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I .— IN TR0DTT 0 CI0N. 

El dicloroetarc, metería prima rara la obtención de cloruro de vinílo, es

uno de los c•roductos petroquímicos básicos, más importantes para el desarrollo

industrial, en la fabricación industrial. La demanda actual en el mercado No— 

oional, de cloruro de vinílo(y de dieloroetar_o) ha superado la producción, te— 

niéndose que recurrir a la importación. 

Éstos productos, por pertenecer a la petroquímica básica, s6lo PMM ( como

empresa del Estado) puede obtenerlos. 

a : rivera planta productora de Diolorostano y cloruro de Viáílo, ¡ nota— 

lada en Véºoo, se oonstruyó en el Complejo Industriºl ie Pajaritos, Veraoruz, en el

año de 1968, oon capacidad para obtener 37,600 ton/ aHo de diclorostano— de 99.

984 de pureza, 19 60C lo./año de Cloruro de vinilo con una nureza de -- 99.98% 

y 12 000 Ton/ alío de oloruro de etilo. Seta última sección nunca fué — operada y

actualmente se encuentra operando solo la seooión de Dieloroetano. La intensa

corrosión que se tiene en ese medio ha da$ado muy fuerte a -- ese equipo

externamente, y aumentada a la corrosión interna que sufre el aqui po de

la aseei6n de cloruro de Vinilo (por manejar Leido clorhídrico), deter— minó el

paro de esa secci6n desde hace tres aS os. En previsión

de tal situación y para satisfacer la demanda, que :: mentaba, se construy,

6, en el mismo con le.,o, la Planta de Derivados Clorados II, con s capacidad para

obter_er 120000 Ton/ año de dic'_oroetano 70 000 Tonlaño de — oloruro de

Vinilo con una _areza de 90.99<Z la actualidad, 

la producci6n de esas plantas es insufioiente, por ln— que se

ha inioiado la construcoidn de la tarcera . lanta de Derivados Clorados, oa_a

una capaoidad de 150 000 Ton/ año de olcr. iro de rinílo. 
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la sección de " Secado y Purificaei6n de Dicloroetanoe, de la Planta de

Derivados rlorados II1 se están eliminando 735 Kc/ hr de una nezcla de dáoloros— 

tano, tricloroetano y pesados, debido a los problemas que se han presentado en

la ope^ ación de loe rehervidores Br304 : D- 3039 causados por el taponamiento que

ocasiona el carb6n formado a les temperaturas de operación. Setos mismos pro— 

blemas han evitado la oueraci6n de una parte de esa sección, dejando sin proos— 

ser el efluente que está siendo eliminado. 

Este trabajo está encausando a lograr loe abjetivos siguienteas

1) Dieninuir las presiones (en las dos columnas) de operación para
que sea menor la formación de carbón. 

2) Poner en operación la columna D- 304 para la recuperaoi6n de
6. 74 Tor./ dia de dicloroetar_o. 

3) 61 procesar la orriente que está siendo eliminada, disminuir
la _ont :minació;n 3

4) Obtener la utilidad quelas modificaciones permitan. 

Este objetivo se tratará de alcanzar mediante cambio en las condiciones de

operación en el equipo ;; a existente y se calculará el adicional requeridos efec

tuándose un balance económico de la sección que eetá sin opera_ y del equípo pro

puestos para conocer las pérdidas que se han tenido llor ese equípo sin operar — 

y la conveniencia de llevar a cabo las modificaciones propuestas. 



II.- DESC R1PC1OA DEL PROCESO. 

La obtención del oloruto de vinilo en la planta úe Derivados cloradoe corve- 
ta de loa cinco pasos siguientes ( los dos nri,aeroe son pa- alelos) s

I.- Oaicloracidn ( con aire) del etileno a 1, 2- dicloreta2o. 
2.- Cloracidn directa del etileao a 192- dicloretano

3.- 3e0ado y purificazión del 1, 2- dicloretano crudo ( elimina- 
ci#n de compuestos pesados). 

4.- Pirólisis del 1, 2- dioloroetano y reouperacidn de EC1. 

5.— Separación del 1- 2- dicloroetano y purificación del producto
cloruro de vinilo. 

1.- Ozicloraei6n .- La reaccl6n principal que se tiene entra el
etileno, el 02 y HCl, es la si&vientef

C2H¢+ 2ñC1+ 02CuC12- C2E4C12+ 1320

IB reacciór. se '_ leva a cabo en tres reactores multitubu- 
larea delecho fluidizado, usando cloruroouprioo como ca
talizador, soportados F por elumina, a win temperatura de - 

280eC y a 2 atmósferas de presión manometrica. 

La reacción es ezotérmioa y el calor se elimina produ-- 
ciando en la chaqueta del reactor, vapor de aEtia que es - 

i

usara en el pmceeo. 

Ls relación real de alimentaoión de reactivoe al reactor
es eproximadamente de 1/ 1. 7/ 0. 57, con éjileno en exceeo- 

a Pin de maximizar ip. converai6n dei ácido dlorhídrico - 
como reactivo lim"" te y obtener buera selectividad. E1

aire se em - lea para proporoioner a la reRecidn _ el oxime
no requerico. La alimentaci6i, al reactor es de un solo - 
paso y con 10. 5 mol de Cr. 

Los " moiteios de le. reaoclón son aelarrdoe de les só- i— 
dos arrastied.os y ae l,.van cot. a¿ -,¡F, ; rime r0 J ée9Fue3 non
Sosa caustica ?_ ` 

eliminar cualquier eartidad de RC1 — 



que no baya reaccionado. El producto asi lavado es almacenado oomo dioloroetano

crudo en el F- 108. 

los gases de purga de la reacción, despees de ser lavados de envían al reao

tor de eloraci6n directa, habiendo sido secados antes, para agotar el etileno re

sidual. 

2.- Cloraci6n Directa.- Este es otro proceso para la obtención del dioloroetano, a

partir de la reacción

QF
C13

H¢ + C12 C2B4C12

i este caso se hace reaccionar oloro vaporizado y seco con etíleno gaseoso, en

presencia de 1, 2- dioloroetano líquido que actúa como solvente y agente etfriador, 

usando cloruro férrico como catalizador. 

la reacción se lleva a cabo en un aolo rear_.tor a 5290 y una presi•Sn de 0. 6 afa. 

Aa este proceso se rorsaan sobprod+actos debido a que se encuentran en contacto - 

el dioloroetano y el cloro formando el triclorostano dado por la reaocidn. 

C2H4C12 + C12-- Qx3C13 + HCl

91 producto se derrama hacia la sección de lavado y de aquí como dioloroetano - 

orudo al F- 108. 

3.- Secado y Purificaei6n de 1, 2- Dielorostane.- $ 1 problema que se analizará en eer- 

te trabajo se localiza en esta sección por lo que esta parte del proceso sería - 

descrita con mayos detalle.Del F- 108 el dioloroetano es enviado por la bomba 0- 104

a la sección de secado y recibido en el tanque de alimentación ( F- 301) a la torre

secadora D- 301; es alimenta por medio de le 0- 301 con unepresi6n de 1. 11 Kg/ Ca- - 

absolutos en el domo, la eliminación del agua se lleva a cabo mediante le circula

ción de vapores del rehervidor E- 301, loe cuales arrastran el agu: y despues son - 

separadas las dos capas por diferencia de densidades en el P- 302, habiendo sido cm

densados antes en el 1- 302. 
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Por el fondo de la columna, donde se tienen 92° C y 1. 32Kg/ Ce2 absolutes, 
se obtiene ' icloroetano seco y con una pureza de 98. 18 Las impurezas Conte

nidal en esta corriente son tricloroetaro y más pesados¡ se almacena en el

P- 306 a 2. 1 Kg/ em2 absolutos, de donde son alimentados por la bomba 0- 310 a - 
la columna purificadora de dicloroetano, la D- 302. 1at£ columna opera con -.. 

1. 08 Kg1cm2 absolutos : 85° C en el domo, en el fondo se mantienen 1. 44 Kg/ Cm2
y 110. C. De esta columna se obtiene por el domo una corriente de diclorosta- 

no con 99. 57% de pureza, que es condensado en el k- 305 y acumulado en el P- 3031
de donde es enviado una : arte como reflujo a la torre D- 302 y la otra como pro
docto seco y sin pesados al tanque de almacenamiento del dioloroetano puro — 
P- 304 mediante la bomba 0- 304. La producoi6n de vapores se logra mediante - 

calentamiento con vapor de 3. 87 Kg/ Cm2. 

Por el fondo de la torre y a travez del filtro I- 3019 ee saoa mediante - 
la bomba 6- 313 un residuo conteniendo 4$. 18 de dicloroeta^.o y 57. 82% de tri— 
cloroetano y pesados, que es alimentado a la columna esparadora de residuos. - 

Está columna tiene como objetivo se - arar el dicloroetano arrastrado por el — 
fondo de la purificadora, así como el tricloroetano y con ello reduoir total- 
mente la contaminación aproveohando el tricloroetano y los residuos más pesa- 
dos como materia rrima en la planta de peroloroetileno y el dicloroetano sepa
ralo, recirculando hacia la sección de pir6lisis. 

La oolumna opera con 500 mm Hg de vacío y una temperatura de 52. 56C en - 
el domo y con 440 mm de mercurio de vacío en el fondo y una temperatura de — 
82. 5* C . 

Se obtiene por el domo un producto con 97. 26% de dicloroetano, el cual - 
es Condensado ;; ac= ulado en los E- 307 y P- 305, de donde es recircula una par
te come refli_ijo y otra al P- 306 por medio de la 0- 308. La presi6n de vao$ 

en la D- 304 se mantiene por un erector de vapor conectado al P- 305 ( ao^. ladr

de reflujo) 7 por una válvula reductora de presión instalada en la descarga - 
de la bomba 0- 313. 

