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SINNORODUCCION.

Jl tema desarrollado " 'valueéibn y anélisis”liidfé.ul’ico-

&e una torre de ~latos con borboteadoms instalada en el Lab.}’

de Ing. ,'Ql‘ximicu‘( Li e ius )" cubre algunos ob;jetivos 1os cua—'_ e

1LS n;r 1a ncturaleza del tema son didécticos,

“Lia torre mencionada es’ un equipo instalado en-el mab -
vexpenmental midtidisciplinario ( L.Z. M. ), este equipo es ~-
utilizado parrs la exnerimentacibn adjudicada al L.n.M VI que
cqrresnondre a la materia tebrice Ing, Wwul-ica vI del mtual -
pl‘al"x de estudios de esta facultad, para la carrera de Ing, ——
Quimico,

Tal como sabemos la torre de platos con borboteadores —
cubrs en gran parte en su aportacién'experimental a el tema -
de destilacifn que se analiza en. el cui‘sor"de‘teorin, por 10 ~
tanto los objetivos son:

- Zlaborar los diagramas de:las partes que ‘constitu
yen la torre insta.lada en el laboratorio de Ing.~

Quimica (L.u.:.,.). .

- Determlmar la canacldad t‘e aeparacibn de une. mez-
cla del sistemn etanol-agua.

~ Kstablecer la' mAxime capacidad que puede manejar—
la torre, mediante un anflisis hidréuwlico de la -
torre.

—~ Poder fijer las condiciones de operscibn de la ~-
torre parzs su uso como nmaterial didéctico en el -

Lo, bie
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- Zn-base & los.flujos que: puede manejar.la torre,
elaborar el’ diseflo termodinimico del condensador
reduéfid‘o -para el buen funcionamiento de la .
porrar 0 ;

= Dar und opinibn de la torre como meterial didéc-

: tico utilizado en précticas de destilzeibn nora- :
1la carrera de Ing. JYuimico. i :

Por otro lado, los antecedentes de la torre en cuanto -
a su operacibn son nulos, pues no se he hecho desde su cong—’
truccibn pruebas serias y rigurosas para poderla operar a su
mAxima eficiencia, con el anflisis hidréulico que se presen--
ta: ge espera que aporie la base para la operacibn bptima de ~
la misma, .

Es necesario hecer la aclaracifn que este trabajo es -—-
tebrico, por lo tanto es mejor que ecte sirva de base y se ~—
continue la investigacibn dandole un enfoque exverimental pa-
re concluir este tema en este equipo especifico.

La torre se va a trabajar con el sistema etanol-agua, se
escogio este sistems nor ser el misno que se moneja en la ex-—
nerimentacibn del laboratorio corresvondiente, no exicte unz-
Justificacibn didéetica del porque del uso de este sistema, -
vues la razbn podria ser econbmica, por se-suridad o por tredi
eibn y/o similitud con la facultsd de quimica, aunjue en la ~
actuslidad se utiliza un sistema benceno—tolueno ea La facul~
tad de quimica, este tiene un comportamiento mAs idesl y nor-
lo tanto fisicoquimicemente hablando més ffcil de seguir y se
apega mejor 2 una demostracibdn didéctica del uso de las ovpera

ciones de dectilacibn, qus ¢l sistema etanol-aguz.



zste equilibrio, etanol-agua, es uno muy particular debido &
las caracteristicas de sus componentes, fundamentalmente por
ia capacidad del ague:en cuanto é 1a formacibn de puentes de
- hidrbgenc que se pres_entan al formar mezclas con compuestos-—
rconsiderados polares, 'a ééte tipo se les consodera dentro de
. las asociadas, estas mezélas tienen grandes desviaciones de-
‘la-idealidad y-su comportamiento es dificil de seguir por me
dio:}de tepﬂae'ideeles o poco no ideales, de tal manera que-—
6igamos entre comillas que " puede ser :oroximado su compor-
“4amiento" por medio de técnicas més avanzadus como las esta—~
blecides por UNIQUIAC y UNLFAC, estas son teorias que inclu-—
yen mhs t8rminos en los cuales se consideran otros efectos -
que no se toman en cuenta en teorias idesles.

Desde el punto de vista operacional en ecta mezcla eJEi_s_
te un 2zedtropo, que nos dificulta su manejo en la separf——-—
¢ibn, mie sin embargo esto es bastante significativo al anali
zar el sistema did&cticamente, pucs el elumno tiene 1a opor-
tunidad de enfrentarse a un probleoma mis complejo asi como -
aplicar sus conocimientos fisicoquimicos y poder enlazar més
los diversos temas en su formacibn como Ing, <uimico.

Los datos del equilibrio aecesurios para el desarrollo -
de este tema son muy especificos:

sistema: etanol-agua

Presibn: 580 mmig.

Utilizacibn de los diagramas de composicibn al equili-—

brio. » e e

Utilizacibn del diagrama entalpia-cdncentiacibn. Debido

a la utilizacibn del metodo de: disefio gréfiCO‘en desti;-
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cibn conociéo1cbmqfer:héfodﬁfanchon-Savarit.
La busquedé de esta informecibn fue exaustiva durante -——
‘un fiemﬁo considerable la cusl fue imposible conseguir en las
vfuentes de informecibn comunes como son libros, revistas, bo-
letines cientificos etc., por lo cual se penso’ en la genera~-
cibn de esta informacibn wor algunes métodos tebricos, pero -
ademfAs de ser bastante elaborados nos desviariamos un poco ~-
del enfoque real del problema a tratar , que es, 1la valorg---—
¢ibn y enfilisis hidrfulico de 1a torre de platos con borbotes
dores. La solucibn & este problemza se dio al buscar eayuda al-
Instituto Mexicano del Petroleo { I.».P., ) nara conseguir la-—
informacibn,
1 método Ponchon-Savarit es un: mtodo utilizado pare —
mezclas binarias ¥y es considerado como un método riguroso, --
(tentendo en cuenta que este metodo es un método grafico y mor
lo tanto puede no. ser el m&s adeacuado), siempre y cuando al-
aplicarlo los datos de equilibrio utilizados sean oriﬁinrdos-
por ecuaciones muy confiables o sean datoé oxperimenteles, en
nuestro caso la informacifn fue generada nor el método UNIRAG
Al aplicar el mdtodo Ponchon-Savarit se generarén el pexr
il de ‘flujos dentro de la torre asi como su perfil de tempe~
. raturas los cuales son la base para poder hacer el anflisis -
'i'hidféuliéo se 1levarf & cabo nor un método e:tablecido § Teco
nocido por la FRACTIUNAYIUN RASEARCH IC. ( F.R.I. ). dste ——
método se utiliza a nivel industrial y en sus determinacinnes
se. encuentran torres de destilacibn desde 47.%5 in de di&metro
lo-cual consideré entre la informacibn dispoaible la mAs con-

