestiladora de MCV, que son procuctos interme-
dios se envian a 1a planta de rerclorcetileno, pera que sirvan de

materia prima en la obtencidn de ese producto,



III.~-CONSIDERACIONES ECONOKICAS.

En las consideraciones econdémicas referidas aqui, se obtendrén los costos
del equino y deméis contribuyentes, para el presente afio. La inversién (6) es-
tard representada por la parte del eguipo instalado que no opera, en la seocién
de “"Secado y Purificacién de Dicloroetano®, y que no ha operado, a excepcibén -
de algunos periddos muy cortos en que se ha intendado; as{ mismo, se determina-
rén las pérdidas que rerresenta el drenar la cantidad de producto dispuesta pa
ra esa seccién sin operars

Esta seccién comprends el equipo instalado para la disminucién de pesados,
o sea, la parte alimentada por la bemba G-313, que maneja los ‘ondos de la pu-
rificadora de dicloroetano, D=302; el equipo es el siguiente

La columna de destilacidén, D-304

El rehervidor D=303

El tanque separador de pesados F=307

El condensador de resfduos ligeros E=309

El tanque separador de residuos ligeros F=308

Las bombas G-311 y G-307 de resfduos ligeros y
pesados respectivamente

El condensador de productos del domo B-307
El tanque acumuledor de reflujo F-305
La bomba de reflujo G-308 y
El eyector de vacfo G-309
El condensador de vapores del acumulador de reflujo E-308
Ceracterfsticas y costo del eguine nrincipal.

Torre D=-304 con »latos perforados

DI = 9C cm

L =785 em >

Presién de disefio = 2 Kg/en® man de vacfo

Material Acero al carbén

Costo . $100,00000

MOTOR (-306 pars el agitador del D-303
Potencia = 15 P $12,500,00



REHERVIDOR D303
Material Acero al ocarbén
Area de transferencia 46 ftz
Costo

CONDENSADOR E2309, DE RESIDUOS LIGEROS

Haterial Acero al carbén
Area de transferencia 20 ftz
Costo

CONDENSADOR B-307, DE 14 D-304

Material Acero al carbén
Area de transferencia 100 ft2
Cesto

CONDENSADOR E-308, (VAPORES DEL F-305)

Haterial Acero al carbén
Area de transferencia 22 ft2
Costo

TANQUE F-305, ACUMULADOR DE REFLUJO

Material Acero al carbén
Didmetro 0.8 M

Longitud l6 m

Presién 2 Kg/OIzm.I de vacio
Costo

TANQUE F-307, SEPARADOR DE RESIDUOS PESADOS

Material Acero al carbén
Didmetro l.3 m

Longitud 2.6 m

Presién 2 Kg/oan[ﬂde vacfo
Costo

$100,000,00

$ 60,000,00

$170,000,00

$ 65,000,00

$ 39,000,00

$ 119,000,00



TAWQUE 308 SEPARADOR DE RESTDUOS LIGEROS

Materisl Acero al carbén

Dicmetro 0.6 m

Longitud 1.0 m

Presién 2 Kg/cm2mande vacio

costo $ 29,000.00

ROMBA (-308 DE REFRNJO A& D-304

Tipo Centrifuga

Gasto 0.96 n3/h

Potencia : 1 BP

Costo $ 92,100.00

BONRA C-307 DE RESIDUOS PESADOS

Tipo Centrifugs

Gasto 1,33 m3/h

Potencia 0.5 HP

Costo $ 54,600.00

BOMRA G-311 DE RESIDUOS IIGEROS

Tipo Centrifuga

Gasto 0.6 m3/h

Potencia 0.5 HP

Costo 3 54,600,00
Costo del equipo principal ¢ 895,800,00

Costo de Instalaciéne- Se considers un 30% del costo del equipo principal
Cingt,= 895800 X 0.30= $ 268,740.00
Costo de Instrumentacidn.- Se estima en 30% el costo del equipo principal
Crnstr,=895800 X 0,30 = 8 263,740,00
Costo de la Tuberia.- Qe considera como el 354 del equipo principal

Cp =895 800 X 0,35 = $ 313,530,00
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Costo del aislante.— Bste costo se estima en un 10% del ccsto del equipo
principal.

Cy= 395,800 X0,10 = $ £9,580.,00

CCSTO FISICO DE LA SECCICY

Coato del aequipo principal $895,800.00
Costo de instalsocidn $268,740,00
Costo de instrumentacién $268,740,00
Costo de la tuberfa $313,530,00
Costo del aislantse $ 89,580,00
Costo Fisico de la Seccién 3 1536,390,00

Costo de Ingenierfa y Comstruscién,~ Se estima como el 32% del costo risf

co da 1 zeccidn

Covm 1,836,390 X 0,32 = ¢ 8 586,645.00

e

Reservas pare contingencia .— €onsiderado como el 10% del costo £{sico de

la Seccién,

Cp = 1,836,390 X 0,1C = 8 183,639.00

CAPITAL FIJ(,- e8 12 suma de los siguientes costose:

Costcfisico de la Seccidr 31,836,390.00
Costo de Ingenierfa ¥ Construccién 3 587,645.00
Cepital le resarva 3 182,639,00
Cepital Fiic 82 ,677,674.00

ITYFISTOY TOTAL,- En este ceso tard considerado coro capitel fijo sole-
mente ya que el capitsl de trabajo es muy regueio pare
ser considerado.,

Inversisn tot:1 es 12 czntidad que PENFY tiene invertido en esa 3sccién-
sin ;roducir nada, Si dicha cantid=d bhubiera sido colocada en un banco 2
plrzo fijo con el 16 % =2rual a dos efiog a la feck> se tendr!?, satiendoc-

que estd sin operar desae 1972, la cantidad de

2 607,674 X 1.16 X 6 = $5 111,041.C0
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’
o usando las ecuaciones para interes compuesto con el mismo redito del 16%
de interés anu=l durante 6 afios capitaligable cada 2fio, se tiene inversién

totel =~ igual a

Inv, T= C(1+R) %= $ 6 353,300,00
Suponiendo una vidae dtil del equipo de 10 afios con una depreciacidn en li-
nea recta se tiene

Capitel Pijo .
Vida Util del Equipo

Anortizacidn = § 260,767.00

Usando las eguaciones ae interds compuesto aplicados a la amortizacién, la
cual se hard a 10 afios con un interés del 6% anual capitalizable cada 6 ms

ses se tendrd un pago anusl por amortizacidn de

A=_Cr(1+r)™
*r )73
(2 607674) (.06) (1,06)2° - $  227,350.00
(1.06)20 _ 4

De acuerdo con este pago anual, en 6 afios que se tiene el equipo instalado

se ha pagadc
(2271350100)(6) - $ 1 364,100,00

El valor actial del equipo serd, la inversién total disminuida por la depre

eiacién durente los 6 afios que llave instalado, es decir

Inv, Actual= 2 607 674 — 1 364 100,00= $ 1 243 5T4.00

Ui andlisis mds conpleto de las pérdidas que hs tenide, incluird lo que se
he dejado de ganar por no produvoir ¥ lo que se ba perdido nor depreeiacién,

rare lo que habrd que czlcular los costos de produccidn

Costos Directce Por Afioe
Materia Prima,-la mezcla nrocedsnte de la coiurn= D-302 que serf ali

mentada a esta seccidn se estima n un costo de31,800,00 rpor toreleda,
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Fara Una Operacidén de 330 dfas Por Afo

Consumo por afio 5 821 Ton:ladss
Cesto por Tonelada $ 1 800.00
Cesto por zfio $10 500 000,C0

Vo serd considerado el costc por mano de obra, ya que esta seccién puede

ser operada con el mismo personzl ya existe:rte,

Serviios Auxiliarss,

a) lgue
Consumo snual 134 640 Tonelacas
Costo por Tonslada 3 0,20
Costo inuel $ 27 000,00

b) Vapor
Consumo anual 2 200 Toneladas
Costo por Tonelada $ 40,00
Cesto Anucl $ 88 000,00

o) Energia El€otrica 208 600, ¥w-Kr
Costo por FW-Er 3 0.45
Costo por a¥e £ 87 600.00

Los costos directos de produccién son la suma de los costos por materia prima,
nano de obra directa y servicios auxilieres.