Los productos del fondo pasan al rehervidor D- 303 w al 11- 307 donde es — 
separado en tricloroetano de los : asados y enviadas
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las dos corrientee sepsxedemente a le planta de pero lorosti_eno. 
4.- l' é " sis dei Dicloroetano y separación de EC1.- il 1, 2- Dioloroe

tono puro almacenado en el F- 304 es bombeado al vaporizador E- 401, 
con una presión de 10. 5 %g/Cm2 donde es vaporizado mediante vapor

de media, pera alimentarlo a los hornos de pirólisis, donde a -- 
480° C y 10 HQ%'Cm2, tiene lugar la fermacidn de cloruro de vinilo - 
y ácido elorbádsdoo, 
U conversión e- los hornos es d, 503 y cada uno produce la mitas
del producto total obtenido, ce inyecta una peque$a cantidad de

cloro vaporizado rara reducir la formaoidn de carbón y otros sub- 
produc to s. 

F_ efluente de los hornos pasa al sistema de apagado que consiste
en poner en contacto directo producto frió proveniente del F- 402# 

posteriormente ee le separan líquidos mío pesados y una parte de— 

los vapores es enfriada en el 0-403 y otra en los E- 104 y 2 -405, - 
para ser alimentados del F- 402 a la torre absorbedora, donde ser& 

separado el E01 con alta pureza, para ser enviado a oaiclorecidn. 
El cloruro de vinilo y productos mete pesados son absorbidos en — 
acei.te Pobre y por el fondo de le columna se obtiene una corrien- 
te libre de Aido clorhídrico ,v compuesta principalmente por clo- 
ruro de vinilo y diolorostano, que es enviado al tanque de balan- 
ce 11-¢ 13 para ser alimentada a la silriente etapa. 

5.- Sepa - ación de 1, 2 lioloroetano y ? urific2>cidn del ^ loruro de vini
lo,- del a- 403 es bombeada la solución a la torre separadora de - 
elorcro de vinilo, la cual opera a 3Kg/ Cm2 y 169C en el dono. El - 
producto del domo, con 99% de cloruro de rinilo es condensado y - 
enviado a la ccli—2sra redestiladera, de la evo ge obtiene un Dro— 
ducto de alta pureza de ?[ CV, de Borda pasa ; Iravez de loe ggotadº
res de EC1, Dara ser almacenado como producto puro. 

El Dielorostano obtenido por el fondo de la D- 501 es reoirc-:;i^:o- 
el F- 306 para que le sean eliminados los pesados y enviarlo de
nuevo a los hornos. 

Los fondos de la redestiladora de * CV, que son procuctos interme- 
dios se envían a la planta de percloroetileno, pera que sirvan de
materia prima en le obtención de ese producto. 
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III.- C O N S I D E R A C I O N E S S C 0 N O N I C A 3. 

En las consideraciones económicas referidas aquí, se obtendrán los costos

del eq=ino demás contribuyentes, para el presente año. La inversión ( 6) es- 

tará representada por la parte del equipo instalado que no opera, en la seoci6n

de " Secado y Purificación de Dicloroetano0, y que no ha operado, a ezoepoión - 

de alsnmos peri6dos muy cortos en que se ha intendado; así mismos se determina- 

rán las pérdidas que representa el drenar la cantidad de producto dispuesta paf
ra esa sección sin operar. 

Esta sección comprende el equipo instalado para la disminución de pesados, 

o sea, la parte alimentada por la bemba G- 313, que maneja los `_'or_dos de la pu- 

rificadora de dicloroetano, D- 302; el equipo es el siguiente

La columna de destilaci6n, D- 304

El rehervidor D- 303

El tanque separador de pesados P- 307

ElEl condensador de residuos li;eroe E- 309

El tanque separador de resídios líSeros P- 308

Las bombas G- 311 y 0- 307 de resíduos ligeros y
pesados respectivamente

El condensador de productos del domo 1- 307

El tanque ac•.imulador de reflujo P- 305

Ira bomba de reflujo G- 308

El elector de vacío G- 309

El condensador de vapores del acumulador de reflujo E- 308

Características y costo del eSei, a _ rincipal. 

Torre D- 30.^, con : latos perforados
DI= 00 cm

7R5 cm
Presión de :?_ se o 2 RS/

cm2
man de vacío

aterial Scero al oarb6n
Costo 410,' 000. 00

MOTOR G- 306 par? el agitado_ del D-303
Potencia - I.5 uP 312100. 00
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RERERVIDOR D- 303

Material Aoero al carbón

Area de transferencia 46 ft2

Costo
3100, 000. 00

CONDENSADOR W09, DE RESIDUOS LIGEROS

Material Acero al carbón

Area de transferencia 20 ft2

Costo
60, 000. 00

CONDENSADOR $- 307, DE Li D- 304

Material Acero al carbón

Area de transferencia 100 ft2

Costo
3170, 000. 00

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

Material Acero al carb6n

Area de transferencia 22 ft2

Costo
3 65, 000. 00

TASQUE P- 305, ACUMULLDOR DE REPLUJO

Material Acero al carbón

Diámetro 0. 8 M

Longitud 1. 6 m

Presión 2 Kg/ o` 2~ de vacío

Costo
3 39, 000. 00

TANQUE P- 307, SEPARADOR DE RESIDUOS PESADOS
Material Acero al carbón

Diámetro 1. 3 m

Longitud 2. 6 m

Presión
2 Kg/

002»
t}Mde vacío

Costo
3 119, 000. 00
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NQr1E 308 SEW -WOR DE LIGEROS

Materiel Acero al carbón

s

Piametr. 0. 6 m

Longitud 1. 0 m

Presidn 2 Kg/ em2MIUde vacío

costo $ 29, 000. 00

PO.MPA 0- 308 DE R FRUJO A D- 304

pipo Centrifuga

Gasto 0. 96 m3/ h

Potenoia 1 FP

Costo f 92, 100. 00

BOIBA G- 307 nE RESIDUOS PESADOS

Tipo Centrifuga

Gasto 1. 33 m3/ h

Potencia 0. 5 EP

Costo 2 549600. 00

BOMBA G- 311 DE RESIDUOS LIGEROS

Tipo Centrífuga

Gasto 0. 6 m3/ h

Potencia 0. 5 HP

Costo S 54, 600. 00

Costo del equipo principal t 895, 800. 00

Costo de Instalacidn.— Se considere, un 30; b del costo del equipo prinoipal

CInst.- 895800 x 0. 30- $ 268, 740. 00 - 

Coeto de Instrumentación.— 9e estima en 301 el costo del equipo principal

CInstr.- 895800 F ' 1. 30 - 8 268, 740. 00

Costo de la Tuberi?.— $e considera como e1 35? del equipo principal

CT - 895 800 z 0. 35 - E 3139530. 00
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Costo del aiblante.- éste coste es estiro en un 101% del cc ato del equipo
principal. 

CA- 395, 800 XO. 10 - 9, 580. 00

COSTO FISICO DE LA SECCI09

Costo del equipo principal 895, 800. 00

Costo de instalaci8n 268, 740. 00

Costo de insti-amentacidn 268, 740. 00

Costo de la tubería 313, 530. 00

Costo del aislante 89, 540. 00

Costo Físico de le Sección 1,@36, 390. 00

Costo de Ingeniería y Constrcxión.- Se estima como el 32% del costo fief

co de l+ sección

Cryo 1, 836, 390 X 0. 32 - 3 $ 586, 645. 00

Reservas para contingencia .- fgnaiderado como el lJ del costo Pi9ico de

la Sección. 

CR - 1, 836, 390 X O. lC - 3 183, 639. 00

CAPITAL FIJC.- es la o^ de los siguientes costos: 

Costofisioo de la Secciót 31, 836, 390. 00

Costo de Ingeniería y Construcción 3 5879645. 00

Capital le reserva $ 183, 639. 00

Capital Filo 12, 6" 7, 674. 00

9F3SIC9 TOTAL,- fin este chao será considerado cono capital fijo sola- 
mente ya que el ca_ ital cie trabajo es ~ Fequeio pare

ser considerado. 

Inversión tnt-1 es 12 cantidad que POT, tiene invertido en esa 3aoci6n- 

sin ,, roducir nada. Si dicha cantidad hubiera sido colocada en un banco a

pl- zo fijo con el 16 ? trual a dos aRos5 a la feeht se tendrie, Whier_do- 

que está sin operar dende 1972, la cantidad ele

2 607, 674 X 1. 16 X 6 - 15 111, 041. 01
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o usando las ecuaciones para int:eres compuesto con el mismo rédito del 16% 

de interés anuel durante 6 años capitalisable cada año, es tiene irversidn

total - igual a

Inv. T6 C( 1+ R) t. S 6 353, 300. 00

Suponiendo una vias útil del equipo de 10 años con una ñspreeiacidn en li- 
nea reota se tiene

amortización . 
Capitel rijo

260, 767. 00
Vida Util del Equipo

Usando las ecuaciones as interéa compuesto aplicados a la amortización, la

cull se hará a 10 años oon un interés del 6? anual capitalizable cada 6 me

ese se Undrá un preo anual por amortización de

A• Cr l+r n
r  

A-- (
2 607674) (. 06) ( 1. 06) 20

S 227, 350. 00
1. 06) 20 _ 1

Pe acuerdo con este pago anual, en 6 años que se tiene el equipo instalado
se ha pagado

2271350. 00)( 6) - 3 1 364, 100. 00

E1 valor acLal del equipo será, la inversión total disminuida nor le deprª
siaoi6n durante los 6 aros cue lleva instalado, es decir

Inv. Actual- 2 607 674 - 1 364 100. 00. 3 1 243 574. 00

an lisie más comcia' c de las rérdidss cue hs tenido, inel•u r? lo que se
he dejado de ganar por ro oro?coir y lo que se ha perdido por aerretiación, 
pare lo que habré que cel alar los costos de r-ccuoci6n

Costos Direetca Por Año. 