fiable,
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For otra parte se ha visto que cuando se utilizd la to--
rre de platos con borboteadores, el condensador que esta inte
grado al sistema de destilecibn es incapaz de condensar los -
vapores generados durante la operacibn, entonces al fijer los
flujos que puede manejar la torre, se analizar&f fundamental-—
mente el firea de tranaferencia del condensador y si ésta no -
e¢s 1a idbnea a la operacibén se harfi el disefio térmico de otra
que setisfaga lac necesidades de operacibn,

Yara completar el trabujo se incluir®n algunos diagra——
mas. de la torre, los cuales podrén servir para el desarrollo
de este trabajo asi como material de consusiia & el mismo ———
rergsoni docente dcl leboratorio y otroe trabajos de tésis —

pogteriores a este trabajo,



¢

FUNDAMENTOS DE. DESTILACION,

Beses de transferencia de mass,

1.1, =

La destilacidn es un proceso de seﬁaracibn que se aplica
ﬁ"una soiuciﬁn, ‘esta depende de la distribucidn de los compo-~
nentes en la fase liquida y gascosa, se aplica a los casos en
que todos los componentes Ze encuentran en las dos fases. .in-
este proceso en particular la segunda fase se genera por evi-
poracibn 8 condensacibn a partir de la solucidn inicial,

La separacibn se logra fundameninlmente por la diferen——
cia en puntos de burbuja o de rocid de los componentes exig—-—
tentes en la mezcla & una presaibn constante do operacibn,

Por los comentarios unteriores ge alcazuza a entender que
en la destilecibn se trabaja con dos fases y en funcibn de cg
to se puede clasificer la destilacidn eantre los procesos gas—
liquido, en otro tino de clasificacibn se puede considerar a-—
le destilacibn dentro de los procecos de separacidn de equi--
librio, en esta Gltima se nota de alguna manera que es wis ge
neral y dque no solamente se incluyen los procesos gas-liquido
gi-no que ademfs seguimos centrados en la caracteristica funw
damental del proceco, pues su objetivo es el de provocar el -~
desequilibrio existente entre los componentes de la solucibn—~
por medio de un agente, que en &l caso de destilacibn es el -
calor, y se obtiene como producto la generacibén de la otra fa

se, ya Bresente ésta, hay unm transferencia de mase entre lcos
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fasesryy eate proceéo se basa en la diferencia de puntos de --
ebulliclbn a una m:.sma presibn de los componentes de la mez--
cla inicial.

. Casi nunca las mezclas se pueden separar en un 100% por
ningbn procedimiento de separacibdn y la destilecibn no es una
excepcibn, Muchas veces las mezclas son tratadas por una seee
rie de operaciones y en algunas ocasiones se utiliza como ——-
Gltima étapa, esto es, casi para alcanzar la mayor separacibn
posible, por esta razbn se tiene que observar un factor de se
paracibn que en el caso particular de la destilacibn se llama
volatilidad relativa "ex ", Esta es la relacibtn que existe en
tre 1a relacibn de concnetraciones de los componentes d¢ una-
fase con respecto a 1a otra y es una medide neta de la posibi

lidad de separacibn.

K= Y /{1 ~Y) =Y (’1;-1 ) eoesesess (1.1 )
A =X ) ER1Y) ' 3

ok = volatilidadv relativa

separaoibn se --

un-punto de-




g

vista mhs tebrico. )

Es ‘necesario recordar que en una fase, cuan&b existe. 1a~—'
difusibn de un componente a través de ella es debido a una-di
ferencia de potencial quimico dentro de esta fase no homoge--
nea y que se refleja en una difusibn desde sltas concnetra——-—
ciones a bajas concantraciones del componente en cuestidn,

En la operacibn de destilacibn tenemos dos fases insolu-f
bles de tel maners que en nuestro caso la transferencia de ma
sa-que existe entre las fases, se denomina transferencia de -
mase interfacial.

Cuando se ponen en contacto dos fases con componentes sg
lubles a ambas fases estos se difundiran a través de ellas —-
hestp llegar & una transferencia dinfimica neta igusl a cero,-
en 8i a 1o que se esta llegando es a una igualdad de potencial
quimico de los componentes en ambas fases.

Por definicibn el potencial quimico se obtiene a partir—
de 1a energia libre de Gibbs del sistema, la cual esta bajo -
las condiciones de temperatura y presibn y composicibn cons--

tantes de los demfis componentes involucrados en la mezcla.

M= 0T fny) T,P:nia‘nj""""""’—'sr11’2' )

/Ll. = Potencial quimico. . PR
({%_ = Variacibn de la ensrgia libre de- Gibbs, con res-
“i\r,gn‘.'{nj pecto a el nlmero de moles de la especie "i%, —-
manteniendo condiciones constantes ‘de temperatu-
ra, presidn y composicibn de los demAs componen-—

tes involucrados en 1la mezcla.

'
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sn la destilacibn como ya mencionamos se basa en la dife
rencia de volatilidad de los componentes de la mezcla a una -
.presibn dada, y que al contacto de las dos fases el componens
te mAs vol&til se encuentrd en la fase vapor en mayor propor—
¢ibn que en el liquido, entonces en la operacibn se va trans+
firiendo el componente mAs vol&til del liquido &l vapor gene-
rado. Esto implica que debe existir un gradiente de comcentra
¢ibn en el sontido de la tiansferencia de masa dentro de cada
fase. Graficamente la concentracibn en funcibn de la disten—-—
cia en un puato ezpecifico del equipo a través de las fases -
se veria asi:

INTEREASE

£6 DiFun)E A"
%
n

ousto

CORe.