Materiz Prima $10 500 000,00

Mano de Obra 2 00.00

Servicios Auxilicres & 202 600.00

Costos Directos $1Cc 702 600,00

Fl costo de manteaimiento del 8quipo ss considerd en un 4% del sapitel fi jo.
Cmttom 2607 674 X 0,04 = $ 104 307,00

No ser{: incluinos los gaetns generales de administracién, por lo cual se tieme



14—

Gastos Indireotos, dados por:

Costo de Mantenimiento ¢ 104 307,00
Amortigacién $ 260 767,00
Castos Cenerales de Administracién ¢ 0

Castos Indirectos $ 355 074,00

Costos Totales anuales:

Cestos Directos $10702 000,CO
Costos Indirectos § 365 074,00
Costoe totales de producecidn $11167 074,00

Utilidzd Neta = Utilidad Bruta - Impuestos

Utilidad Bruta = Ingresos por Venta « Costos Totales de Produccidn

Ingresos Anuales Por Venta

Producto 4 930 Toneladas
Precio por Tonelada $ 3 000,00
Ingresos Anuales $ 14 800 000,00

Utilidad Brutz = 14 800 000,00 - 11 167 074.00 =83 632 926,00
Utilided Neta = 3 632 926,00 X Q,5 = § 1 816 463,00

Rerntabilidads= 63,66%
Cantidad rerdide par intereses si esa inver@ién ee hubiers colocado em um banco
gon el 16 % Ce interss anual capitalimable cada afio ;
Perdida durante 6 afios =83 745 626,00
Gantidad perdida eomo utilidades al dejar de produeir
Utilidad neta anucl = § 1 816 463,00
Pérdide Res1:
Depreeiagién en 6 afics $ 1 364 100,00
Fcoteris Frima drensda $10 500,000Q00

Fdrdide Real £11 R64 1C~,00
FOTAs Todos los costos utilizados en esta seccién fueron obtenidos en el Departamento

de Estimaciones y Estadfstica del Instituto Méxiceno del Petroleo, pare el afio de 1978.



IV PLANTEAMIERNTO DEL PROBLEMA.

En el capitulo anterior se analizarén pérdides ocasionadas por la no operacidn
de la seccién de remosidén de pesados, gue comprende desde la Torre D-304 y el equi=-
Do implicado en la secuencia dal Drocceso, hasta las bombas que manejan los produc—
tos y subproductose

Aqui se analizarén los problemas por los cuales no opera dicka seccibn, asi co
mo los que ocasiona la eliminacién de la corriente, que debs servir como materia ——
prima para dicha seccién,

4 las condiciones fijadas para la operacién normaly, se ha nuesto en operacidn-—
dicka seccién solo en pocas ocasionses, teniendo que pararse a las pocas horas por -
inundacién y aumento de presién en la columna, as{ mismo por auﬁento de temveratura
en el rehervidor y disminucidn de los flujos efluentes del mismo D-303. &En todas—
les ocasiones se comprobd que la ceusa erec taponamiento en el D-303 por la gran ——
cantidad de carbén formado sobre el cuerpo del cambiador en donde se incrusta obg=
truyendo el flujo.

Bste teponamiento es 12 causa de que se tenge que sacar de operacién para lim—
pieza el D-202 r on consecuencia toda la seccibn., Como el tiempo requerido para la
limpieza de dicho equipo es mayor del que tarda operando, se ha optado por no poner
lz en servioio y el materiael que deberd ser procesado esta siendo drsnado.

Ahora bien, la causa de ese taponamiento, es la temperatura alta necesaria en
el rehervidor a esa presién y como esa presién astd controlada por la vélvula PRC-2
231 (Conectada a la 1lfnea de nitrégenoc) 7 el eyector G-309, no se puede disminuir—
esa presidn para abatir la temperatura en el fondo de lz colunna.

Por otro lad6, con la eliminacibén de esa sorriente drendndola, se estd envian—
do a las azuas de desecho contaminantes del tipo de derivados clorados. Ademis, esa
contaminacién ha rebasado las aguas superficiales para encontrarse hasta en lag =-—

aguas del subsuelo, lleganio a encontrcarse compuestos de ese tiro en las aguas ds -

los pozos que Ddroporcionan agua potahla al complejo.
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Prircirzlmente por este prohlera y el taponamiento en la D-303, es por lo que
se hace neceszria une modificacién en dicha seccibn, con lo cuél se acabarfa esa ——
contamiracién y se obtenirfa més diclorostano con la pureza suficiente parza la pro-
duccidén de cloruro de vinilos

Por otra parte, en la D-302 (purificadora de Dicloroetano), gue opers a = —
1.44 Kg/cmz absolutos en el fondo con 110°C, tambtién se forma carbén por esa alta —
temperatura; incrusténdcse en el rehervidor E-304, lo cual oczsiona que se desmonte
cada mes para su limpieza y 2demés aumenta la concentracién de carbén en la~c:§'rrieg
te de alimentecién a la D-304 por lo gue tambidn es necesario cambiar las condicio-

nes de operacién en esta torre, disminuyerndo la preeidn de operaciéne



v PRUEBAS DEL LAEORATORIO ) & NUEVAS

CONDICIOPFES DE OPERACICEN

El diclorceteno recuperedo de la secciédn de pirélisia, que ro rea-—
cciond es enviado al F-306, de donde es alimerntedo, junto con el producido y
seco a lz D=302 para su purificacién, le corriente obtenida por el fondo de
1a columnz %r=e dicloroetznn, tricloroetano y mis pesados.

En El lzboratcrio se efectvarén pruebas con diferentes materiales, (a-—
rena, o=rbén activado y tierras daatomaceas), tendientes a eliminer peque¥zs
cantidades de carbdén arrastrado de la seccién ce piro'lisia. ¥ingvno ds estos
experimertos dio resultados positivos, pror lo que ss efectuaron destilaciones
a diferentes presiones, para buscar aguella que, a su temperatura corresrondi
ente minimigara la formecién de ca2rbvén,

Ias destilaciones se lievearon a c2to en ur rango de presidn de 1.0 a 0,1

Kg/om® de presién absoluta, obtenidndose los siguientes resultado promedio:
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TABLA No. g

ALIMENTACIOF A IA D-302

RESULTADOS DEL LABORATORIO

Corrida Preeidn abs | . Temrerature Terperatura 2 en peso
Kg/cm2 inicial de eb °Clrina] ge ob 0 | de residucs
1 1.0 71 95 3,12
= 0.9 68 90 2,94
- 0.8 65 87 2,84
4 0.7 63 85 2.2
5 0.6 60 82 2,60
6 0,5 56 80 2.47
7 0.4 51 76 2,25
8 0.3 47 71 2,00
9 0.2 40 66 1,61
' 10 Gl 32 62 1,28
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Esas destilaciones demostreron que se diminuye la formaciém de carbénm,
desde 3,15 # & la presién de 1.08 Kg/co®, prosién que se tiene actualmente -
en el domo, hasta 1,8% a la presiém de 0.24‘[!8/0112, presién elegida para las-

nuevas condiciones de operaciém de la columna purificadora.