Materia Prima. - la mezola - rocedente de la oolusns D- 302 que será al¡ 
rentada 2 esta seocidn es estima q un costo de31, 800. 00 por ter dada. 
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Fara Una Operación de 330 días Por Ain

Consu!n por año 5 R21 Tomslades

Cesto por Tonelada : 1 800. 00

Cuto por año $ 10 500 000. 00

Fo serd considerado el oostc por mano de obras ya que esta sección ruede
ser operada con el sismo personal ya existel. te. 

Servi._ os Auxiliares. 

a) : V-1,; 

Consumo anual 134 640 Toneladas

o 3to por Tonela la 0. 20

Costo ., nual 27 000. 00

b; Vapor

onsumo anual 200 Toneladas

Costo por Tonblada 40. 00

Cesto Anu, l 88 000. 00

o) Energía Eléotrioe 208 600, x -$r

Costo por FW - Hr E 0. 45

Cogito por añe 87 600. 00

Los costos directos é.e producoidn son la suma de los oostoa por materia nrimap
mano de ob. a directa y servicios auxiliares. 

MateriF Prima 910 500 000. 00

Mano de Obra * 00. 00

Servicios AuxiliF,res $ 202 600. 00

Costos Directos $ 1C 702 600. 00

El costo de mantenimiento del equipo se ennsi,:erá en un 4% del capitel Pijo. 

Catto- 2607 674 X 0. 04 - $ 104 307. 00

No será, ircL•Yiao_ '_ os gasto- generales de administrac, 6n, por lo cual se tiene
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Castos Irdireotost dados port

Costo de Mantenimiento $ 104 307. 00

Amortización $ 260 767. 00

Gastos Generales de Administraci6n $ 0

Castos Indirectos $ 365 074. 00

Costos Totales Anualest

Cestos Directos $ 10702 OOO. CO

Costos Ind±reotos $ 365 074. 00

Cestos totales de producción $ 11167 074. 00

Utilidal beta Utilidad Bruta - Impuestos

Utilidad Bruta h presos por Venta .. Castos Toteles de Prc,; uceión

Ingresos Anuales Por Venta

Producto 4 930 Toneladas

Precio por Tonelada S 3 000. 00

Ingresos Anuales E 14 800 000. 00

Utilidad Prita - 14 800 C1' C. 00 - 11 167 074. 00 - E3 632 926. 00

Utilidad Neta - 3 632 926. 00 R 0. 5 - $ 1 816 463. 00

Rertabilidad- 69. 661

Cantidad ^ arditL -.,ir intLreses si esa inver$i6n se hubiera oolocado en un banco

oen el 11; ' (. e interés anual ~ itali2able cada aho

Periida durante 6 años -$ 3 745 626. 00

Cantidad perdida como utilidades al de er de ; roduoir

Dtilidad neta anuz- 1 - Y 1 816 463. 00

Pérdida Pse l: 

Depreoiaaidn en 6 añcq S 1 364 100. 00

b_ terie gima d- entda $ 10 5CO. OG000

1.2* rdide Real £ li P64 1C1'. 00

Y 0 T At Todos los costos utilizados en esta sección fueron obtenidos en el Departamento

de Setimaciones y Estadistica del Instituto Mézicano del Petroleos para el año de 1978, 
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I4 P L A N T E A M I E N T O D E L P R 0 3 L E 9 A. 

En el capítulo anterior se analizar6n pérdidas ocasionadas nor la no operación

de la sección de remosi6n de pesados, qv? comprende desde la Torre D- 304 z, el equi- 

po implicado en la secuencia del procceso, hasta las bombas que manejan los produc- 

tos y subproductos. 

Aqui se analizarán los problemas por los cuales no opera dicha sección, así c_ 

mo los que ocasiona la eliminación de la corriente, que debe servir como materia

prima p_ a dicha secri6n. 

A las condiciones fijadas para la operación normal, se ha puesto en operaci6n- 

dicha sección solo en pocas ocasione, ter_tendo que pararse a las pocas horas por - 

in:mdeci6n y aumento de pre: i6n en la columna, así mismo por aumento de temperatura

en el rehervidor y disminuci6n de los flujos efluentes del mismo D- 303. En todas - 

las ocasiones se eonprob6 que la causa era taponamiento en el D- 303 por la gran --- 

cantidad de carbón formado sobre el cuerpo del cambiador en donde se incrusta oba-- 

trayendo el flujo. 

Este taponamiento es la causa de que se tenga que sacar de operaci6n para lim- 

pieza el D- 303 ; on consecuencia toda la secci6n. Como el tiempo renserido para la

limpieza de dicho equipo es mayor del que tarda operando, se ha optado por no poner

la en servioio y el material que deberá ser procesado esta siendo drenado. 

Ahora bien, la causa de ese taponamiento, es la temperatura alta necesaria en

el rehervidor a esapresión y como esa presión está controlada por la válvula PRC - B

231 ( Conectada a la línea de nitr6gero) y el eyector c- 309, no se puede disminuir— 

esa presión para abatir la teml,eratura en el fondo de la colunna. 

Por otro lad6, con la eliminación de - aa nnrriente drenándola, se está envian- 

do a las ajaas de desecho contaminantes del tipo de derivados clorados. Adem- s, esa

oontaninaci6n ha rebasado las ajiae superficiales para encontrarse hasta en las --- 

aguas del subsuelo, lle,;anio a e:: coet_aree compuestos de ese tino en las aguas de - 

los pozos que Proporcionan a' com. lejo. 
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Prin__'_ _lmeiite po= esto prohLr-a el taponamiento en la D- 303, es por lo ; u$ 

se hace neces_ ria = a ^ odificaci6n en dicha secc4.6n, con lo cuál se acabarla esa — 

eontamirRei6n y se obten- la más diclorestano con la pu--reza su icierte para la pro- 

ducción de cloruro de vir_ilo. 

Por otra , arte, en la D- 302 ( purificadora de Dicloroetano), rue opera a - — 

1. 44 Kg%

cm2
absolutos en el fondo con 110eC, también se forma carbón por esa alta - 

tenperaturas incrustándose en e'_ rehervidor x_304, lo cual cossiona rus se dasmonte

cada mes para su lim_ieza y además aumenta la concentración de carbón en la coprien
te de alimentación a la D- 304 por lo zue también es necesario cambiar las condicio- 

nes de operación en esta torre, disminuyendo la : cesión de operación. 
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El diclorosteno reouperedo de la secc_6n de pirólisis, que ro rea— 

ccionó es enviado al F1- 306, de donde es alimentedo, junto con el producido y

seco a la D- 302 para s. purificaciFr. Le corriente obtenida por el fondo de

la column- t"-? dieloroetr^^, tricloroetano y Tids pesados. 

En El 13bocat:, rio se efectuar6n pruebas con diferentes máterzales, ( a— 

rena, o=. rb&n activado y tierras deatomaceas), tendientes a eliminar paqueras

cantidades de ca rb6n arrastrado de la secci8n 2e pirólisis. FinZuno de estos

ez; arimentos dio resultados positivos, por lo que se efectuaron destilaciones

a diferentes presiones, para buscar aquella que, a su temperatura correspondí

ente m4-nimiyare la formación de carbón. 

Las destilaciones se lievaron a cebo en - ir. ranEo de presión de 1. 0 a 0. 1

Kgi/m9 de presión absoluta, obteniéndose los siguientes resultado promedios
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EQUIPO UTILIZADO PARA LAS PRUEBAS

D E L LAS ORATOR10. 

V N A M LTESIS P_ROFESIONAL-i 1978

ISALTASAR_ REYESSNCHEZ
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T A B LA No, 

ALnVIMITACION A IA D- 302

EES'^ TAOOS DEL L&BORM-RIO

Corrida
Preeión abe

E  ' 

Teynreratura
inioial de eb ° C

ler_reratura 

finsl de eb ° 
4 en peso
de residuos

1 1. 0 71 95 3. 12

0.? 68 90 2. 94

3 0. 8 65 87 2. 84

4 0. 7 63 85 2- 71

5 0. 6 60 82 2. 60

5 n' S 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 O. 1 32 62 1. 28
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Esas destilaciones demostraron que se diminuye la formaci6n de carbón, 

desde 3. 15 % a la presí6n de 1. 08 Kg/ C-029 presi6n que se tiene actualmente - 

en el domo, hasta 1. 8% a la presión de 0. 247Kg/

cm2, 
presión elegida para las

nuevas condiciones de operaei6n de la columna purificadora. 

Se obserm tambien, que hay una dismiauci6n en la fcrmaci6n de carbón - 

para la D- 304, de 2. 11% a la presión de 0. 353 Eg/ cm2aba, a la que actualmente

ope:cs, he.sta 1. 48 % a la preeión de 0. 158 Kg/ om2aba, presi6n que tendra en el

domo, para las nuevas condiciones. 

Con estos cambios de presión se disminuirá la formación de carbón en

los rehervidores de las dos cola mas, obteniendost por una parte, alimentación

para la D- 304 con menos imparesas y por la otra, se podr* poner en operaci6n- 

sea 3ecci6n. 

Esa dísminuci6n de presión puede lograrse mediante la instalaei6n de m

una v4lvula controladores de presión en la línea de alimentación a la columna - 

D -302 y de un eyecter conectado a loa no condensables del condensador 11r305 0

al acumulador Y- 303. Los vapores arrastrados pueden separarse posteriormente

por diferencia de densidades y reotroularse al sisteea de secado. Las nuevas

condiciones propuestad para ese columna serán 0. 400 Kdcm2abe, con 43. 5° C en

el domo y 78. 5° C en el fondo. 