3

DIisSTANCIA . e
Fig, 1.1.- Diagrema Interfacisal,’
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La concentracifn del commonente "A" en la masa priacipal

- del liquido es Xal y aumenta hasta Xai en la interfase, y en-
el vapor la concentracibn aumenta desde Yai, en la interfase-
hasta Yag en el seno del vapor, Las concentraciones Xal, Yag
no son valores en el equilibrio ya que si lo fueran no habria

difusibén del componente "A",
ln el equipo de destilacibn se utilize una parte del pro
ducto destilado para recircularlo a la torre, este comunmente
llamado " reflujo ", este tiene una parte muy importante en -
8l proceso & separacibn, ya que en funcibn de su concentra———
cibn y flujo mésico influye en el nfimerc de et:pas requerido-
para llevar a cebo una separacibn dada. '

. Para entender el proceso de transferencia de masa en la-
interfase, Lewis & Whitman { 9 ) supusier6tn que las unicas reg
eistencias a la difusibn son las que representen los fluidos-
y se establece que no hay resistencia a la difusibén & través—
de la interfase que sepnara a las fases y como resultado lag-—
concentraciones Xai, Yai son valores en el equilibrio, Bsta -
teoria incorrectamente se ha llamado teoria de la"doble peli~

cula" ya que no este relacionada con la teoria de este nombre

para coeficientes de transferancia de masa y en forms. m&s —

aproniade se le conoce como la teoria de la " doble resisten— o

cia" .,

. Lag concentrac:.ones que se encuentran en elf, quillbrio,

estan dadas. por l& curva de dlstrl‘buclbnv en elv equllibrio

te tipo de curve es muy ut:.llzada en’ destilacl‘b

Al Doner ‘en contacto dos fdses con componentes solubles-

a-amhas fa-‘es, estos se d1fund1ran a ’c*Pvés de ellps hagtn —-—
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que despues.de un cierto tiempo de estar en contacto se lle--
gé a2 el equilibrio, posteriormente si se incrementaran las -
coinposiciones de lo= componentes en alguans Ge las fases, nue
. vamente habrie transferencia de mzsa de una de las fases a la
otra, hrsta que despues de un tiempo se llegard ol equilibrio
de ecta anqera se podrim ir estableciendo equilibrios los cug
les nos darsn una curve de distribuciba en el equilibrio, es-
ta curve es independiente de las cantidades y solo dependeﬁ -
de la temperatura, presibn y de las suctancias que se estan -
involucrando., Uste curva es una simplificrcibn del diagrama ~
de. fase preosibn-temperatura~concentraecibn, la representacibne-
“grifica de este requiere un diagrama tridimensional ( P vs,-—-
T've, C ), la simplificacibn se obtiene cuando se considera -
Vla nresibn constante y una mezela binaria, su representacibn-

) _grrt'rficé. es le siguiente:

p- c'fg—. 5§6m‘m&f .

()

6.0 Comc. X,4. (fracc wel) 19

Pig, 1.2.~ Diagreme Temperatura-Concentracibn,




S R

De este diagrama 1ia curva superior proporciona la rela--
cibn entre la temperatura y la composicidn del vepor, la cual
esta. en su punto de rocio, es decir se encuentra comd vanor -
saturado, la orva inferior representa la relacibn entre la --
temperatura y 1a composicién del liquido, el cual estd en cu-
punto de burbujs, o sea, se euncuentra como liquido saturzdo.
les mezclas de liquido y vepor en el equilibrio estan a la --
misma temperatura y presibn de forma que las lineas horizonta
les entre las curvas nos dan las lineas de uniba, las cuales-
nos e.xplican que ese liquido y ese vapor respectivamente es—-
tan en equilibrio., El vapor sobre la curva superior es un va-
nor sobre calentado y el liquido debajo de la curva inferiof—
es un liquido subenfriado, Por (ltimo los puntos donde s& -~=-
unen lias curvas en los extremos del diagrama nos indican el -
punto de ebullicidn del componente puro.

Paré obtener el diagrama de distribucibn en el equilibrd
se graficen las composiciones del liquido y el vapor quec op--
tan en equilibrio, esto es, del diemgrama anterior se toman --
estas comnosiciones de las lineas de unibn y se grafican, su-
representacibn gréfica se nmuestra en la sipguiente gréfica, --

fig. 1,3, De &ota gré&fica sc obtienen varias conclusiones de~.

lo que dependan el comportemiento de la mezcl? Bineria, “esto-=

es, se puede ver que tanto se lleva a cabo la separecibn, en-
funcibn de la voletilidad relativa, asi como, la existencia -
de azebtropos, los cusles se observan en este die.lgramaws'egﬁn—- .
sea el caso que- estamos presenciando, B :

A8 sin embargo:la utilidad pera el manejo en'trie‘st'ila--_

cibn de este diagrama se manifiesta al'gréficar“en.,él,y “tanto-
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les curvas de operccion del equipo asfi como el nimero de eta--~

‘pas- necesarias para llegar a una separacifn dada.
I.3.- Etapas de equilibrio.

Una etapa se define como una parte de un equipo o combi-
necibn de partes en donde se ponen en contacto dos fases insno
lubles, donde la transferencia de masa ocurre entre las faées
éue tienden a alcanzar el equilibrio y en donde las fases se-
reparan mecanicamente ( 9 ) .

De tal manera que una etapa en el equilibrio o etapa ~—
ideal es aquella en donde el tiempo en contacto entre las fa-
ges es el suficiente para que los efluentes esten en equili--
brio, aungue no se nued: lograr esto en ningfn equipo, en la~
préctica se puede llegar muy cerca del equilibrio, .

Por.la definicibn que se ha dado de etape s¢ entiende -~
ﬁue estd en fincibn del tipo de contacto en que ge pongan les
fases“a rh.énedar, seslin el tivo de contacto de las fases se =

puede: encontrar una clasiricaci6n la cual ‘es la siguiente:

| PROSUS CONIINUOS: .

- £n corriente paralela

= FMujo cruzado

- Flujo a contracorriente. .
PROCAS0S POR LOTS: -

~ Procesos en cascade

- Cascada a'flujo cruzgéo

- Cascada a contracorriente.
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Dentro de esta definicibn nuestro proceso de destilacibn
que ege estudia esta relacionado con los procesos continuos —-
a contacorriente de tal manera que su etapa ideal y eficiea—-
cia de etapa tienen relaciones especificas paraz este tipo de-
contacto.