Se observa tambien, que hay una dismimucién en la formacidén de carbén-
para la D-304, de 2,11% a la presién de 0.353 Ig/o-zabs, a la que actualmente
opera, hasta 1,48 % a la presién de 0,158 Kg/elzabs, presién que tendre en el

domo, para las nuevas condiciones,

Con estos cambics de presién se disminuird la formacién de carbém en
los rehervidores de las dos colummas, obteniendose por una parte, alimentacid
para la D-304 con menos impuresas y por la otra, se podrd pomer ez operaciém-

esa seccidn,

Esz disminucidn de presién puede logrerse mediante la instalacién de =
una vflvula controladora de presién en la linea de alimentacién a la columna—
D-302 y de un eyector conectado & los no condemsables del condemsador E-305 o
al acumulador ™303, los vapores arrastrados pueden separerse posteriormente
por diferencia de densidades y reoircularse al sistema de secedo, lLas nusvas
condiciones propuestad parz esa columna serdn 0,400 Kg/cnzabs, oon 43.,5°C en

el domo y 78.5°C en el fondo.

La columna D-304 cambiard sus condiciocnes de operscién a 0,213 atm de
presién abscluta, pera lo que se reczlculard el eyector conectado al avumula—

dor de reflujo.
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DISCUSION DE  RESULTADOS

Operando a las condiciones actuales la columna purificadora, se tiene una
formacidén considerable de carbém en el rehervidor, el wusl se incrusta obstru-
yeondo la operacién y conduciendo al cambio de rshervidor para su limpieza en -
periodos de 30 dfas aproximadamente, segin los datos obtenidos experimentalmen
te en el laboratorio (tabla No. 1) del compde jo, disminuyendo la presién hasta
04247 Kg/cnzab- en el domo de la columma, (y una temperaturs de 43,5°C), se ——
tiene una disminucién de caerbonizacién de 3.15 a 1.8, lo cuzl equivale al 43%.
Desde el punto de vista de dfas operando, esta modificacién aumentaria el tiem
po de cambio de rehervidor a 51 dfas, casi el doble del tiempo que tarda actud

mente,

Este khecko, a un cuendo no elimine totalmente la incrustacidén, si la dism
minuye y al aumentar el tiempo requerido para limpieza, aumenta la vida del =~

equipo en esa misma proporcién y disminuye los costos de mantenimiento anual,

Sin embargo, y aunque es necesario disminuir la carbonizacidn (y eon\ollo)
los costos de mantenimiento), pars poner en operacién la columna eliminadora -
de pesados, D-304, aquel beneficio es menor, comparado con lo que se gana al -
operar la D-3Q4, ya que por una parte, se obtiene mds producto intermedio -
(DCE) pare la seccién de PirSlisis y por la otra, se evita la contaminacidén, -
al dejar de drsmar esa corriente de alimentacién,

Si la columna D-304, disefiada para operar con 0.353 Kg/onzabs, no se ha -
podido poner en servicio, ya gque la temper=ture del rehervidor, aurmfjue es menar
que la del E-304, conduce a una meyor carbonizecién, debido 2 que hay mayor —
concentracidén de tricloroetanc y otres impurezes de compuestos més pesados, se

espera que disminuyendo es? presién hagta 0.158Kg/cn2 (locuel equivale a una -
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dieminucién en la formecién de carbén de 2,11 a 1.48, o sea un 30%), se ten
ge un tiempc rzzopsble de operacién, ya que es el fin que se busea con estas mo-

dificacidnes,

Los resultados obtenidos en las consideFaciones econémicas y recéloulos del

equipo, serdn comentados en las conclusiones.
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VI CALCULO DE EQUTIPO EXISTENTE Y 2L
ADICIONRAL REQUERIDC PARA EL CaAmMBIO

El cflculc de la T-302 se efectuarf para obtener las mismas concentra
ciones en el domo y fondo, (con las mismas concentraciones de la alimentacién),
cambiando las condiciones de operacidn & la presién de 0,4 Kg/om2 abs para lo—

cual se calculard el plato de alimentacién,

Como la alimentacién es dicloroetanc con ligeras impurézas que pueden
coneiderarse como un sclo compuesto y representadas por el tricloroetano, se
aplicardi el método de Mc cabe-thiele parc una mezcla binargia, tomando en cuenta
las siguientes limitaciones del método,(8)

a) E1 1{quido Y el vapor presentes durente un tiempo en un plato, al-

cangan el equilibrio termodinfmico entre las dos fases,

D) Se considers unz mezcla ideal, por lo cuel se eplicard la ley de -
Roult,

c) la columna opera adiesbfticamente, es decir, no hay intercambio s« de

calor entre et medio y la columna,

d) 1a temperstura de alimentscidén serd igual a la temperaturz de sbu—
1lioién de 1la megcla,
) La presién de operacién se considere unifcrme e igcual a 0,400 Kg/cm2

absolutos,
1) la composieién de l2 rezecla se considera binaria,
Los datos de equilibric se obtendrin del manual de operacién de ¥onsan

to Besign Ce, Como se ha supuesto gque la solucién sigue lz Isy de Roult, en—

tonces
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De las ecuaciones (1) y (6) se tiene

- A A
he—t (1N

Utilizando las ecuaciones (5) y (7) y los valores de las presiones de vapor
ottenidss del citado manual se tiene la tabla 2. estos datos de "X e T" gra
ficados dan la curva de eguilibrio a una presifn total de 0.400 Zg/cm2 abso-

lutos, \



P = PA" XA (1)

Pp = ?B" XB -(PB" (I-XA) (2)
Donde

b Presién parcial del 1,2-Piclorcetano

PBa Presién percial del 1,1,2~Tricloroetanc
PA“-Presién de vapor del 1,2-Dicloroetano puro
PB'gPresMn de varor del 1,1,2-Tricloroetano puro
x- Fraccién mol del 1,2-Dieloroetano

K= Fraccién mol del 1,1,2-Tricloroetanc,

De acuerdo con la ley de Dalton

14

Po= By Py (3)
Dondse

PT = Presién total del sistema.
De las ecuaciones (1), (2) y (3) se tiene

P = P, ¢ (1-X,) Py, (4)
y

T w Paoei P

i ®
La presién parcitl en el vapor esta dads per (&)

Py = Fply (2

londe
Y, = Freecién mol en el vapor de 1,2-Diclorostano,

—24-
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DATOS DE EQUTTIRRTO PAR: BL STSTEMA DCE-ICE a 0,387 ATM

TEMPERA U A;;O - ET:BOABS fo=Ft frpecroel mep 5 4y

55 0,387 0.130 0,257 0.257 1 1 1
57 0e410 0.139 0.248 0.271 1,059 0.915 | 0.969
59 0,440 0,152 . 0.235 0,288 1.137 0.816 0,928
61 C,468 0.166 0,221 C.302 1,209 0,732 04885
63 0,50 c,182 0.2¢> 2.320 1.297 0.640 | 0.831
65 0e541 0.200 0,187 0. 341 1.398 0,548 04766
67 0458C 2,219 0,168 G361 1.498 0.465 | 0,697

" 69 0,622 0,236 0,151 0,386 1,607 0,391 | 0.629
Tl 0.664 0.253 0,134 0.411 1.716 0.326 | 0.559
73 0,713 0.273 0.114 0,440 1.842 0,259 0477
75 0,780 0292 0,095 C.468 1.964 0,203 0. 398
77 0.515 0.310 C.077 0,505 2,106 04152 0.321
79 0.568 0.332 0,055 0.536 2,243 €.102 0.230
81 0,920 0,350 0.C37 04570 2,377 0.065 | 0.154
&4 1.000 0,387 0,000 0,512 2,583 0.CC 0,000
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BALANCES 1E MATERTA

De la figurs No. 1

Ralance total

FeDei (8)