La columna D- 304 cambiará eus rendiciones de operaoi6n a 0. 213 atm de

presión absoluta, para lo que se rsoalculará el eyeetor conectado al avumula- 

dor de reflujo. 



C1- 

n1SC'JB? OA DE RESULTADOS

Operando a las condiciones actuales la columna purificadora, as tiene una

formaci6n considerable de carbón en el rehervidor, el cual se incrueta obstru- 

yendo la operación y conduciendo al cambio de rehervidor para su limpieza en - 

Periodos de 30 días aproximadamente, según los datos obtenidos experimentalmen

te en el laboratorio ( tabla No. 1) del comp3ejo, disminuyendo la presión hast9

o. 247 Kg/ em2aba en el domo de la columna, ( y una temperatura de 43. 5# C), se -- 

tiene una disminución de carbonizaoión de 3. 15 a 1. 8, lo cual equivale al 43%. 

Desde el punto de vista de días operando, esta modificación aumentaría el tiem

po de cambio de rehervidor a 51 días, casi el doble del tiempo que tarda actuPl

mente: 

Este Lecho, a un cuando no elimine totalmente la incrustación, si la diam

min% e y al a= entar el tiempo requerido para limpieza, aumenta la vida del — 

equipo en esa misma proporción y disminuye los costos de mantenimiento anual# 

Sin embargo, y aunque es necesario disminuir la carbonización ( y con ello) 

loe costos de mantenimiento), para poner en operación la columna eliminadora - 

de pesados, D- 304, aquel beneficio es menor, comparado con lo que se gana al

operar la D- 304, ya que por una parte, se obtiene más producto intermedio

DCE) para la secoi6n de Pir67isis y por la otra, se evita la contaminación, 

al dejar de drenar esa corriente de alimentación. 

Si la columna D- 304, diseñada para operar con. 0. 353 Kg/ om2abs, no se ha - 
podido poner en servicio, ya que la temperatura del rebervidor, aunque es menor

que la del E- 304, conduce a una meyor carbonización, debido a que haj mayor -- 

ecncentraci6n de trieloroetano y otres impurezas de compuestos más pesados, es

espera que disminuyendo ese pres2.6n hasta C. 158K& 1ca2 ( locual equivale a una - 
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diaminuci6n in la formación de carbón de 2. 11 a 1. 48, o sea un 30%), es ten

ga un tiempo razonable de operaei6n, 7a que es el fin que se busca con estas no— 

difioaci6nes. 

Los resultados obtenidos en las eonsidej acionee econ6micas y recálculos del

equipo, serán comentados en las conclusiones. 
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El cálculo de la ^- 3C» se efectuará para obtener las mismas concentra

ciones en el domo y fondos ( cor las mismas concentraciones de la alimentaci6n), 

cambiando las oondiciones de operación a la presión de 0. 4 Kg/ col abe para lo - 
cual se calculará el plato de aliment.aci6n. 

Como la alimentación es dioloroetano con ligeras impurézas que pueden

considerarse como un solo compuesto y representadas por el triclorostano, se

aplicará el método de Me cabe- thisle para una mezcla binaria, tomando en cuenta

las siguientes limitaoiones del método.( 8) 

a) El líquido y el vapor presentes durante un tiempo en un plato, al- 

canzan el equilibrio termodinámico entre las dos fases. 

o) Se considere una ciezcla ideal, nor lo cual se Fplicará la ley de - 
Roult. 

e) La columna opera adiab?ticamente, es decir, io hay intercambio, de

calor entre el medio y la columna. 

d) La. temperatura d- alimentaci6n será igual a la temperaturz de ebu- 

llioi6n de la mezcla. 

e) La presidn dE operaci6n se considera un¡- Pcrme e ¡ E -sal a 0. 400 K€/ cm2

absolutos. 

0 la oomposisi6n de la mezcla se considera binaria. 

Las ; tcs de aeuilibrio se obtendrán de. manual de operaci6n de Yonaan

te Design. Ce. Como se ha supuesto que la soluci6n sigue le ley de Roult, en— 
toneee
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De las ecuaciones ( 1) y ( 6) se tiene

T - PA e AA
A

F (
7) 

T

Utilizanño las ecuaciones ( 5) y ( 7) y los valores de las presiones de vapor

obtenidas del citado manual se tiene la tabla 2. estos datos de " A e Y" gra

finados dan la ourva de equilibrio a una presión total de 0. 400 YE/ cm2 abso— 
lutos. 



p . PA o 3A ( 1) 

PB ' PB xB '( PB ( 1- XA) ( 2) 

Donde

p1 m Presión parcial del 1, 2 Dielorostano

PB. Presión parcial del 1, 1, 2- Trieloroetano

P,,<1- Fresi6n de vapor del 1, 2- Dioloroetano puro

PB =Presi6n de vapor del 1, 1, 2- Tricl?roetano puro

EA- Fraoci6n mol del 1, 2- Dielorostano

RB- Fracoión mol del 1, 1, 2- Tricloroetano4

De acuerdo oon la Ley de Dalton

PP PA + pB (
3) 

Donde

PT - Presión total del sistema. 

De las ecuaciones ( 1). ( 2) y ( 3) me tiene

y

PT . Py ( 1 - RA) PBe ( 4) 

EP - P i
4 P °- ( 5) e B

Ls presión parcial en el vapor esta dada por (& j

F4 - PTT+ ( 6) 

sonde

YA - Fr. c^ i En mol en el vapor de 1,?- Dicloro. teno, 

24 - 
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T A 5 L E H 0. 

TOS DE EftiTTiP9T0 PAP_"- Fl• SISTVKAA DCF. WP a 0. 387 ATI! 

TM3iP l rrro¿ 

oC

0A
ATM ABS

pB° 
STA- AbS

PT - PH• P ° - P ° 
A g

P ° PA / PT xA TA

55 0. 387 0. 130 0. 257 0. 257 1 1 1

57 0. 410 C. 139 0. 213 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. 2C9 0. 73^ 0. 885

63 C.=,, 2 C. 182 0. 2C= C. 320 1. 297 0. 640 0. 831

65 0. 541 0. 200 0. 187 0. 341 1. 398 0. 548 0. 766

67 0. 58C 0. 219 C. 16A C. 561 1. 498 0. 465 0. 697

69 0. 622 0. 236 0. 151 0. 386 1. 607 0. 391 o. 629

71 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 0. 477

75 7$• 0. 292 0. 0Q5 C. 468 1. 964 0. 203 0. 398

77 o. 615 0. 310 C. 077 0. 505 2. 106 0. 152 0. 321

79 0. 568 0. 332 0. 055 0. 536 2. 243 C. io2 0. 230

81 0. 920 0. 350 O. C37 57C065

3? 7 0.  0. 1, 4

fi4 1. 000 0. 387 C.^ 00 0, 51` 2, 5R3 0. 000 0. 0C^ 
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BALANCSS Lr W-TERTA

De la figure Ro. 1

731alance total

FóD* W ( 8) 

Balance de 1, 2 DC3

XV - DXD + WXW ( 9) 

Londe

F - limentaoi6n Kg/ hr

D - Destilado Kg/ hr

y - Reafdio lee/b— 

Fracoión mol del 192 - DC£ en alimentaci6n

S- Fracci6n mol del 1, 2- DC3 en el deetilado

X. W Fracci6n rol del 1, 2- DCE en el reeiduo

Puesto que se condición de este metcdo, que les ! lujos mofares º

trA4ME de ceda secci6n sean constantes, se obtendrén los datos en

moles. Partiendo de nr a ell-entaci6n de 3( 1 159 Kg/ hr y una concentración

de - ge. 19 % en peso de 1,2-Dielorretano y 1.82i di triclorcetaro en peso, se

cb tendré u. i nr d̂ueto con 99. 57 4 en peso de 1,2-Tic2oreeten^ y 0. 43 % en

peno del triclorostrno. E1 próducto del Yendo ( lo Petupleente ; • irenedo), 

con— iene 12. 18 £ en peso de 1,2Dicloroeteno Y 57. 82 de 1, 1, 2 ,

rioloroetano — i4 ._ con oegue e ir îre+ a^ .ts productos ^ á= pesados. qe ;- raefectos ce
calov lo, grrdpn inclnidoe come 'rioier



Fracciones molar -s

28– 

98. 18 / 99 . 
XF— 98. 64

98. 1A 99+ 1. 82; 133. 5

X: - 99. 57/ 99 - 99. 68
99. 57/ 99 * 0. 43/ 133. 5

ye 142, 18/ 99 _ - 
49. 59

42# 18199 + 57. 82/ 133. 5

Petos Moleculares promedio

517- ( 0. 9864) ( 99) + ( 0. 0136) ( 133. 5)- 99. 47

0. 3568) ( 99) + ( 0. 0032) ( 133. 5)- 99. 11

0. 4959) ( 99) + ( 0. 5041) ( 133. 5)- 116. 39

Base. una bora de operación

Substituyendo valores en las ecuaciones ( P) y 9) 

303. 197. f;.° R64 - 0. 4950 - 296. 902
0. 49591

M = 303. 107 - 296. c0 - 6. 295

a apliencidn de este ^ todo surore que los f] vjos aclares son constantes

en cada seecidn ^ e la celumna y que 1— calores '_^.t -rtes de ? mboe component.es– 

sor, L' Uy cercanos situe.cidn qne se aclicerú pnr2 el célc•:lo del n+5 -,Pero 3e ^ lr– 

tea tedricos,' usando las eouacior_es correspondientes en base a la fig-ura kn. 1. 
la linea de orere.ciAr3 le la zona de enriquecimiento esta Bede por la ecua

cidn eigule."te. 