La eficiencia de una etapa ge define como la aproxima~—-
¢ibn fraccionaria a2l equilibrio que produce una etapa real, =
o sea la relacibn de transferencia de soluto rcel a aquella -

si se obtuviese el equilibris, En forma gréfica sc puede ob--

servar en el diegrama de distribucién en el equilibrio, en ‘—‘-i

la fig. 1.4.

La expresibn mAs utilizada es la eficiencia de etapa de--

Murphree la aproximacidn fraccionaria de una corri’ent‘e;salia_hf”':V

te al equilibrio con la concentracibén real es 1la otra'c
te saliente. Aplicandola & la fig.l.4 se obtier{e paxj
gaseosa, : :

Las eficiencias de hurphree son un Ppoco dlferentes para—
una etapa dada, pues esta es funcibn de la hldréulica del nla

to, pero puede relacionerse s:.mpleme*xte solo cuando 1a T

cibn en el equilibrio es una linea recta. Este tipo de eﬁ—-—-'i”

ciencia depende del tipo de contacto en que seiponer‘t ;Lgs fa—-"

ses y por eso se harf una breve mencibn del tipb de torres mfs

comunes.

I.4.~ Torres de destilacibn;

Los tipos més; comunes de’torres son las ae’ platos'y las-'i

_empecadas,’. Rennec o a1l tino i

e: torres de platos exlsten una -
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Fig. 1.3.- Distribucibn en el equilibrio:

sistema etanol-agua.
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Fig. l.4.~ Represatacibn de eficiencia,

de plato.
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gran‘vaxy'ivedad‘que estriba f&ndamentqlmehte en el tip'o de'pla—
to, el mis barato y difundido es el tipo de vlato perforado -
¢l cual consiste de una placa perforada como medio de contac—
to entre las fases el liquido se derrame sobre el plato mien-
tras que el vapor asciende nor las perforaciones ( 11 ). Bxis
ten muchos otros tipos de platos, los cuales por su elevado -~
costo y complejidad son menos difundidos y un ejemplo de estos
son los platos con borboteadores.

En cuanto a el tipo de torres empacadas, estas hoy en =
die, 'estan muy difundidas, esto es debido a su gran versatili:
dad en el menejo de sustancias y condiciones de operacibn.en-
1la ‘destilacibn. iste tipo de torres por lo general trabaja --
con pequaﬁas unidedes llamadas empaques, las cuales forman ln‘
columna de empaque, estes unidades adem4s de tener formas va-
rindas son construidas de diferentes materiales las cusles --
nos ‘dan la opcibn de escoger el mAs idbneo pare las sustan--
cies que mansjamos asi como su capacidad de establecer ei con
tacto del gas y.del liquido pare la eficiencia de la sepéraf-
cibn { 11 ), . . n

Bstos tipos de torres son muy comunes en la destilacibn-
fraccionada en multietapa, esto es, se lleva a cabo 1a desti.
lacibn en varias etapas, existen en cuanto a déstilecibn -—-
“otros procesos como por ejemblo desilacibn Batch, diferencial
la cual conocemos como destilacién Raleigh, existe otro tipo-
de ‘destilacibn en una etapa conocida como destilecibn “Flash"
o destilecibén en el squilibrio, esta nuede llevarse a c¢cabo en
forma continua o batch, la bese de esta destilacién esta en -~

funcibn de un precaientamiento,y de un cAmbio de presibn de -




—1r -

la; Blimente.cibn, 1a memla 1iqu1do vapor se separa en un tan-
que 11quido-—vanor.

En forma fundamental recordemos que la destilacibn es -
5 un proces,o de separacibn el cual lleva como objetivo obiener-
‘uha'.fase rica en el componente que mos interesa y otra pobre-
,eyn' ése componcnfe, el mecanismo utilizado es la transferencia
,dé,i,w:aa por el contacto linuido-vepor y el agente de transfe=
rencia es el ealor,

Con la pequeiia descripcibn anterior podemos comprender =
-‘tqudun sistema de destilacibn consta béisicamente de s
L :a)-Torre. de destilacibn ‘
b) Rehervidor 7
¢) Condensador
d} Taengue de condensudos

e¢) Bomba de recirculacibn para reflujo.

@ ]

[
(&

Plimelacidnl | oy Destilade

)

w
Restdvo

Fig., 1.5.- Diagrama de destilncidn,
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En eate trabajo de tesis nos referimos al t:.no de torres
:de_plato con borboteadores, por ger ‘61 tipo de torres que ‘se-
r‘fanala.za en el laboratoric. Este tlno de ‘torres es én la actua )
B ]vlidad casi nila su utilizacibn, esto es, debido fundamental—-'

em;e a su costo, ya que se prefieren de platos perforcdos, -

‘_por esta circunstancia es necesario hacer 18 observac ibn que-
Ta torre analizada por ser de este tino tiene; fundamentelmen—

te un’fin didctico ya que su disefio y construccibn es ‘cada —1,

de i‘undamental importancia su conocimiento,

5 onerac:.én\ y dise-——
o, e

‘Las‘ torres de destilacibn mis éntiguasihs’e[consfruia‘n con
platos con borboteadores, estos conducen el ,.,vap'or "haetg un ==
punto- sobre el liquido fluyente, de tal ,nl;aiie'ra :h,ue“invierten—

‘la direccibn del flujo del vapor, provocando sl salir ‘sobre -

el ‘1fauido borboteo a tavés .de-los.orificios. Existen muchos
tipos de borboteddores los cuales tienen bastantes variantes-
entre si, pero solo en su estructura, van desde cuadrados, -
rectangulares, piramidales, piramidslés, hexagonales circula-
res, ebc,. Estos estan constituidos de una campana la cual’ «~
tiene varios orificios o ranuras a través de las cuales fluye
el vapor, un elevador el cuasl esta soldado &l rlato, -este por
lo general es un cilindro, el.cual ‘tiene como finalidad ade~&
mAs de conducir el vapor, 1imitarnos la’ altura del liquido ~-
dentro del plato, ya que sii,vlé_’}:élbbé»:ikdgd del vapor es baja y-
la cantidad del 1iq.. ‘ '

vez inundacibn de la ‘torre

‘gijénaé]'p 6voéafié ‘lioriqueo y-este a su

lo iqueo se presenta cuando -

el flujo del ;vayfjor‘"eé tan bajo que el'gradiente del 1iqu1do -

,vez ‘menor ¥y due para nosotros como innem.eros nuimicos nos: es




s e:Lto en’ comparncién a la altura del elevador ¥ estowprovo-
ca que ‘Be derrame el 11quido nor este y ua )
1 arrastre dol 11qui"