Balance de 1,2-DCR

FXy = DX + WK, (9)
Londe
F = “limentacién Kg/ur
D= ;)eatilado Kg/hr
¥ = Resfduo Kg/br
Xg= Fraccidén mol del 1,2-DCE en alimentacién
X,= Freccién mol del 1,2-DCE en el destilado

D Fraccién mol del 1,2-DCE en el resfduo

Puesto que es oondicién de este métcdo, que lcs flujos modares ° traver

Gs cada seccién sean oonstantes, se obtendrdr los datos en moles,

Partierdo de una 2li-entacién de 30 159 Kg/br y una concentracién de -
98,18 4 en peso de 1,2-Dicloroetano y 1,827 d» triclorcetaro en peso, se ob
tendrd un producto con 99,57 % en peso de 1,2-Diclorcetenc y 0.43 € on peso
del tricloroeteno, El préducto del fordo (le actualmente 'irensdo), con—
tiene 42,18 £ en peso de 1,2-Dicloroetano y 57.82 de 1,1,2-Tricloroetano —
(con pequefirs impureza~ 1o productos wés pesados, que par: afectos de célog

lo, quoden incluidos como ‘riclormetsna),
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Przociones molares

98.18/92

G 98.18/99+1.82,/122,5 = 98.64
5= - - 99.63
99.57/99 # 0.43/132.5
- 42,18/99 L

42,18/99 + 57.82/133.5

Pesos Noleculares promedio
W= (0.9864) (99) + (0.0136) (133,5)= 99.47
M- (0,0968) (99) + (0,0032) (133.5)= 99.11

= (0.4959) (99) + (0.5041) (133,5)=116,39

Basge: ura bora de operacidn

Srbstituyendo valores en las ecuaciones (8) y (9)
P R

- 303,197 (0,cR64 - 0,4959) - 296,92
\U'§§68 = G'Z?Jg)

W = 303,197 ~ 296,902 = 6,295

Ta apliczcién de este =m<todo supore que los flujos orlzres son constantes
en cada seccién de la columna y que 1os calores lztantes de 2mbos componentes—
Sor Luy cercenos, siturcién que se aprlicerd par: el cilculo del nfrero Ae rlo-
tcs tedricos, uszndo las ecuzciones corresponiientes er base a la figura Ne, 1.

Ia linea de operacidn de la zona de enriquecimiento estf deda por la ecua

cidn egigmiente,

TR S (19)

X -
nel T TRy Tt T




Ia 1fn2a de operecién de la zome de agotamianto estd dada por.

- W
L = X
w1 ="Fow »- ET-w W (a1)

q &
Y = q.‘lx— ey (]2)

donde
X = Concentracién dl DCE lfquido en cualquisr punto de la columra
X= Concentrzcidn del DCE 1fguido en el plato "m"

X = Concentracidn del DCE liguido en el platc "n"

Y = Concentracién del DCE vepor en cu2lguier puntr le la cclurma

m= Concentracién del DCE vapor en el plato "m"

Yr- Concentrzcién del DCE vapor en el nlato "n"

R = Relacidén de reflujo dada por

R= Lo/D
Lo = Raflujo ¥g/nr
T = Flujo molar de 1fquidos en le seccifr de agotamiento

g = Cantided de caler requerido para convertir una mol de 2limentaciédn
de su condicidén LF. a varor saturado dividido por el calor latente-
molar, revresentédo por

B =tk
q= L = e

By = by

1

L (13)

Y



OBRTENCTON DEL REFLUJC MININMO

Prre un lfquido saturado, la ecuacién (12) revrasanta una lines recta —

con pendiente infinitz, por lo que es una linea vertical que rasa ror el punto

plat

Uniendo el punto (XD, Y = XD), con el runto (XF’ ) y prolongando esta -
1fnea hasta el eje de las ordenadas, figura Wo, 4,80 obtiens le ordenada al -

origen de la ecuacién (10), ror tanto

%

Wrea - oot

Rmin-—ajx%gz-— SHEs 015

Usando el mismo reflujo real del dissfo, ¢ 2% 1,0 se tiene
v ’

Zrezl = 2 Wrin = 1,0
la ordsnada real al origen es 0,4984.

Tragando la ecuacién (11) desde el punto X=X, baste la interseccién de-
lag liness de operacién de 1la alimentacién y enriquecimiento y trazendo los -
platos, ss encuentran 10 platos tedricosy 4 para la zona de reotificacién y

6 para la de agotamiento,

CALCTULO DEL PLATT DE ALTMENTACTON REAL

Puesto que la columna tiene 40 platos rezles, serdn usados estos datos -

rara el cdlculo de la eficienciz, por lo que

Fp

Bficiencia (B) =
Ll
E = 10/40 = 25 %

El plato de =2limentacién serd

4/0,25 = 16



=31~
Actualmente se alimenta en el plato 21, teniendo conmecciones para alimentar
el plato 25 y en el 17, por 1o que se recomienda cambiar esa alimentacién al pla,
to 17. :
No serdn efectuados mds cdloulos de la columna y solo se determinardn los
requerimientos de vapor y agua de enfiamiento en rehervidor y condensador respes

tivamente, para las nuevas temperaturas.

BALARCES DE ENERGIA

Balance totaly, de la figura No.v 1

Thp + Q3 3, + Dby + Wy (14)

Balance a2l rededor del condensador y aeumulador

ViE; = Dby + Loho + Q (15)
Comos hb =0 Y
R = Lo/D entonces lo = ED

Substituyendo estas igusldades en la ecuacidn (15) se tiene
D(B+1)El-DhD(R41)+Q. 2

Q =D (R+ 1)(H = by (16)

% = G+ Dhy + Wy = Py an)
Donde
El = entalpia de los vapores del domo K cal/mol
by = entalpia del destilade (1fquido) K cal/mol

by = entalpia de la alimentacién K czl/mol

B¥ = entalpia del residuc ¥ cal/mol

Q, = calor retirado en el condensador K cal/hr

% = calor cedido em ol rehervidor K cal/hrs



L= entalpiz del vapor viene dada por la ecuacién

- ¥ - =5 - (
B = ¥X, [cp‘ (1,-7,) +)\A] + (1-x,) ¥y [ch (7, T°)+;\BJ (18)

Donde

MA’ ‘43 = pescs moleculares ds 1,2-DCE y 1,1,2-TCE

[+ C _p = Capacidad calorffica del 1,2-DCF y 1,1,2-7CE puros K cal/¥g °C
pA’? “pB ) IR

’1‘1 = Temperatura del vapor en el domo °C
To = Temperatura de referencia °C (T,=0)
)\A' B Calor latente de vaporizacidn del 1,2-DCE y 1,1,2-TCE purcs X cal/Kg

XA # Freecidn mol del 1,2-TCE en el 1fguido destilado, que para sata cas>

es ignel a "Y!

las temperaturas del domc y del fordo se deterninan tomando on cuenta la
cufde de presi’n por platd, para la que fue disefkds la columna, esto s3, de —

0,005 ¥g/em? por plato.

Presfon en el domo = C.40C = 0.009 (17) = 0,247 Fg/cm? abs
Fresién en el fondo # 0.400 + 0.009 (23) = 0,607 Xg/cm2 abs

La “emperaturz del domo es ia corresjordiente & esa pres:én, pars la mezcla
satureda, cvando lz suma ce suspresiones d= vanor sea igual (multiplicadas por—

su fraceidn mwol) a (.247 Kg/em abe .
Fp= B P04 (1-X) Pe =0.247
(0.9968) (0.240) + (¢.0032) (C.n78) = 0.239 atm

Y la temperctura correspondiente a esa rrasidn es 43.,5°¢C

Ie temperatura del fondo estars dada rar la co-respordiente a 12 presidn -

de 0,527 atm rarea el 1fguidc :3turade,
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PT - XA PA" + (I-IA) PB° = 0,587
(0.4952) (0.853) + (0.5C41) (0.326) = 0.587 atm
Presiones cc¢ vapcr que correszonden a una temperetura de 78,5 °C

Ia temperatura de la alimentacidn estard dada por la correspondiente a 1la

presién de saturacifn de 0.400 Kg/em2 , es decir
Pr= Ko (¥A°) + (1-xF) Pp® = 0,387 atm
2 (0,9864) (0.391) + (0,0136) ( 0.132) = 0,3874

A esta presidy corresronde una temperature de 55.6 °C .