T
v

X .-+ X_ ( 10 ) 
n+1 - F+l n

u+ l



M

la lín. a de epereci6n de la zona de agotawiente está dada por. 

x
L _ -- 

Ymtl T .. y Zm i - " 

La linee de operación de le alimentación está representada por la ecuaci6n

g
Y - 

4

xv
1 x q_1 (

12) 

donde

Z . ConcentraeiSn del DCE líquido en oualquier punto de la columna

74. Concentración del DCE líeuido en el plato 00

Xn' Concentración del DCE líquido en el plato " n" 

Y - Concentración del DCE vepor en cualquier pu— 3e la ocluma

Ym- Concentración del DC^ vapor en el _ lato " m" 

Y.- Coneertreci6n del DCIE vapor en el - 1ato " n" 

R - Relaoidu de reflujo dada por

R= Lo/ D

Lo - Reflujo K3% r

i . Rlsjo molar de líquidos en le secciír de aCotu ierto

q . Cantidad de calar requerido pasa convertir una mol de alicentaei6n

de su condición hp a varor saturado divid_do por el calor latente - 
molar, reprPsentFdo por

3f _ h?- 
L ( 13) q - 

pf - hf
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OPThNCi0li DEI, RERLWO M - 11100

Ears un liquido saturado, la eouaoi6n ( 12) representa una línea recta — 

con pendiente infinite, nor lo que es una linea vertical que lasa . or el punto

x - xF. 

Uniendo el punto ( XD, Y - XD), con el rento ( Tp, Y*) y prolongando esta - 

11nea hasta el eje de las ordenadas, fiSura No. 4#Ew obtien* la ordenada al - 

orieen de la eouaoi6n ( 10), por tanto

XD + 1 - 
0. 666

Rein -
0„ -

1 - 0. 5

Usando el mismo reflujo real del disalo, ! e 11% 1. 0 se tiene

esl - 2 ani. - 1. 0

La ordenada real al origen es 0. 4984 - 

Trazando la ecuación ( 11) desde el punto R- Xw hasta la intersección de - 
las líneas de operación de la alimentaei6n y enriquecimiento y trazando los - 

platos, se encuentran 10 ; latos te6ricoe, 4 para la zona de reotIficaei6n y

6 para la de agotamiento. 

CALCULO DEL PIAT^ DE ALIld, ACICW ML

Puesto que la oolumna tiene 40 platos reales, eer3n usados estos datos - 

para el cáloulo de la eficiencia, por lo que

nfioiencia ( E) - 
ET

RR

E - 10/ 40 - 25

l : lato de eliment-" será

d/ 0. 25 - 16
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Actualmente se alimenta en el plato 21, teniendo eoneoeiones para alimentas

el plato 25 y en el 179 por lo que se recomienda cambiar esa alimentaoidn al pljj
to 17. 

Ro serán efectuados más oáloulos de la columna y solo es determinarán los

requerimientos de vapor y agua de enfiamiento en rehervidor y condensador respeó

tivamente, para las nuevas temperaturas. 

BALARCES DB ZMGIl

Balance total, de la figura No. 1

N + Qx : Qo + DhD + WN ( 14) 

Balance al rededor del oondensador y aeumulador

VOI - DhD + Loho + Qc ( l5 ) 

Como

hD - ho T

Donde

R - Lo/ D entonces Lo - RD

Substituyendo estas igualdades en la ecuación ( 15) - tiene

D ( R + 1) El - DhD ( R + 1) + Qe T

Qo • D ( R + 1) ( Hl - kD) ( 16) 

QW - Qc + DhD + VbW - F imp ( 1T) 

El - entalpia de loe vaporea del domo i; cal/ mol

hD - entalpia del destilado ( 1Xquido) % cal/ mol

hR - entalpia de la alimentación K cal/ mol

hT - entalpia del residuo R cal/ mol

Qs - calor retirado en el condensador K cal/ hr

Qfl - calor cedido en el rehervidor R eal/ hre
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L, int ili- del vapor viene dada por la ecuaci6n

gl -' 
f-

CpA ( T1 - T.) +, A + ( 1 - RA) M9 f C B ( T1- Tu)+,] ( lq) 
L F

Don -le

YA, ' d  reses moleculares de 1, 2- DC11 y 1, 1, 2 - TCB

SAG CpB - Capacidad calorífica del 112 - DCF 7 1, 192- TCE puros k cal1vg cC

T1 - Temperatura del vapor en el domo eC

Te - Temperatura de referencia • C ( T9- 0) 

XA' AB - Calor latente de vaporización del 1, 2 - UF y 1, 1, 2- TCE puros K cal/ Kg

x • 

PreceMn mol del 1; 2- TCE en el líquido destilado, que para e3te casa
es ig:-ial a " Y" 

lae temperaturas del do- y del fondo se determinan tomando on cuenta la

oxide de preel5n por plato, para la que fue diseñde la columna, esto ea, de
0. 035 Káicm2 por plato. 

Presíon en el domo - 0. 400 - 0. 009 ( 17) - 0. 247 Sg;' cm2 abs

Presión en el fondo w 0. 400 + 0. 009 ( 23) - 0. 607 TCg/ cm2 abs

La temperatura de'_ domo es la corres ordiente a esa rres-U, pare la mezcla
aatured?, a ando la suma ce suspreciones de vapor qm- igual ( multiplicadas por - 

su fr cci6n mol) a 0. 2,47 Kgjce2 abe . 

PT ' EA PA! + ( 1 - KA) PB - 0. 247

0. 9968-) ( 0. 240) + ( 1. 0032) ( C. M8) - 0. 239 ate

Y la temrera! ura oorreerondiente ,a esa prsei6n es 43. 50C

la t-etijaratura del fondo estaril dada ror 1a eo x3pordiente a la prrsiSn - 
de Q, 5P7 atm par. el 153: ík saturado. 
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PT - zA
Pae + (

1-)( A) PH - 0. 587

0. 4959) ( 0. 853) + ( 0. 5C.41) ( 0. 326) - 0. 587 ata

Presiones d vaprr que corres, onden a una temperetura de 78. 5 • C

la temperatura le ls aliaentaei6n estará dada por la correspondiente a la

presión de saturación de 0. 400 Kg/ em2 , es decir

Pe Tp ( zAe) + ( 1- xl,,) PB• - C. 387 ata

0. 9864) ( 0. 391) + ( 0. 0136) ( 0. 132) - 0. 3874

A esta presido correeronde una temperatura de 55. 6 ° C . 

Cdlculo de lntalpias. 

a Tl- 43. 5 • C de la ecuación ( 18) se tiene

Fl.( 99)( 0. 5968) 0. 191 ( 43. 5)+ 82] +( 133. 5)( 0. 0032)[ 0. 1691,( 43. 5)+ 60] 

Fi 8 941 Koal/ kg mal

la ente.!-+ia del aestileio esté dada por

hp - " AZACPL ( TD - To) + XB ( 1- XA) CpB( TD- mol { 19) 

Substitgvvndo datos a 43. 5 ° J para el 11 p ido es tiene

bD - ( 99)( 0. 9968) ( 0. 311;( 43. 5) + ( 133. 5)( 0. 0032)( 0. 277)( 43. 5) 

hD - 1 340. 18 3 cal ! xs ^, 1

De la ecuacihn ( 16) se o: laula sl oalor elimirado er 4 cenñensador. 

29(. 9 ( 2) ' E) 41 - _ 31C) 

0c - 4500' 007- I Ar
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Fm talpia de la alimentaci6n. 

Este término está dalo ?por la ecuación. 

hp - wIkZ. CnA ( Ti -T.) + %.( I -X.) C '( TF -T.) ( 20) 
k. P

a T - 55. 69C

h, - ( 99)( 0. 9364)( 0. 317)( 55. 6- 0) + ( 133. 5)( 0. 0136)( 0. 288)( 53. 6- 0) 

h1, - 1 750 Tal / FL mal

Ditalria del reeiduo

Fdxd. ° P& ( TK -T.) + %( 1-% A) CPB ( lx -T-) ( 21) 

a T - 73. 5 • C

h - (99) ( 0. 4959)( 0. 333)( 78. 5)+( 133. 5)( 0. 5041)( 0. 292)( 78. 5) 

hx - 2 826 Kcal/ Kg mol

De la ecuación ( 17) se tiene

Gx - 4 5000 000 + ( 296. 9)( 1340) +( 6. 295)( 2826) - ( 303. 197)( 1 750) 

iI - 4 4000 : no K cal ; hr
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Cálculo del condensador. 

Solo se calcula -1-9É la cantidad de agua de enfriamiento ; a que se tendrá la mis- 

ma cantidad de vaporea condensables, con el mismo equipo y las mismas condiciones - 

del agua; el condensador Maneja el agua por dentro de los tubos, en dos pasos, 7 por
la coraza, en un solo paso, loe vaporea de dicloroetano. 

Donde

YC
22) 

Y - Cantidad de agua de enfriamiento

Cp Opacidad calorífica del agua

At" t2 — tl

t2 - Temperatura de salida del agua de enfriamiento ( 45* 0) 

tl - Temperatura de entrada del agua de enfriamiento ( 3290

Para esas temperaturas se tiene un flujo de agua de
4 500 000. 00 - 

346 154 Lg/ hr

11 cual representaría un ahorro de 62 149 ton/ año

Para mo tener desperdicio de área ae puede operar con el Mismo flujo de agua - 

Y solo se tendré que oalcular la temperatura s la salida, la cual estará dada por

t2 - CD + tl

t2 - 
00 000 + 

32 - 44. 7• C

Cálculo del rebervidor. 