',‘r:Lor s;gu:.ente. Con este tipo ‘de’ nlatos

2 do nor velocidades pvrandes del vapor se" minimiza en compara-—-

B cibn con otro tipo de ‘pletos,

“EY"tipo mfs com@n. para efectuar una destilacibn es unga-
torre de platos perforados.. tl liquido desciende a través de
la torre bajo la accibn de Ia fuerza de graveded, mientras &=
que el vapor asciende debido a la fuerze de una ligera dife—
rencia de presibn de plato a plato. La presisn mAs elevada se
produce por la ebullicibn del liquido sobre la superficile de=
transferencia de calor del rehervidor,

La torre esta dividida en forma genersl en dos seccionés.

la fracci6bn de la torre que se encuentra por encima de la ali':

--mentacidén se llama zonae de rectificacibédn o enriquecimiento ya L

“y‘a que asta seccibén se elimina el componente mAs ligero, la ST

fraccibn de la torre por debajo de la alimentacibn se le 1la-
ma zona de agotamiento y sirve para eliminar 6 sgotar el com-
N nonente mas lipero del ‘liquido descendente. e
En une explicacibn descriptiva la torre funcn.ona de la ~:
siguiente manera: 21 liquido desciende por la accibn de ,la -
gravedad por una parte de la torre que se llama bajante 'y ya—_‘ i
en ¢l plato se forme una pequefia presa en donde se poné egte—
en contacto con el vanor, en forma especifica el vépor‘que -
sale del borboteador, en funcibn- del tiempo de contacto, se;
opuede 1legar casi al equilibrio de distribucibn de los cyompo-
nentes en cada plato, posteriormente mientras que el gas“aubé

&) plato. superior el liquido cae .por el Qerramadero‘al infeo—’
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rior, vease la fipg. 1l.6.

Por otra parte al pasar el Gltimo plato el vapor pasa —-
vor el condensador gue puede ser total o parciel, esto esta -
determinado por el tipo de refinado que se quiere obtener ya-
que como se menciond anteriormente se puede requerir una fase
especifica para aplicarle otro tipo de operacibn al producto
refinado, éste se puede necesitar como vapor o como liquido, -
parte de este liquido se regresa a la tore y esta corriente -
se llema"reflujo® , el cual sirve para generar la fase liqui-
da en la‘'torre, 1la cual arrastrarf el componente mfis pes:do ~
hacia el fondo de la torre. De la misma manera el liguido que
se va a o1 fondo de la torre pasa por el rehervidor, donde —-
una parte & este se evapora, dondonos por consiguiente el va-
por generado pare la transferencia de masa y este sirve para-
arrastirar el componente ligeroc hacia el domo de la torre y de
esta manera sale de la torre el componente mAs pesado por el-

fondo casi totalmente separado del componente mis ligero,



Bape [T |

Bo‘«\m'\'ea;\ov. ;.

Pig. 1. b.— Diagrama de internos de la torre.
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CAPITULO II

DESCRIPCION DEL SISTEMA ETANOL-AGUA.

Ii.1.-Comportamiento del sistema ctanol-agua.

En este capitulo trataré de dar un: pequefio panorama de——

1as peculiaridades del sistema etanol-agua que estmos usando-m

'Vpara poder realizarel anfilisis hidréulico" de la torre de ple- 4
tos con borboteadores, R ; ;
Es in6til tratar dé dar una ‘descrij)oiérr_xr tebrica del com--
" portamiento del sistema porque las técnicas mAs avanzades: son
‘nJAuy complicadas y estas constantemente estan cambiando ¥y evan
zando a una mayor exactitud en el comnortamiento fisicoquimi-‘
co de las sustancias, Aun asi para sistemas que se desvian de
la idealidad su acercamiento a la realidad en algunos casos -~
. es muy deficiente,
#.Por otro 1ado el desarrolkar teorias o técnicas que expl
quen- el comportamiento. del siatema no es parte de nuestiros --
'ob;jetivos. Trataré de: darle un enfoque digamos, mis " inpenie

: r:.l" al descrincibnﬁdel slstem, esto es, enfocado. aisus-—--

: car t rlst:.cas como sistem a mane:jar en un equino de proce~
‘Mso‘.i"b e L . :
! Pt;f dél‘inicibn un sistema homogeneo es aguel aue tiene -
proﬁiedades uniformes.a través de si wsmo, por 1o taaté na~
“fage es un sistema homogeneco { 1 ).~ .

De igua.l menera una fase honogénea en eﬂulllbril es aqug i‘

11a cuyas propiedades intensivas son lcs mlsmas en cualquler-
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. parte de la fase. En nuestro cnso estamos trabajando con un =
equlllbrio de dos feses homogeneas en equilibrio, una liquida
Y. otrav gubeosa 'y estas a su vez son mézelas bincrias, las cug
¢ 1es ea'i:an frccuentemente cambisndo materie y energias entre sl
1 torre de destilacitn e lo lergo de las etapas de

Lg»fasevii.c“fuida ‘de"nuestro-sistema esta formada por dos-
X »‘s}xstgn{:ids'que' tienen propiedades molares y por lo tanto el -

- me"rz'clérs'é"pi'ovocan una gren desviacidn de la idezlidad .

Otra carecteristica quer o5 fundamental de. auestro siste="
ma. es la formacibn de un azebtropo que a presibn de 586 mmHg
y temperatura da 161.06°F, se encuentra en la fraccién molar-“
de-0,91, &n forma tebrice las mezelas que poseen azeotrqﬁismO“

.8e comparan con respecto a la ley de Raoult. Se toman-enicuen’

te en desviaciones positives o-negativas de esta sobre,lm,dig :

grama de equilibrio ( x,y ).
De la mi=zme manera este efecto se manifiesta como {mrma-

_Ximo o ua minimo en 1a curva de presibn de va por, que corv'es—-r

ponde & un minimo 6 un méx:.mo en la curva de temnerat:u.ra—com

posicibn, esto se puede ver en la gréfica 2.1.5

La palabra azebtropo proviene.del rriego que significa =
* hervir sin cambiar ", de tel manera que se entignde que “es-
te azabtropo es finico a presibn constante: y se nuede»cemﬁiar-
la posicibn ‘del azebtrono al -cambiar la presibn.  Por analonin
e dice que:-el asebtrono se comporta como un. compuesto puro -
.6l hervir & una temperatura y'preslbn ;r’:onstanf;e, mientras. que .