¢dlculo de Batalpias.
a Ty= 43,5 °C de la ecuacién (18) se tiene
H,8(99)(0.5968) [0.191 (43.5)+82)+(133.5)(0.0032) [0.189) (43,5)+60]
E;= 8 941 Koal/kg mol

l1a entalria del destiledo estd dada por

B = x‘x‘cpA (Tp = 7,) + 4y (1-X,) ch(TD- & (19)
Substituy=ndo datos 2 43,5 °J para el 1f;uido se tiene

by = (99)(0,9968) (0.3117(43,5) + (133.5)(0.0032)(0.277}(43.5)

hy = 1 340,18 X cal / Kg 2ol

De la ecuacién (16) se ozlcula 9l calor elimirado er =k condensador,
Qo = 29€,9 (2) (€341 - 1 340)

Q, = 4 500 €CO ¥ c2l /br



Fntalpia de la alimentacién,

Este término estd dado por 1z ecuacidn.

brawrc o (T=Te) + M(1-K,)  y(mem,) (20)
a T = 55,6°C

g = (99)(0.9364)(04317)(55.6-0) + (133,5)(0,0136)(0.288)(55.6-C)

by = 1 750 Kol /Fg mol

Entalpia del residuo

hy= xAxA_cm (Tw-’r,) + MB(I-XA)CPB (_'r“-fr_) (21)
a T =785 °C |

by . (99) (0.4959)(0.333)(78.5)+(133.5)(0.5041)(0.,292)(78.5)

h, _2 826 Xcal/Kg mol

Ve la ecuacién (17) se tiene

Q = 4 5000 000 + (296,9)(1340) +(6.295)(2626) ~ (303.197)(1 750)

W = 4 4000 00 K cal / hr
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Célculo del condensador.

Solo se calculerf le cantidad de agua de enfriamiento ya que se tendrd la mis-
ma cantidad de vapores ccndensables, con el mismo equipe ¥ las mismas condiciones =
del aguaj el condensador maneja el agua por dentro de los tubos, en dos pasos y por

la corazz, en un sclo paso, los vapores de dicloroetano,

Q= wcpAt (22)
Donde

¥ = Cantidad de agua de enfriamiento

CP- @pacidad calorffica del agua

ARt Yy
t, = Temperature de salida del agua de enfriamiento (45°0)
$; = Temperatura de entrada del agus de enfriamiento {32e0)

Para esas temperaturas se tiene un flujo de agua de

v 4200 20000 = 346 154 Kg/nr

Lo cual representarfs un ahorro de 62 149 ton/afio
Para no tener desperdicio de £rea se puede cperar con el mismo flujo de ague
¥ solo se tendrd que calcular la temperatura a la salids, la cusl estard dada por

o

1

& - Ry 2 e

Célculo del rehervidor.
El rehervidor es un vaporizador vertical Con un paso por los tubos § uno por—
la coraga, usando vapor de agua de 3,87 Kg/ouz Como medio de calentamientc que oir

cula por la coreza y por dentro de los tubos se tiene la mescla a vaporisar,



Solo serd calculada la centidad de Vvapor necesario pare temer esa vapo-
rigacién,

= WA (23)

De aqui despejando L se tiene

& 4_400 000
w, - = - ST = 8 600 Kg/hr

Bombas

La bomba que maneja los fondos de ls columna disminuye la presién de ——
succién, pero la cafda de presifn en la bomba ne es altereda Ja que tambien
ha disminufdo la presién que tiene que vencer, permameciendo iongitud.- b 4 6_1_5
Betros de tuberfas sin alteracidn,

La bomba de reflujo, tal vesz tuWiera que recalcularse pare poder enviar
el producto hasta el tanqus de almacenamiento F-304, pere como actualmente =
este no es utilizado y en su lugar se utiliza uno de la planta de Glorados I,
el FB-2(2D, que se encuentra a 50m-.. de la descarga de la bomba a diferencia

del P-304 que se encuentra & 300 mte. s DPuede usarse lz2 misma,

Vdlvula Reductora de Presidén,
la presién de la columna D-302 serd dada por esta vélvula, la cual pro
porcionard una reduccién de 1.283 Kh/cm2 (presidn = la que 8¢ alimenta sctusl

mente) basta0,400 Kg/om2, presién que ha sido elegida para la nueva operacidm

Se caloulard el coeficiente de descarga de la vdlvula para obtener sus

carscter{sticas, (7,11)

El coeficiente de.8emgarga estd dado por

¢, = & (c/an)? (24)



Donde

c Coeficiente de descarga de la vdlvula.

v

Q

Flujo a su trgves en OPX
G = Oravedad espesifica del stoloroota.no
AP = Cafda de presidn a iravés de la vilvula en psia
El flujo que mamejare es 30 159 Kg/hr , o sea.
Q= 103.5 GPN

Como siempre se le da un margen para su capacidad,el flujo corregide serd

_1.5 veces el normale
Q, =(145)(103.5) = 170 &P
@ = 1.17 ( G/ea?)
AP e=12,5 psia
¢, = (170)(.17 / 25t -5
Con este dato se ve en las tablas del fabricante, figurs No. 5, encontrén-
do adecuada una vflvula de igual porcentaje, modelo 667 ED de 24 pulgedas, com~

brida pars 150 Psia EF, de acero al oarbén con interiores de acero inoxidahls«

y con mn costo de $ 24,000.00 (datos de FISHER CONTROLS):



CAICULO DEL EYECTOR PARA IA D-302

Pare mantener esa presidn de vacfo em la columna se instalard un eyeotor a
una linep de vapores efluentes del acumulador de reflujo, este syector operard
con vapor de agus de 17.6 Kg/clz man como fluido motris, La lfnea que sale del

tanque acumulador de condensado es de 2plg de didmetro,

Se instalard un sistema de postcondensacién con agus de enfriamiento, descar
gando & un tangme receptor a ls presién atmosferica, del cual puede separerse-
el dicloroetano arrastrado y enviarse de nuevo a la torre de secado pare recupe

rarlo,

Caracteristicas para el cdloulo,

Flufdo motris: vapor saturado
Temperature 406°F

Presién 17.6 f"g/uz man
Presién barométrica 759 mmHg

Fluido a desalogar.vapores de dicloroetano

Presién de succién 7.0 plg Hg (0.234 atm)
Presién de vapor 4 plg Bg (0.134 atm)

Yem eraturs 38eC (en la succién)
Presién de descarga atmosferica

No condensables aire infiltrado (40 1b/hr)
Condensables vapores de dicloroetano
Peso molecular 99

Composicién 99,57 %

Presién de vapor 0.134 atm

Calor latente 83 calf



Volumen total del sistema 4 000 ft3
Agua de enfriamiento a 32°C
Con el volumén total del sistema (de aproximadamente de 4 OOOftS), tomando
en ocuenta las recomendaciones de fa‘nriounte-'y con la presién requerids, se de-
termina, con el uso de la figura No. 6, la cantidad mixrima permisible de aire =

infiltrado,
“ire infiltredo = 401b/br

Pare una presién en la suceién, de Tpgl Hg, con una temperatura de 35°C, =
la presion del vapor de dicloroetano e$=de4pgl Hg y del aire es de 3pgl Hg, com

lo cual e puedeobiener el flujo de dicloroetano, mediante la férmula

e (#5)
‘B Pn

Donde

Aire

= dicloroetano
= Flujo de condensables e incondensables 1b/hr

Peso molecular

W m w4
]

= Presién de vapor

Substituyendo datos enm la ecusoién (25), se tiene

W iiS 18 = 1® 1b/hr de DCE

b (299 (3.0)
Para obtener la capacidady el consumo de vapor se convertird el flujo de di
cloroetano en aire seco equivalente, utilisando los factores de correccidém por -
. Peso moleoular y por tempereturaj conm la férmula (26) y las figures No. 7 y 8.