El rehervidor es un vaporizador vertical con un paso por los tubos y uno por - 
la coraza, usando vapor de agua de 3. 87 Wom2 coso sodio de calentaaianto que oi_ 
Gula por la coraza y por dentro de 109 tubos 90 tiene la sescla a vaporizar. 



Solo será oalculada la cantidad de vapor necesario para tener aaa vapo- 
rizaoi6n. 

w - - A ( 23) 

De aqui despejando va se tiene

asr 4 400 000 . 

a
8 600 Kg/ hr511

Bombas

La bomba que maneja loa fondos de la columna disminuye la preei6n de — 

sae0i64Y paro la caída da presi¢n en la bomba no es alterada ya que también

ha disminuido la presión que tiene que vencer, porzaneeiendo longitudes y die
metros de tuberías sin alteraoi6n. 

La bomba de reflujo, tal ves tuviera que recalcularse para poder enviar

el producto basta el tanque d: alacenamiento P- 304, pero coso actualmente - 

ate no es utilizado y en su lu$ür sa utiliza uno de la planta de elorados 7y
el P3- 202DI que se enouentrs a 50 -., de la descarga de la bomba a diferencia

del P- 304 que se encuentra a 300 ata. y puede usarse la misma. 

Válvula Reductora de Presidn. 

La presida de la columna D- 302 será dada por esta válvula, la cual pa
porcionará una reducción de 1. 283 %h/ cal ( presión a la que se alimenta actual

mente) hasta0, 400 Bg/ am2, preei6n que ha sido elegida para la nueva operaoida

Se ealoulará el coeficiente de descarga de la válvula para obtener sus

caracterfsticas.( 7. 11) 

El coeficiente de -"» Sarga setá dado por

Cv - Q ( G/ AP) 1 ( 24) 



Donde

1' 7_ 

C - Coefioiente de descarga de la válvula. 

Q - Plujo a eu trgves on G" 

0 - Gravedad eepesifica del dioloroetano

P - Caída de presida a través de la v¿lvula en psia

191 flujo que manejar -á es 30 159 % g/ hr , o sea. 

Q - 103. 5 GPN

Como siempre es le da un margen para su oapacídad, el flujo corregido será

1. 5 veces el normal. 

Qr-( 1. 5)( 103. 5) - 170 GPN

G - 1. 17 ( G/

cm2 ) 
0 P - 12. 5 psia

Cv - ( 170)( 1. 17 / 12- 0 - 52

Can este dato ee ve en las tablas del fabrioante, figura No. 5, eaoontráa- 

do adecuada una válvula de igual porcentaje, modelo 667 ED de 21 pulsadas, oom- 

brida para 150 psia HP, de acero al carbón con interiores de aoero inozidabl- 

y con na oosto de $ 24, 000. 00 ( datos da PISM CONTROLS)¡ 



CALCUL40 DEL E7ECTOS PASA Id D- 302

Para mantener sea presida de vacío en la ooluaaa se instalará un syeotor a

una linea de vapores * fluente* del acumulador de reflujo] este syeotor operará

con vapor de agua de 17. 6 Kg/

ca2
man como fluido motriz. La línea que sale del

tanque acumulador de condensado es de 2plg de di" etro. 

Se instalará un sistema de poetcondensaci6n con agua de enfriamiento, desea -r

gando a un tanque receptor a ta presida atmoaférica, del cual puede espararae- 

el dicloroetano arrsatra.do y anclarse de nuevo a la torre de eeeado para reeupu

rarlo. 

Características para el cálculo. 

Fluido motrist vapor saturado

Temperatura 406• P

Preaidn 17. 6 lg/

om2
man

Presión barométrica 759 maU

Fluido a desalojar. vapore de diclorostano

Presión de succl6n 7. 0 plg Hg ( 0. 234 ata) 

Presión de vapor 4 PIE Hg ( 0. 134 ata) 

em, sratura 38* C ( en la sucoi6n) 

PreeiU de descarga atmosférica

No condensables aire infiltrado ( 40 lb/ hr) 

Condensables vapores de dielorostano

Peso molecular 99

Composici6n 99. 57

Presión de vapor 0. 134 ata

Calor latente 83 oalAr
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Volumen total del sistema 4 000 ft

Agua de enfriamiento a 32aC

Con el volumén total del sistema ( de aproximadamente de 4 000ft3), tomando

en cuenta las reoomendaciones de fabricantes y con la presión requerida, sa de- 

termina, con el uso de la figura lo. 6, la cantidad máxima permisible de aire - 

Infiltrado. 

dire infiltrgdo 401b/ hr

Para una presl6n en la succión, de 7pgl Rg, con Una temperatura de 35° C9

la preslon del vapor de diolorostano eJ,& 4psl Rg y del aire es de 3pg1 Rg, coa

lo cual ee puedeobtener el flujo de dioloroetano, mediante la f6rmula

y . 
W. % PT ( 05) 

Kn pn

Donde

n - Aire

T - dicloroetano

V - Flujo de condensables e incondensablem lb/ hr

K . Peso molecular

P - Presión de vapor

Substituyendo datos en la eouacl6n ( 25), ee tiene

Yv . (
40)( 99)( 4. 0) 

182 lb/ hr de DCB

290 ( 3. 0) 

Para obtener la oapaci~ el consumo de vapor se coavertird el flujo de di

olorostano en aire seco equivalente, utilizando los feotores de oorreccién por - 

peso molecular y por temperatura¡ con la fórmula ( 26) y las fisuras No. 7 y

Flujo del gas ( lbihr} 

8. 

Aire seco equivalente - ( 26) 
Relaoída por x Relación por
Temperatura K
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De las figuras No. 7 y 8 se tiene

Relación por temperatura - 0. 995

Relación por pego molecular - 1. 48

Substituyendo valores en la ecuación ( 26) se tiene

Tire equivalente - 

182 - 
124. 0 lb/ hr(

0. 995) ( 1. 48) 

De aquí que la capacidad del eyeetor será de

40 + 124 - 164 lb/ hr de aire seco

Consuno de Vapor

Usando la gráfica de la figura Fo. 9, para eyectores de una etapa, 

una preaión de emcci6n de 178 az Eg aba y para vapor motriz de 100 psig

el cual será corregido para 250 psig, se tiene

Relación - 3. 4

vapor motriz- 164 b 3. 4 - 557 lb/ hi de vapor de 100 psig

Para obtener el gasto de vapor a las oondiciones de 250 peig= es uti

liza la gráfica de la figura No. 10 de donde. 

Factor por presión del vapor - 0. 78

Luego entonces, 

vapor motriz - 557 A 0. 78 - 435 lb/ hr de vapor a 250 psig. 

T asr.áe del eyeetor

El tamaño del eyeetor será obtenido de la figura Wo. 11 ( datos de la

Worthington Corp) como una función de la presión de succión, en plg Rg - 

abs y de la capacidad, de la oual se obtiene, para una oapaoidad de 1641b

por hora y una presión de suooión de 7 plg Rei un tamaño de 3plg. 



Como la tubería disponible para zu ínstalaci6n es . e 2plg de diámetro, se re

comienda que se cambie por una tubería de 3 pl¿; de diáa. trc, para que el eyec

tor pueda tener ese di-Imetro en la sucei6n. 

Con estas carectartatioas del eyector, la CSa. ASTEC de México, propor- 

oiona la siguiente cotización. 

Fyector marca ASTEC, de diseño y fabrica w 6n Nacional, modelo V- 3, fabri

oado en fierro fundido A- 48 clase 30 y con tobenten A - T_, Tipo 303, con conec

clones bri:.dadas de succión y de descarga oon 3plg de diámetro nominal. 

E1 eyector requiere para su operación de 395 lb/ hr de vapor seco y Batu

rado a 250 psig. 

Precio en México S 257000. 00



CALCULO DE LA COLMINA D- 304

Esta columna consta de 10 platos, tiene un diáastro de 90 os y una al- 

tura de 7. 85 ; tendrá la íama alimentaoidu que en su diseño original, — 

735 gg/ hr de la mezcla Diclorcetano- Triolorostano y se obtendrá un producto

por el domo con 97. 0 % de Diclorcetano y 3. 0 % de Triclorostang por el fon

do se obtendrá una corriente residual con 8. 25 '% en peso de Dioloroetano. 

Se efeotuarán loe cálculos para determinar el plato de alimentación, - 

tomando la alimentación como una mezola binaria y que sigue la Ley de Eoult

cambigndo la presión de operaoi6n a 0. 213 ata y que se alimenta como líquido

saturado4

Para el cálculo del número de platos teóriooe será usado el método de

AcCabe- Thiele, con las mismas suposiciones hechas en el cálculo de la D- 302

Para calcular los datos de equilibrio se una_ín las ecuaciones ( 5) y - 

7) y los datos del ya oitado manual, a la presión total arriba menoionada, 

con lo cual es obtiene la tabla No. 3. graficando 7 contra %,ee obtiene la

figura 9o. 4 . 



T A B L A M o. 