1~ mezela ordinaria ebwlle :en un intervalo’ de:temperaturas a-
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a presibn constante. Al cambiocr la presibn produce cambios en
la composicibn, como en la temperatura de ebullicibn de mane—

ra que no se le puede considerar un compuesto nuro,

Prasicn
Presicn

Comp. %,9 Cowmp. %y

Taw pevatvra

Tem

Comp. %,94 Camep. %%

¥ig. 2.1, - Desviaciones del éistema ala ideslidad.



-25 —

1 sisteme etunol-zgzua.

1,2, = Iqiérn.an:ib‘n

*'mculi r1dud:=s delisistema encontramos el metad

.s,ﬁﬂnvlos ;:v-upos Lum:ioqales de las sustancins-:
ifwolucradas eﬁ la mezcla, ' se van contzndo o sumando les inte
'recc:.one" ~he.2igten antre les moliculas d¢ las diferentes --
"su;tanc:.as, en forma zfe exdlicits, ectn téeniza nns oropor--
¢ione un procsdimicnto nara crleuler 1os coeficientes de acti
viddd en termiaoss coactaates que indicen las medidas y super-
ficies de &rees dz los »rru 2u funcioneles individuales y pera
metros ame renrssenten lns interrecinnes endre grunos.

La fuse gaseosa no tiene macho’»roblensz, ya gue en es
ta face las interncciosnes eléctricas casi son nules y termodi.
'naminamﬁnte se lless o la conclusibn de que lac moléculas se-
conmurian como entidedes indenendientes, y uue se nueden mane
“Jer-nor-ssdio de furreidedes y estas a su ves se usan nor pr
dio de una ecuncibn de esctadc, que en el caso de 12 técnice. -
UIIFAJ, ca utiliza lr ecureidn virial,

Como -ya2 scbemos no se¢ nizo ol @leoulo de lae cémposicio-—-
net en ¢l equilibrio, Al intentar obtener los detos de compo-
sicifn en el equilibrio del sistema ettnol-egua 2n la litera-—

/'tura,' nos fue imposible obtenerlos a 1a npresibn requerida, ‘de
536 mrlg la cual es la .nue e ejerce'én el dtio . donde s‘e"en—-—,
‘cusntre instalade la forre. T

Ge loars obtener la iaformacifm exyerimental Aleveda &~ -
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cabo en la feculh_d de Quimc.;. c}e la . Ln.l:., e"net:li‘n.camen-, :

te la curva de" comyosmlonv en el enuﬂ.lbrio. e sste curva-
“se’obtuvieron 70- puntos de en,uilibrlos 11qu1do vapor, Gon es-

405 puntos se generb la demis informaciba requerida para nues

tros celeulog en el L.ii.P, ( Institute iexicano:del ?ét;pleb) :

““por: medio de una computadora. De izual :mnera que en eliezio-

de los eénuilibrios licuido-vipor, el habir 1ntentado 'Jstener—:;,‘i'

los valores de entelpias, densidades, nesos: molecular

“cosidades, ‘conductividades térmices,.ede., DOT élcy;l,o,nu,b"

re.sido un trebajo dizno de tema d: '6653'55'

este dentro de nuestros ob;jetivb
Lz informacibn obtenida por-el 1. Sia P.
?"\[,qu_ Pesos molér‘ulares: . .
Py fo = Densideces (lb/f‘éj)‘
c?"q:., = Capacidades celorificas (~ "‘U/lo—it )}

5% ) 5

h’_‘ ky = Conductividades térmicar \3"U hr
Hlev = Zntaloies ( 30U/lb-mol ) =

Gono sodemos ver la mfarmac:\.bn obtenida as mAE. -que su*‘i ;

ciente.nara la cnlicacibn del metodo Po'xchon
soluibn de balances dz materia y ener"ia, ﬂtapa nor etana en :

torres da destilacibn.

ssta 1nformac10n tamb1éf1 se brutlllzafen el anéllci" h:L-—-,,,

dréuvlico de la torre. A 1artir de esta “informacibn la gque se-
genero nor no ovtenerla poyr’ ‘medio de alguna’ fuente confiable-

fue el velor de la tensibn superficiai, este no se celcwlo po

. ra todos los puntos,. olo se celeularon-las rieceserias para. -

ul anflicis hiéréulice de la torre. £l mdtodo utilizado fue -

‘v noise e ncontraba

fue la sicuiente:. .

varit nara la-
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el de Xurata-Akamura~Odoni, que es uno de los pocos metodos -
confiables para el c&lculo de tensiones superficiales de solu

s ciones acuosas ( 8 ) .
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CAPTIULO IIT

III.1.~ Especificaciones Pisicas del sistema de
Destilacibn,

Las carzcteristicas fisicas de la torre de paltos con — '
borboteadores del laboratorio se expondrén en forma esquemati
ca.

No se llenaran hojas de especificaciones de los equipos-
que forman junto con la torre de destilacibn el sistema de —
destilacibn completo, ya& que solo 8 mencionard lo més relevan
te de este equipo. Todo este equipo se encuentra representado
en el diagrama de flujo del sistema de destilacibn que se ans

xa como le fig.3.l, este equipo es el siguiente.

Mlimentacibn: Tanoue de alimentacitn Vertical con tapas
planas, ‘

~ Digmetro= 45 cm

- Materiml: Acero al cerbbn

— Alture= 76 cm .
= Accesorios= Vidrio de,
- Volumen= 120,873 om’

plaenas,

~ Diametro= 36 cm
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‘Residuo:‘ 'fnnqﬁe de almncenamiento vertical con tapas ——-
: planas.

= Diametro= 30 cm

~ bLaterial= Acero &l carbbn.

- Altura= 60 em

- Accesorios= Vidrio de nivel, venteo.

- Volumen= 61,073 cm3
Bomba de alimentacibn a la torre:

- potencia= 1/3 H.P.