Flujo del gas (1b/hr)

Relacién por 1 Relacién por
Temperatura X

Aire seco equivalente = (26)
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De las figuras No. 7 y 8 se tiene

Relacién por temperatura = 0.995

Relacién por peso molecular = 1.48

Substituyendo valores en la ecuacién (26) se tieme

182
(0.995) (1.48)
De aqui que la capacidad del eyector serf de

Aire equivalente = = 124,0 1b/hr

40 + 124 = 164 1b/kr de aire seco

Consumo de Vapor

Usando la grdfica de la figura N . 9, para eyeotores de una etapa, -
ura presién de swccién de 178 mm Hg abs y para vapor motirisz de 100 psig ,
el cual serd corregido para 250 psig, se tiene
Relacién = 3.4

vapor motrisz= 164 X 3.4 = 557 lb/hr de vapor de 100 psig
Pare obtener el gasto de vapor a las ocondiciones de 250 psig, se uti
liza 1a grdfica de la figura No. 10 de donde.
Factor por presién del vapor = 0.78
Luego entonces,

vapor motriz = 557 X 0.78 = 435 1b/hr de vapor a 250 psig.

T amafle del eyector

El tamafio del eyector serd obtenido de la figura No. 11 (datos de la
Worthington Corp) como una funcién de la presién de succién, en plg Hg -
abs y de la capacidad, de la cual se obtiene, para una capacidad de 1641b

por hora y una presidn de sucoidn de 7 plg Hg, un tamafio de 3plg.



Como la tuberia dispomible para su instalacidn es de 2plg de didmetrc, se Te
comienda que se cambie por una tuberfa de 3 plg de difmetro, para que el eyec

tor pueda tener ese difmetrc en la succidén.

Con estas caracterfsticas del eyector, la Cfa.ASTEC de México, propor—-

ciona la siguiente cotizacidn.

Eyector marca ASTEC, de disefic ¥ fabricaoién Nacional, modeio V-3, fabri
cado en fierro fundido A-48 clase 30 y con tobemen A-T, Tipo 303, con coneg

ciones briidadas de succién y de descarga con 3plg de didmetro nominal,

El eyeotor requiere para su operacién de 395 lb/hr de vapor secc y satu

rado a 250 psig.

Precio en México - ¢ 25,000,000
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CAICULO DE IA COLUMNA D-304

Esta columna consta de 10 platos, tieme un didmetro de 90 om y una al-
ture de 7.85 m; temdrd la misma aliment2cidn que en su disefio original, —
735 Eg/br de la meszcla Dicloroetamo-Trieloroetans ¥ se obtendrd un producto
por el domo con 97,0 ¥ de Diclorcetano y 3.0 % de 'l‘rielorootano; por el fon

do se obtendrd una corriente residual con 8,25 % en peso de Dicloroetano,

Se efectuardn los cdloulos para determimar el plato de alimentacién, -
tomande la alimentacidn como una mezola binaria y que sigue la ley de Roult
cambigndo la presién de operacién a 0,213 atm y que se alimenta como liguid

saturadog

Para el cdlculo del nimero de platos tedricos serd usado el método de

McCabe-Thiels, con las mismas suposisiones hechas en el cédlculo de la D-3(R2

Para caloular los datos de equilibrio se usardn las ecuacionmes (5) y -
(1) Y los datos del ya oitado manual, a la presién total arriba mencionada,

con lo cual se obtiene la tabla No. 3, graficando Y contra X,se obtiene la

tiguralo.4.(
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TABLA Yoo, 3
DATOS DE EQUILIBRIO PARA EL SISTEMA DCE-TCE a 0,213 ATH ABS
TeC P e ' R P = B 01 E S<p8l P /R %, i 1,
40 0.213 0.067 0.146 0.146 1 1 1
42 0.229 0,076 0.137 0.153 1.0751 0.8954 0.9626
44 04247 0,083 0.130 0.164 1.1596 0.7927 0.9192
46 0.267 0,092 0,121 0,175 1.2536 0,6914 0,8667
48 0,281 0.100 0,113 0,181 1.3192 0.6243 0.8236
50 0.317 0,106 0.107 0.211 1.4883 0.5071 0.7547
52 0.340 0.119 0.094 0.221 1.5964 0.4253 0.6789
54 0.368 0.129 0.084 0.239 1.7280 0.3514 0.6072
56 2.399 04140 1.073 0.259 1.87% 0.,2818 045279
58 0.431 0.151 0,062 0,280 2,0237 0.2214 0.4480
60 0460 0,161 0,052 0.299 2.598 0:17% 063756
62 0.498 04175 0,038 0.323 24,3389 0.1176 0,2750
64 0.504 0.188 0.025 0,346 2,.5089 0,0722 0,1811
66 0.571 0.202 0.011 0.369 2.6817 0.0298 040799
6746 0. 602 0,213 0,000 0,389 2.8263 ) ()




BALANCE DE MATERIA

En los balances de materia y energia serdn usadss 1ss mismas ecuaciones
que pare la D-302, substituyendo los datos respectivos, se tiene

Fracoiones mol

X _42,18/99 - 0.4959
42,18/99 + 57.82/133.5
. 97/99 = 0.9780
X = 577595 + 3/133.5
8.25/99 = 0.1081
x‘ -

8.25/99 + 91.75/13345
Pesos moleculares promedios
M, =(0.4959)(99) + (0.5041) (133.5) = 116439
X, = (0.9780)(99) + (0.022) (133.5) = 99476
X, = (0.1081) (99) + (0.8919) (133.5)=129.77

Base:s una hora de operacién,sustituyendo valores en
Fae D+ W
F = 6.315 Kg/mol/hr

D=2 FP=1W
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Despejando D de las ecuaciones anteriores se tiene
P (X, -

(X _ Xy)

Substituyendo valores de la ecuacidn anterior se tiene

D o 82315 (49,59 - 10.81)
9780 - 10,81

D = 2,815 Kgmol/hr

W = 6.315 - 2,815 = 3.5 Kgmol/hr

El cédloulo del nimero de platos téoricos serd con las ecuaciones que se

usaron para el odlculo de la D-302

Zona de rectificacidn

S T T e T+ 1 (10)

Zona de Agotamiento

T 11)
BTITEIV Mt N :
Linea de la alimentacién
X
Y- 9 o o F (12)

q-1" q-1
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OBTENCION DEL REFLUJO MIEINO

Pare alimentacién de lfquido saturado

q=-1

Y la ecuacién (12) es uma linea vertical que pasa por X = x' en la figure 4

Tragando la linea de operaciém de la seccién de rectificacién, pasando por la
interseccién de la linea de operacién de la salimentacién y la linea deequilibrio,-

hasta X=0,se obtiene la ordenada al origém para el reflujo minimo dada por
= 0.514

R+1

De donde

XD
nlin-—o—:ST-—l- 0-903

Usando el mismo reflujo real que tiene de disefio,

Breal = 2.4

entonces
Bmin = 2,65

La ordenada real al origen serd

% - 0.9780 - 0.2876
R real+l 2.4 + 1

Representadas las tres lineas de operacién, se traza el nimero de platos ted—
ricos, obteniendo siete.
Como l‘iﬁ{oluma consta de diez platos reales, se usardn esos dos datos para-

obtener la éfieionois, o sea

Eficiencia -—!:——- 7 = 0,70
10
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El plato de alimentacién serd = 35.’— =17

la columna tiene conecciones para alimentacién en los platos 8 y 6, por

lo que se recomianda se alimente en el plato No. 6.