DATOS DE EQUILIBRIO PARA EL SISTEMfA DCS- TCE a 0. 213 ATM ABS

TOC PA• 
PBO

PT - PB. PA* - PB PA" T JCA TA

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 0. 247 0. 083 0. 130 0. 164 1. 1596 0. 7927 0. 9192

46 0. 267 0. 092 0. 121 0. 175 1. 2536 o. 6914 0. 8667

48 0. 281 0. 100 0. 113 0. 181 1. 3192 0. 6243 o. 8236

50 0. 317 0. 106 0. 107 0. 211 1. 4883 0. 5071 0. 7541

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 0. 399 0. 140 1. 073 0. 259 1. 8735 0. 2818 0. 5279

58 0. 431 0. 151 0. 062 0. 280 2. 0237 0. 2214 0. 4480

60 0. 460 0. 161 0. 052 0. 299 2. 598 0. 1739 0. 3756

62 0. 498 0. 175 0. 038 0. 823 2. 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 0. 0799

67. 6 0. 602 0. 213 0. 000 0. 389 2. 8263 0 0



44- 

ULAIICE DE UTERIA

k los balances de materia y energía serán usadas las mimas eovaoiones

que para la D- 302, subetitiVendo los datos respectivos, se tiene

Pracoiones sol

Xy _ 
42. 18/ 99 - 

0. 4959
42. 18/ 99 + 57- 82/ 133. 5

91199 0. 9780

97/ 99 + 3/ 133. 5

8. 25/ 99 - 0. 1081

8. 25/ 99 + 91. 75/ 13365

Pesos moleculares promedios

Np -( 0. 4959)( 99) + ( 0. 5041) ( 133. 5) - 116- 39

ILD - ( 0. 9780)( 99) + ( 0. 022) ( 133. 5) - 99. 76

0. 1081) ( 99) + ( 0. 8919) ( 133. 5)- 129. 77

Bases una hora de operaoidnpsnetI%Wendo valores en

P - 6. 315 K9/ mol/ kr

D - 1 - V
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N - DxD + TXx

Despejando D de las ecuaciones anteriores se tiene

D ! (
Xil- XV, 

Substituyendo valores de la ocuación anterior se tiene

D
6. 315 ( 49. 59 - 10. 81) 

97. 80 - 10- 81

D . 2. 815 ggaol/ hr

x - 6. 315 - 2. 815 - 3. 5 xgmol/ hr

B1 cálculo del número de platos téoricos será con las ecuaciones que se

usaron para el oálculo de la D- 302

Zona de rectifioaoión

in+ $ 
ID (

10) 
1 B+ 1 xn + B+ 1

Zona de Agotamiento

L p ( 11) 

L - v

Linea de la alimentación

x

Y. q
F ( 12) 

q -
1x ` 

q- 1
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OBTEñCIO1 DEL REFLUJO MIHIXO

Rara alimentaci6n de líquido saturado

q

q- 1
00

T la ecuación ( 12) es una línea ®ertical que pasa por Z + Ip en la figura 4

Trazando la línea de operaci6n de la secci6n de rectifioaci6n, pasando por la

intersección de la línea de operaci6n de la aliaentaci6n ,g la línea deequilibrio,- 

hasta b- O, se obtiene la ordenada al orig®n para el reflujo mínimo dada por

De donde

LL = 
O. 

R + 1
JM

IDRein o
0. 514 - 

1 0. 903

Usando el mismo reflujo real que tiene de diseño, 

Rreal - 2. 4

entonces

RED in . 2, 65

La ordenada real al origen será

xD 0. 9780 0. 2876

R real+l 2. 4 + 1

Representadas las tres líneas de operación, se traza el núnero de platos teó- 

ricos, obteniendo siete. 

Como lá columna consta de diez platos reales, se usarán esos dos datos para- 

obtener la eficiencia, o esa

B

Efíoiencia $ Á - 7 0. 70

10



47 - 

El plato de alimentación será . 

05 - 
7

La columna tiene conecciones para alimentación en los platos 8 y 69 por

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

I AL WES DE E{F.BOIA

Para efectuar el balance de energia serán calculadas las temperaturas ae

domo, alimentación y fondo, utilizando la misma pírida de preai5n por platos qta

para diseño original, es decir. 0. 010 atm. 

Por lo tanto, la presión en el domo será 0. 153 ata ( 0. 158%g/

cm2) 
La presión en el fondo será 0. 253 atm ( 0. 261 %g/

cm2). 
La tempe5ratura del domo será la correspondiente al líquido saturado a

153 ata

PT - XAPA• + ( 1- XA) PB* - 0. 153

A una temperatura de 33. 5 • C. 

PT - ( 0. 978)( 0. 156) + ( 0. 022) ( 0. 047) - 0. 1536 ata

La temperatura de la alimentaoión estará dada por la correspondiente a

la presi6n de 0. 213 ata

PT IAPA• + ( 1- XA) 
PBe . 0. 213

PT - ( 0. 4959)( 0. 318) + ( 0. 5041)( 0. 108)- 0. 212 ata

Que corresponde a la temperatura de 50° C

La temperatura del fondo será la oorreapondiente a la presl6n de 0. 253ata

pT- ( 0. 1081)( 0. 574) + ( 0. 8919)( 0. 214) - 0. 253

Que corresponde a la temperatura de 66. 69C
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En la determinación del oalor aliminado del condensador y el añadido en el

rehervidor se usarán las mismas ecuaciones del balance de energía efectuado pais

la D- 302í

qe - D( H + ')( El - hD) y

eg- goeDIS + N~N

la etalpia del vapor será dada por la eeuaci6n ( 18) 

Luego a TD - 33. 5 eC

Hl - ( 99)( 0. 978) C o. 188 ( 33. 5 - 0) + 83] +( 133. 5)( 0. 022) £ 0. 170( 33. 5)+ 61] 

H1 - 8 842 Kcal/ Kgmol

la entalpia del destilado será, a partir de la eeuaei6n ( 19) 

bD-( 99)( 0. 978)( 0. 32)( 33. 5) + ( 133- 5)( 0. C22)( 0. 24)( 33. 5) 

hD - 1 061. 5 Koal/ Kgmol

Calor eliminado en el condensador, de la ecuacl6n ( 16) 

qe - 2. 815 ( 3. 4)( 8842 - 1 061. 5) - 74 500 Kcal/ hr

Fhtalpia de la alimentaoi6n, apartir de la ecuaci6n ( 20) serd

a T - 50. 0

hp - ( 99)( 0. 4959)( 0. 314)( 50) + ( 133. 5)( 0. 5041)( 0. 279)( 50) 

hF - 1 710 Kcal/ Kg mol

la entalpia del residuo, la obtenemos de la eeuaci6n ( 21) 

aT- 66. 6 OC

hx - ( 99)( 0. 181)( 0. 322)( 66. 6) + ( 133. 5)( 0. 8919)( 0. 284)( 66. 6) 

hl - 2 481. 5 Kcal/ Kg eol
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1 calor añadido en el rehervidor será a partir de la ecuaoidn ( 17) 

Gy - 74 500 . 2. 815 ( 1061. 5) + 3. 5 ( 2481. 5)- 6. 315( 1710) 

@y - 75 400 Kcal/ hr

CALCUW DEL EQLTIP0 MCILIAR

Los balancea de energía efectuados anteriormente serán usados para recal- 

oular el oondensador y el rehervidor para las nuevas condiciones. Como la tem

peratura del domo no puede dismínuirse con agua de enfriamiento„ se condensar

los vapores destilados oon metanel al 20%, que se encuentra disponible y con - 

datos de propiedades fisicoquímicas en la planta a una temperatura de 5' C. 

Cálculo del condensador

E1 condensador es un cambiador de calor ( 1 - 1) con el dieloroetano circa

landa por loe tubos y por la coraza fluirá el metanol. 

La temperatura de entrada del matanol es de 5' C con el miamo gasto y adlo

se calculará la temperatura de salida, a partir de la ecuación ( 22) 

7. _ 500___ 
0. 92)( 1¢ 00) - 

11" C

C93oulo del Rehervídor

331 rehervidor operará con loe mismos flujo@ de residuos, usando vapor de - 

3. 87 Kilogramo por centímetro cuadrado abs para efectuar la saporizaci6n y es
calculará la cantidad necesaria con el uso de la ecuaei6n ( 23) 

Vs 7510 148 K8/ hr de vapor
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CLWUW DEI E= OR x309

Como el syector instalado se diseño para producir un vacío menor que el

requerido, y puesto que no se pueden cambiar las condiciones de operación ( flu

jo y presión del vapor motriz), para lograr mantener una presión de ll6maRg abs

y una temperatura de 33. 5• C en el domo de la columna, es necesario calcular — 

otro eyeotor en el cual se utilizar4 el mismo vapoz motriz de 17. 6 Kg/

cm2
mana

métricos ( saturado). 

Carecterístioas para el cálculo. 

Fluido motriz

temperatura

Presión

Presión barométrica

Fluido de la succión

Presión de succión

Presión de vapor

Temperatura

Presión de descarga

Ro condensables

Condensables

Peso molecular

Composici6n

Presión de vapor del aire

Volumen total del sistema

Agua de enfriamiento

vapor saturado

í,06' F

17. 6 Kg/

cm2
759 mmEg

vapores de diclorostano

4. 5plg de Hg aba

2 plg fig

30' C

atmosferica

aire infiltrado ( 10 lb/ hr

dicloroetano

99

97. 18

2 pig Eg

400 ft3

32 * C

Usando este vclumén total del sistema y la gráfica de la figura No. 6t se
tiene

Aire infiltrado . 10 lb/ hr



Para una preei6n en li succión de 4 plg $ g y una presida de vapor del Di-- 

cloroetano de 2 plg Rg, asf como una presión de vapor en el aire de 2 pl Hg, es

obtiene la cantidad de Diolorostano a partir de la ecuación ( 25) 

x . ( 10)( 99)( 2) 
vT— = 34 lb/ hr de DCS

Para obtener la capacidad y el consumo de vapor, es transforma el flujo en

aire seco equivalente, usando la ecuación ( 26) y las figuras 7 y 8 de donde ae
tiene

Relación por temperatura 0. 99

Relaoidn por peso Molecular= 1. 48

Aire seco equivalente 23 lb/ lir
0- 99)( 1. 48Y

la capacidad del ejector serfs entonces

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

Consumo de vapor

Con la ayuda de la figura Ho. 99 para eyectores de una etapa, una presión de

succión de 100 mmHg y para vapor motriz de 17. 6 Rg/

ca2, 
se tiene

Por lo tanto

Relación = 6. 3 lb de vapor
lb de aire

Vapor motriz •( 33)( 6. 3) = 208 lb/ hr a 100 psig

Para hacer la corrección a vapor de 2; 0 psig, se usa la gráfica de la figu- 
ra No. 10 y se obtieneun factár de 0. 78 , y el vapor será

Vapor motriz - () ( 0. 80)( 208) e 166 lb/ hr de vapor a 2505 psig. 
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Tamaño del eyector

Usando nuevamente la figura lo. 11, para las nuevas condiciones, se tiene

un eyector de 2plg, mediano, para lo cual es encuentra disponible la línea de

vapores a la succión oon 2 plg de diámetro. 