- R, P.Ia, = 3450

- Marca: Jacuzzi

- Tipo: Centrifuge.
Bomba de reflujo a la torre:

~ Potencia= 1/2 H.P.

- R.P. M. = 3450

~ Marca: General flectric.

- Tipo: Centrifuga.
Condensador:

-~ Tipo: Serpentin-Uoraza,

— Serpentin: Tipo: Helicoidal

No, de espiras: 14

Diemetro de la espira=-§'in’’

Dismetwo del tubo. de esgiﬁ
Material: “Tuberia ae : é‘obr‘av
¥luido por el. "s}erpAevnt;ib ;
friamiento. .
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- Diametro de la coraza: 6 in..
- Material: Acero al carbbn.

Longituds 42 in.

~ Fluido: Vapores de destilecibdn, s:.stema etanol-,

Rehervidor:
Tipos
Tubos:

Coraza:

Para la torre de destilacidn se. adicionar una hoaa de -

plato. Pig. 3.4 diagrama de borboteadore'

agua.
Tubos y coraza.

Diametro: 5/8 in

¥aterial: Cobre.

Arreglo: Triangular girado

Pitch: 1 in,

Longitud: Aprox. 3 ft

“lo de tubos: 26

No de pasos: 2

Fluido: Vapor ( medie de celentamiento).

Diametro: 14 in E
Meterinl: Acero &l carbbn’
Longitud: AproX. 3.5 ft
Espesor: 3/8 in, -

especificaciones de la misma, Esi como d 1os J.nternos de  ~=—

ella resnectlvamente se anexan en la- flg 3. ,2 ho'Ja de especi-—

" ficaciones de la torre. F:Lg.} 3 ho;ja de especlfmaclones del-
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ZVALUACTO™ Dy &WILIBRIVS LIJUIDO-VAPOR
DZL SISTEMA sTANOL-AGUA. ‘ e

IV < YI6todo Ponchon-Savarits

1l ﬁétodo Ponchon-Savarit ( P-S8 ), es un método utiliza--
do ‘para encontrar el nGmero de unidades de transferencia § =+
etepas de contucto necesarias para lograr una separacibn dada
ern una torre de destilacibn fraccionada. '

dste método al igual que el método i Cabe- Thiele son -
considerados metodos cortos y gréficos, de tal manera que son
so0lo ‘aplicables a problema: no muy estrictos en su evaluacibn~
¥ por su simplicidad son muy convenientes para hacer estima—
-ciones aproximndas en problemas poco complejos,

£ mdtodo P-S es un metodo anlicable ~ mezclas binerias-
'y su solucidn es gréfica, sobre un.diagrama entalpia-concen-

.
=tracibn, sste metodo a diferencia de otros es uno muy confia-

ble cuando los datos de equilibrio y los de entalpfas-son ex—-:-i--

‘,,p’er‘imentales 6 son celculados con métodos confiables. kste me
vtodo: nos permite hacer balances de materia y energia etapa —
por etapa.

dn el ca&o de tener - mezclas de multicomponentes este me-

tzenen que aplicnr métodos -~

: todo no s:.rve, y por 1o tanto se;

s nor computadoras, uno-
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El metodo P-S, se obtiene por -la simplificrcibh del métd
do © para una mezela binaria, y se escogio este metodo para -
utilizarlo en nuestra evaluacibn de la torre, por lo tanto. ——
conozcamos un poco mis de 1. Iste metodo como ya dijimos es-
un m$todo corto y grhfico, no se intento buscar un mejor méto
do porque el objetivo fundamentel de la tésis es el anfllisis-
hidrfulico de la torre.

En la literatura ( 7 ) se esvecifica que la utilidad del-
metodo P-S5, es para una destilacidn fraceionada simple o sen-
cilia, esto es, acuella que consta solo de una alinmentacibdn-
y obteniendose £0lo ds corrientes de productos, el destilado-
¥ el residuo, porque se considera noco confiable para 1o que-
se denomine una"destilecibén fracdionada compleja" que es aque
1la que consta de una o varias alimentaciones pero que ademés
de tener un destilado y un residuo tiene corrientes de salide
laterales.,

“ntre otras cosas es inmportante aclarar que el wetodo ——
P-3, solo sirve para operaciones en estedo.estacionario,

En nuestro czso se lleva e cabo una destilacibn sencilla
¥y binaria nor 1o que se profuvx.lizaré. en este tipo de destila— .

dcmn En 19. destllaclévx fracc:.onada sencilla ia mezcla de 21i
fmentacg.érﬁ se introdﬁée ma}s o menos en 19. uarte'central depens
dlendo de l composicibn de la alimentacibn en und cascada ver
ticai de etapas de trensferencia: Kl vaporr que se eleva en la
parte de arriba de la alimentacibn 1lsmada zona de enriqueci-
miento, al pasar la Gltime etapa: es conde‘nsedo total o par---
cialmente y la faccibn -ue se elimina es llamade destilaedo, ¥

la parte de este que se recircula a-la torre:-es llamadas reflu
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jou. A i secclbn que:Ee: encue'mra nor:debajo de la alimenta-%

c16n se le lle.ma ,zon de. q;:otaminnto" el liquido de esta -

zona: de 1a C\ltlma eténe ndsé una nerte el rehervidor y de ~---

] nqui se generan los’ vapores que regresan & la torre. £l liqui

do- elin.inad en.r:.quecido ¢on el comnonente menos vol&til es el
residuo. LA
: Dentro de la torre los vapores y los liquidos estan en -

sus puntos de Rocio y burblrja respectivamente de tal menera -

que las temperaturac nis elevadas se encuentran en el fondo -~

““de‘la torre 'y lee menores en la parte superior,

Descripcibn “del método Ponchon-Savarit.