BALAECES DE ENERGIA

Para efsctuar el balance de energia serdn calculadas las temperstures de
domo, alimentacién y fondo, utilizando la miema périds de presién por plato, qw

para digefio original, es decir. 0.010 atm.
Por lo tanto, la presién en el domo serd 0.153 atm (O.lSSIg/onz)
la presién en el fondo serd 0.253 atm (0.261 Kg/clz).
la tempeyature del domo serd la correspondiente al ligquido saturade a

0.153 ata

P,

w = X,P,° + (1-X,) Py = 0.153

A una temperatursa de 33.5 °C.
Py = (0,978)(0.156) + (0.022) (0.047) = 0.1536 ata

La temperature de la alimentacidn estarf dada por la correspondiente a

la presién de 0.213 atm

P

ps KB, + ((1-K,) Ppe = 0,213

Py = (0.4959)(0.318) + (0.5041)(0.108)=0,212 atm

Que corresponde a la temperatura de 50°C

La temperatura del fondo serd la correspondiente & la presién de 0.253atm

Pp= (0.1081)(0.574) + (0.8919)(0.214) = 0.253
Que corresponde a la temperatura de 66.6°C
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En la determinacién del ocalor aliminsdo del condensador y el afadido en el
rehervidor se usardn las mismas ecuaciones del balance de energia efectuado pam
la D=3023

Q = D(R + 1)(H, = k) 7

% = G * Dy + Wy Py

la etalpia del vapor serd dada por la ecuacién (18)

Luego TD = 33,5 °C
B, = (99)(0.978) [ 0.188 (33,5 - 0) + 83] +(133.5)(o.og2)@.170(33.5)41]

H) = 8 842 Kcal/Kgmol
la entalpia del destilado serd, a partir de la ecuacién (19)

By=(99)(04978)(0¢32)(33.5) + (133.5)(0,022)(0424)(33.5)
by = 1 061.5 Koal/Kgmol

Celor eliminado en el condensador, de la ecuzcién (16)

Qe = 2.815 (344)(8842 - 1 061.5) = 74 500 Kcal/hr
Entalpia de la alimentacién, apartir de la ecuacién (20) serd
a T = 50°C
be = (99)(0.4959)(0.314)(50) + (133.5)(0.5041)(0,279)(50)
by = 1 710 Kcal/Kg mol
Ia entalpia del residuo, la obtenemos de la ecuacién (21)

a T = 66,6 °C
by = (99)(C.181)(0,322)(6646) + (133.5)(0.8919)(C.284)(6646)

by = 2 481.5 Keal/Kg mol
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E] calor afindido en el rehervidor serd a partir de la ecuaocién (17)
Qq = T4 500 + 2,815 (1061.5) + 3,5 (2481.5)=6.315(1710)

Qy = 75 400 Koal/hr
CALCULO DEL EQUIPO AUXILIAR

Los balances de energia efectuasdos anteriormente serdn usados pers recal-
cular el condensador y el rehervidor pars las nuevas condiciones, Como la texm
peratura del domo no puede disminuirse con agua de enfriamiento, se condensarén
los vapores destilados corn metanol al 20%, que se encuentra disponible y con -

datos de propiedades fisicoquimicas en la planta 2 una temperstura de 5°C,
Cdlculo del condenssdor

El condensador es un cambiador de caler (1 - 1) con él dicléroetano circw

lando por los tubos y por la coreza fluird el metznol.

»

La temperatura de entrada del matanol es de 5°C con el mismo gasto y sélo

se calculard la temperatura de salida, a partir de la ecuacidén (22)

- g -

C&lculo del Rehervidor

El rebervidor operard con los mismos flujos de residuos, usardc vapor de=
3487 Kilogramo por centfmetro cuadrado abs para efectuar la waporizacién y se
calculard la cantidad necesaria con el uso de la ecuacidn (23)

R I R Y. Kg/br de vapor
8 510
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CALCULO DEL EYECTOR  G-309

Como el eyector instalado se disefic para producir un vacfo menor que el
requerido, y puesto que no se pueden cambiar las condiciones de operecidn (flg
Jjo y presidén del vapor motris), pare lograr mantener una presién de 116mmHg abs
y una temperatura de 33,5°C en el domo de la colummna, es necesario calcular -
otro eyector en el cual ge utilizard el mismo vapor motris de 17,6 Kg/c-z mane

métricos (satursdo),

Carscterfisticas para el cdlculo,.

Fluido motris vapor saturado
temperatura 406°F

Presién : 17.6 xg/cm2

Presién barométrica 759 mmEg

PFluide de la succién vapores de dicloroetano
Presién de succién 4.5plg de Hg abs
Presién de vapor 2 plg Hg

Temperatura 30°C

Presidn de descarga atmosferica

Fo condensables aire infiltrado (10 lb/hr
Condensables dicloroetano

Peso molecular 99

Composicidén 97.18 %

Presién de vapor del aire 2 plg Hg

Volumén total del gistema 400 ft3

Agua de enfriamiento 32 oC

Usando este volumén total del sistema ¥ la gréfica de la figura No. 6, se

tiene
Aire infiltrado = 10 1b/hr



Pare una presién en 1& succién de 4 plg Hg y una presién de Japor del Di——-
cloroetano de 2 plg Hg, asf como una presidén de vapor em el aire de 2 pl Hg, se

obtiene la cantidad de Disloroetano a partir de la ecuacién (25)

¥, « A0)09)2) | 5 aine de peE

Para obtener la capacidad y el consumo de vapor, se trensforma el flujo en
aire seco equivalente, usando la ecuscién (26) y las figuras 7 7 8 de donde se
tiene

Relacién por temperatura = 0.99

Relacidn por peso moleculars 1.48
= = 23 1b/hr
Aire seco equivalente 0.99)(1.4 3 /
Ia capacidad del eyector serZ entonces

10 + 23 = 331b/br de aire seco equivalente
Consumo de vapor

Con la eyuda de la figure Fo.9, pare eyectores de una etapa, una presidén de

succién de 100 mulg y para vapor motris de 17.6 Kg/caz, 88 tiens

- 6., 1b de yapor
Belacién = 6.3 Th 25 atc

Por lo tanto
Vapor motriz =(33)(6.3) = 208 1b/br a 100 psig
Pare hacer la correccién a vapor de 250 psig, se usa la gréfica de la figu

ra Fo. 10 y se obtienpun factér ds 0.78 s ¥ el vapor serd

Vapor motris = () (0.80)(208) = 166 1b/hr de vapor a 250 psig.



Tamafio del eyector

Usando nuevamente la figure No, 11, pere las nuevas condicicnes, se tiens
un eyector de 2plg, mediano, pare lo cual se encuentrs disponible 1a lfnea de

vapores a la succién con 2 plg de difmetro,

Pare un eyector de estas caracteristicas y este tamafio, ASTEC de México-

da un costo aproximado de $ 20,000,00



-53—

COIICLUSICNES Y RECOMENDACIONES

l.~ Por no estar en operacién la D-304, se ha dejado de obtener $1 816 463400

por conceplo de utilidades anuales,

20= Si 1z cantidad qué representz la inversién en ese equipo, hubiera sido de-

positada en un banco, actualmente se tendrfa un carital de $ 6 353 300,00-

= De las consideraciores econdmicas, tzmbien se observa, que la pérdida real
representada por el desperdicio del eguipo ( depreciacién ) instaledos sin
operar y la mzteria prima que estd siendo drenagza, asciende a - - -

$ 11 864 100,00 anusles.