Para un eyector de estas características y este tamaño, ASTEC de Xéxico- 

da un costo aproximado de $ 20, 000. 00
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COIICLUSIG-"hS Y RECMIMACIONES

1.- Por nr estar en operación la D- 304, se ha dejado de obtener El 816 463. 00

Por con0ep6c de utilidades anuales. 

2.- Si 1_ i cantidad quo rerresenta la inversi6n en ese equipo, hubiera sido de- 

positada en un banco, actualmente se tendría un capital de $ 6 353 300. 00- 

3.- De les consideraciores econ6micas, tambien se observa, que la _érdida real

re,,_,esentada por el desperdicio del equipo ( depreciaci6n ) inotalados sin

operar y la materia prima que está siendo drena$a, asciende a - - - - 

11 % 4 100. 00 anuales. 

4.- Las Irsobzis de laboratorio demuestran que disminuyendo la lresidn de ope-- 

raci6n de las D- 302 y D- 304, se disminuye la formaoi6n de carbón en un 43`x- 

5•- U disminuir la formación de carbón en tal oantidad, se disminuye el costo

de mantenimiento y de operación en casi un 50% y en $ 11C, 000. 00 respecti- 

vamente. 

6.- Se calculó el equipo existente para las nueras condiciones de operaci6n, - 
dadas por 0. 247 kg/

em2
y 43. 5° C en el domo de la D- 302 y por 0. 158 kg/ cm2 - 

Y 33. 59C en el domo de la D- 304. 

7.— Estos cálculos demuestran que los flujos que manejará ese equipo, por el la

do de procesos no car2bian y sólo se Lan modificado un poco los flujos de -- 

los ser+ricios, per lo tante puede seW-Iirse operando con el mismo, ya que la- 

dis^;.noción de presi6r no lo afecta, Imes este equipo ha sido disertado _para
soportar 2 kg,/cm2 manométricos de vacío. 
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8.- $ e oelcul6 el equipo neossario r ra lograr la diminuciin de las res -iones

y temper -turas en esa secci6n los cuales aumentan el monto de la inversión

en j 7C, 000. 00 y el costo de producció en $ 80 000. 00 anuales por consumo

de vapor. 

Por las conclusiones ar_teriores, se recomienda la instaci6n de una válvula

oontroladora de presión en la líniea de alimentacl6n a la columna purifico

dora D- 302, y un _ eyector de _ avor conectado a los vapores del acumulador - 

ds reflujo, F- 303, para mantener la nresi6n requerida. 
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Design ED
neer la - 

ANSI Classes 125 - 600 It

Equal Percentage Cage

n

FWI Sized Be, trictad

For edditi- I body information
FLOW COEFFICIENTS , sa$ all- V.Uft

Equal Percentage
Percentage 09racterisfic

Cale Body Port

TotalTravel. Valve 0panin9- Vneant of Total Travel
and

ciente si... 1n. Di - ter, Ia. 1n. 10 20 30 40 SO 60 70 so 90 100 C, 

81. 1/ 4 1- 5/ 16 3/ 4 783 t. 54 2. 20 2. 39 4.21 5. 76 7. 83 10.9 14. 1 17. 2 77
1. 1/ 2 1. 7/ 8 3/ 4 1. 52 2. 63 3. 87 5. 41 7. 45 71. 2 17. 4 24. 5 30.8 35. 8 1 70

22- 1/ 2
2- 5/ 162- 7/ 8 1- 1/ 81- 1/ 2 1. 663. 43 2. 937. 13 4.6610.8 6.9815. 1 10. 822. 4 16. 533. 7 25. 449. 2 37. 371. 1 50.789. 5 59. 799.4 7271

3 3- 7, 16 1- 1/ 2 AIM 7. 53 10.9 17. 1 27. 2 43.5 66.0 97. 0 120 136 BB

4 4- 3/ 8 2 5. 85 11. 6 18.3 30,2 49.7 79. 7 125 171 205 224 68

Cv
6 7 2 12. 9 25.8 43.3 67.4 104 162 239. a,. v 316 368 394 73

Li4uid) 69 B8 23 1a.57. 0 38.058" 58.4105 85. 7188 130307 189478 268605 371695 476761 567ale 7274
1. 112 1- 6/ 16 3/ 4 1, 12 1. 56 2. 22 3. 10 4.27 17 9.03- 13. 1' 18.2 Z3. 1 83

2 1- 518 3/ 4 923 1. 42 2. 09 2. 84 4. 11 6.83 8. 58 12. 8 18. 5 24.3 77
2. 1/ 2 1-,/ 8 3/ 4 1. 67 2.57 3. 82 5. 44 7. 84 11. 5 18.2 26. 7 35. 1 43.9 79

3 ?" 2. 5/ 15 1- 1/ 8 1. 75 3. 11 4.77 7. 07 0. 7 17.0 27.9 41. 5 58.0 70.7 75
4 2- 7/ 8 1. 12 3.82 1 7. 65 11. 4 16. 9 25. 6 38.2 1 60. 5 85. 7 105 112 79

5 4-3/ 8 2 5. 40 10. 1 15. 8 26. 7 45. 2 71. 2 111 169 232 274 78
6, 1. 1/ 4 1- 5116 3/ 4 31. 2 48. 3 67. 4 94.4 138 191 270 380 483 562 32. 7

1-// 22 1- 718
2- 5/ 16 3141- 1/ 8 53. 760.4 90. 2107 131164 183238 258358 382- 546 578851 8111280 10201680 11801980 33. 033. 2

2. 1/ 2 2- 7/ 8 1. 1/ 2 121 239 359 497 727 1090 1600.. 2320 2910 3230' 32. 5
3 3. 7116 1- 1/ 2 152 253 360 545 854 1350 2150 3230 3930 1 4470 32. 9

4 4-3/ 8 2 200 374587 970 1580 2520 4100 5890 7040 7580 33. 8

C 6 7 2 428 851 1430 2270 3480 5500 8200 10,900 13.000 13.900 35. 3

aa) tB 88 23 31867 12001880 18103350 26605880 39609850 579015,000 830020. 600 11. 60025,000 15, 60027, 300 19. 30029,400 34.035.9
9 1. 1/ 2 ' 1- 5/ 16 3/ 4 40.6 Be.0 90.4 104 145 208 294 419 587 773 33. 4

1 1- 5/ 18 3/ 4 32. 5 49.0 72.0 96, 5 139 197 290 410 583 783 32. 2
2. 1/ 2 1- 7/ 8 3/ 4 56.2 89.4 129 179 246 377 577 851 1180 1480 33. 7

3 - 2- 5/ 16 1- 1/ 8 68.0 114 171 246 367 545 813 1300 1840 2370 33. a
2- 7/ 8 1- 1/ 2 132 1 256 380 553 818 1 1210 1860 1 2750 3600 4040 36.0

41 4-318 2 219 1 369 542 864 1430 2230 3480 5280 7360 9140 33.3
d 1. 1/ 4 15' 16 3/ 4 1. 56 2. 42 3. 37 4.72 6.90 9.55 13. 5 19.0 24. 2 28. 1 32. 7
1- 1/ 2 1- 7. 8 3/ 4 2. 69 4.51 6.55 9. 15 12. 8 19. 1 28.9 40.6 51. 0 59.0 33.0

2 25116 1- 1/ 8 3. 02 5. 35 8. 20 11. 9 17.9 27. 3 42.6 64.0 84.0 99.0 33.2
2. 1/ 2 2- 7 8 1. 1/ 2 6. 05 12.0 18.0 24. 9 38.4 54. 5 80.0 176 748 162 3Z. 5

3 37' 16 1. 1/ 2 7. 60 12. 7 18.0 27. 3 42.7 67. 5 108 762 1976 224 32.9
4 4.3/ 8 2 10.0 18. 7 29.4 48. 5 79.0 126 25 296 352 379 33. 8

C 6If 7 2 21. 4 42.6 71. 5 114 174 275

410
00 545 650 695 35. 3

82 31. 6 60.0 90.6 133 198 290 415 580 780 965 34.01 6 8 3 43.4 94.0 168 294 493 750 1030 1250 1370 1470 35.9
1- 1/ 2 1- 5/ 16 3/ 4 2. 03 2. 10 4.02 5. 20 7, 25 10.3 14. 7 21, 0 29.4 38. 7 33.4

2 1- 5/ 16 3/ 4 1. 63 2, 45 3.60 4.78 6.85 9. 85 14. 5 20.5 29.2 39.2 32. 2
2. 1/ 2 1- 7/ 8 3/ 4 2. 81 4.a7 6.45 8.95 12. 3 18.9 28. 9 42. 8 59.0 74.0 33. 7

7 2- 5/ 18 1- 1/ 8 3. 40 5.70 8. 55 12.3 18.4 27.3 40. 7 65.0 92.0 119 33.8
4 2- 7/ 8 1+ 1/ 2 6.60 12. 8 19.0 27. 7 40.8 60.5 93.0 737 180 202 36.0
0 4-3/ 8 2 11. 0 18.6 27. 1 43.2 71. 5 1 112 171 1 264 1 369 457 33.3
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Ejector and Vacuum Systems
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