4o~ Las pruebzs de laboratorio demmestran gue disminuyendo la presién de ope—-

racién de las D-302 y D-304, se disminuye la formacién de cerbén en un 43%.

S5¢~ Al disminuir la formacién de carbdén en tal oantidad, se disminuye el costo
de mantenimiento y de operacién en casi un 50% y en $ 11C,000,00 respecti-

varente.

6= Se calculd el equipo existente para las nuevas condiciones de operacibn, -
dadas por 0,247 kg/cm2 Y 43¢5°C en el domo de la D-302 y por 0,158 kg/cm2 -

J 33+5°C en el domo de la D-304.

Te= Estos c&lculos demuestran que lcs flujos que manejard ese equipo, por el lg
do de proceso, no cambian v 86lo se han modificado un poco los flujos de w—
los serviciog, por lo tento buede seguirse operando con el mismo, yra gque la-
disminuecién de presidn no lo afecta, pues ecste equipo ha sido disefado para

soportar 2 kg/ mg manonmétricos de vacio,
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8+ Se calculd el eguipo necesario para logrer la diminucidn de las presiones
y temperaturzs en esa seccién los cuzles aumentan el monto de la inversién
en § 70,000,00 y el costo de produccién en $ 80 000,00 anuales por consumo

de vapore

Por las conclusiones anteriores, se recomienda la instacién de una vdlvula
controladora de presién en la lfniea de alimentacién a la colurna rurifica
dora D-302, y un -eyector de -avor conectado a los vapores del acuruledor-

de reflujo, F-303, para mantener la presién requerida.
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ANSI Classes 125 - 600

Equal Percentage Cage

FIGURA

No. 5

Tamafio de vdlvulas de igual porcenteje. Pomada de Tisher

Full Sized Restricted
For additional body information
FLOW COEFFICIENTS see Guletia 51.1:E0
E l P t Equal Pemen@ag.e
qual Fercentage Characteristic
T X_*
Cosffi- g_odv m::;tm' T‘[:::'[ Valve Opening—Percent of Total Travel Rmi
cisnits t In. In. 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100 | ¢,
Ha&1-1/4| 1-5/16 | 3/4 783 154 2.20 2.89 221 576 783 | 109 141 R
1172 | 178 | 34 | 152 263 387 541 745| 112 17.4 245 30.8 3538 | .70
=2 2.5/16 [1-1/8 | 1.66 2.93 4.66 6.98 | 108 16.5 254 37.3 50.7 | -59.7 ‘|72
29/2 | 218 |1-1/2 | 343 713 | 108 151 22.4 337 492 711 89.5 994 |71
3 3716 1122 | 232 753 | 109 17.1 27.2 43.5 66.0 970 | 120 136 |68
3 2378 2 585 | 116 8.3 302 49.7 79.7 | 125 171 205 224 |68
6 7 2 |28 25.8 433 67.4 | 104 162 239 3 | 316 368 394 73
v 8 8 2 |ss 380 584 867 | 130 189 268 371 476 567 23
(Liquid) | 8 8 -3 270 58.1 | 105 188 307 478 605 695 . | 761 818 |.74
1172 | 1-5/16 | 3/ | 1.12 1.56 2.22 310 4274 8.7 a1l | 131 182 231 |83
Tog 1-5/16 | 3/4 923 1.42 2.09 284 [ 411 5.83 858 [ 12.8 185 243 |77
2172 | 18 | 38 | 157 257 382 | .- 5.44 764 | 115 1822 26.7 35.1 439 |.79
2.3 | 2516 |1-1/8 | 175 311 477 707 | 107 17.0 279 415 580 | 707 |75
S 2-7/8 _|1-172 | 382 765 | 114 16.9 255 382 80.5 85.7 | 105 112 79
3 43/8 2 540 | 10.1 15.8 26.7 45.2 712|111 169 232 274 78
h&1-1/a| 16/16 | 3/4 | 312 48.3 674 944 | 138, 191 270 380 483 562 [32.7
1-1/2 178 | 3/4 | 537 902 | 131 183 256 382 578 811 1-1020 | 1180 1330
2 2.5/16 | 1-1/8 | 60.4 | 107 164 238 358 546 851 1280 | 1680 | 1880 [332
2.9/2 | 278 |1-172 121 239 359 497 727 1090 1600r. | 2320 | 2910 | 3230° (325
3 3716 | 1-172 152 253 360 545 854 1350 2150 | 3230 | 3930 | 4470 |32'9
4 4-3/8 2 [200 374 587 970 [1580 2520 4100 | 5890 | 7040 | 7580 [338
6 7 2 |a28 851 |1430 |2270 3480 5500 8200 (10,900 [13.000 |13,900 [35.3
8 8 2 631 (1200 [1810 |2660 |3960 5790 8300 [11.600 [15600 |19:300 [34.0
8 8 3 867 |1880 |3350 [5880 9850 [15.000 [20.600 |25.000 [27.300 [29/400 [35.9
9 [(3572 [ 1516 | 34 | 206 | 580 804 [ 104 145 206 294 419 587 773 [33.4
2 1-5/16 | 3/4 | 325 | 430 720 955 | 139 197 290 410 583 783 [32.2
2172 1-7/8 | 34 | 562 | 834 | 129 179 246 377 577 851 [1180 | 1480 [337
3 - | 26216 |1-1/8 | 68.0 | 114 171 246 367 545 813 [ 1300 |1840 |2370 [336
4 27/8 |1-172 [132 256 380 553 816 1210 1860 | 2750 | 3600 | 4040  |3610
[ 438 2 |219 369 542 864 1430 2230 3480 |5280 [7360 | 9140 333
hat1/a[ 1516 | 3/a 156 2.42 3.37 4.72 6.90 9.55 135 19.0 24.2 28.1 [32.7
1172 17/ 3/4 269| 451 6.55 9.15 | 1238 18.1 28.9 40.6 51.0 59.0 (330
2 2.5/16 1178 | 302| 535 820 | 119 179 273 426 64.0 84.0 93.0 (332
2.1/2 | 27 1-12 | 805| 1200 18.0 249 36.4 545 800 | 116 146 162 [325
3 3716 |1-172 | 7560]| 127 18.0 273 427 67.5 108 162 197 224 329
) 3378 2 100 | 18.7 29.4 485 790 | 126 205 295 352 379|338
6 7 2 21.4 | 426 715 | 114 174 275 410 545 650 695 (353
8 8 2 |316 | s00 906 | 133 198 290 415 580 780 965 [34.0
8 8 3 434 | 940 | 168 294 493 750 1030|1250 | 1370 | 1470 [359
a 11/2 | 15/16 | 3/4 203 2890| 402 5.20 7.25 10.3 a7 210 29.4 38.7 [33.4
2 1-5/16 | 3/4 163 2.8 3.60 478| 635 9.85 145|205 292 392|322
2172 178 | 3/4 2.81 147 6.45 895| 123 189 289| 426 59.0 74.0 [337
3 2-5/16 [1-1/8 | 340| s570| 855 123 184 27.3 407 65.0 920| 119 [336
4 2-7/8 |1:172 | s60| 128 19.0 27.7 | 408 60.5 930| 137 180 202|360
s 3378 2 1.0 185 | 271 432 715 112 74 264 368 457 |333
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Ejector and Vacuum Systems
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Ejector Suction Pressure , mm. Hg. Abs.
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Estimacign del vapor requerido para eyectores.
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