Paréiia:d'é‘séri‘pcibn del método. utilizaremos varias nota-

; ,cion -% genereles importantes de. aclarar, n.e., el plato deno-

tado como al plato "n" representativo del pla.to que se encuen
. tra en 1a zona .de enr:.queclmisnto y el plato "m" como de la ~
seccibn de awotamento, ¥y e«te 2 su'vez indica el plato donde

se origina la corriente, p.e., la orriente liquida L es la -

corriente que sale del plato n=2 y la corriente denominada co

“mo ,VZ es’la "que abanddnm el 'plato n=2, Se anexa un diagrama -
‘de una torre de destilecibn en'la fig.4.1, en el cusl se mueg
tran las partes que se necesitan para explicar el balanée de—

materia y energfa, como son los balances en el rehervidor, ba

lances del condensador y balance global de la torre.
Pera el belance de materia en el condensador la relacibn
eritre el reflujo "LQ" y el éstilado "D" es llamada la rela--——

cién”de reflujo, elguneasz veces llameda"reflujo externo”,
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Fige4.1. - Diagrama de torve deé destilacibn,



: vI.’ak ‘ecuacibn’ IV.5 nos proporciona 1a‘cakrga térmica del --—
c',ovr‘xdenéaddr.‘ Mediante .un . balance de, entalpia completo en todo

el equipo, obtenemos el calor necesario en el rehervidor:

QB= D }1 + W Hwy + Qe + QL- FH caesnsese { IV.6 )
en donde QL es 1a suma de %odas las perdidaé de- calor el cusl s
se considerard despreciable en nuestro disefio. R

Seccibn de EBnriquecimiento:

Bl balance de materia total y por componente para eata '-

seccibn son respectivamente:

Gn+l = Ln + D




Crereees (IS

BN gl el A

LGl Q- Hp

En el diagrema entalpia—concentracibn,( H vs.i’X,Y Yo 18 e

i (VL)

ecuacibn IV.11 da une linea rocta aue pésg a'trayvésl de ww——
( Hgpp o Ynel } en Gn#l, en bn por ( H , ¥n ly en A.D‘por—
( QE' 2y ) y este Gltimo se conoce como punto de las diferen-
cias, ver la fig.4.2 .,

En el dipgrama de equilibrio, la ecuacidn Iv.ll-es-una:-—
linea recta de pendiente Ln/Gn+l y pasa por ( Yn+1,VXn )y -
por X=Y=ZD. Las intersecciones de las lineas que salen de o
con las curvas de entalpia a saturacifn se proyectan en el -
diagrame de distribucibn en el equilibrio produciendo la li——_
nea de la urve de operacibn que pasa a través de Y=X=ZD ¥ po‘r

el plato de alimentaci6én. Para el caso de un condensador to--
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Seceibn de agotamiento:

Balance de materia:
Im= Gm4l + W

Lm Xm ~ Gm+#l Yo+l = W Xw

Balence de energia: . S A
Lm-H o+ Q= Gmel H, o + W He reesceeves ( IV.14 )

51 definimos a Qg el flujo nete de calor saliente en '~

ol fondo por el residuo.

Q

gp = HW - /W ( ‘Iv.}si) e

entonces: L :
Lm Hy - 6ol B o= W Qop veveeenees (IV6)

eliminando W entre las ecuaciones anteriores se obti,en,es,

Lm/Gm+l =(Hsm& QEB)_/ ( H - QEB) R | IV;]J )

Sobre el diagrama entalpia-concentracibn, la ecuacifn —-

IV,17, es una linea recta que pasa a través de (H s Yol )=

Gm+l
en Gm+l, en Lm por ( H -, Xm ) y en Aw por (Qup,Xw ), Aw
88 un punto de diferencias , ver fig.4.4. 2n el dimgrama de -

equilibris la ecuacifn IV.17 es una linea wecta de pendiente-—
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Im/Cm+l que pasa por { Ym+l,Xm ), X=Y=Xw. Las intersecciones-
de las linems que salen de w on las curvas de entalpia a sa-
turacibn se proyectan on el diagrama de distribucibn en el -
equilibrio produciendo la linea de 1la curva de operacibn que-
pasa a través de Y=X=Xw y por el plato de alimentacibn, ver -
fig.4.5.

®

ENTAR{ & {BTU o wist)

Aw

o0 K foswmd XY X

Pig.4.4 .-Diagrama entalfifa-Concentracibn.

Y

T
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Torre dé} deis!tii‘a’ckiﬁn completas

_ Balance. de materia:

cerrens (IV18)

7 SRS ,."’.’.’.-;9 (IV.19 )

‘Balance de energia :

PH!,: DQE + WQBB - seveeas ( IV,20 )
diminando P de los balances totales de materia y ener——
gia se obtiene:

DA = (Hp=Q..)/ ( Q- Hy ) eeneees ( IV.21)

Sobre el diagrama entalpia-concentracifn, la ecuacibn —-
IV,21 es una lineas recta que pasa por { QS' ZD) en Ab y en~
P por { HF, ZP) y on Awpor ( QJB' Xw ). Aunque la condi-—-—
cibn de la alimentaciba sea diferente en cualquier caso, esto
es, ya sea un liquido subenfriado, liquido saturado, mezcla -
liquido vapor o vapor saturado, esta que corresponde al punto
¥, siempre caerf en una linea recta que une a D y W, ver fig.

4.6.

IV.3.- Relacibn de reflujo.

4s importanie aclarar la importancia del refilujo en el -’ '
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manejo de la torru, ya que ésta al diseflar el equipo de desti
lacibn es decisiva para los costos y el nlmero de etapas re-——
queridas para ciertu seperacibn; la relacibn de reflujo va ——
desde un flujo minimo haste un reflujo total,

Por definicién, el reflujo total se tiene cuando el refls
jo tiende a infinito en una grifica entalpie-concentracibn y-
los puntos { ZD' Qn.‘ ) vy ( 2w, QEB )} se encusntiran en el infi~
nito, dando como resultado un nfimero minimo de etapas para —-

1llevar a cabo la separacibn deseada, ver fig.4.7.

Pig. 4.6, -Diagrama enfaaipia—(}om entracibn.
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Dw a |-o0

Concertracicn X VY
Pig. 4.7.- Reflujo total.

AS1 mismo la relacibn de reflujo minimo es la relacibn -
mfixima que, requeriré un nfmero infinito de otapas para lo-«-
grar la separacibn deseada, y en el diagrama de entalpia-con_
centracibn se presenta cuando una linea de operacibn del base=
lance de materia y energla coincide con una isoterma de equi-
librio, esto es verdadero cuendo ss tiene una megcla normal -
que no contiene azebtropos. Para sistemas agzeotrbpicos con --
desviacibn positiva de la ley de Raoult y en 108 cufles se —-—
esté proximo & la condicibn critica del componente mfs vola-
til, 1la linea posterior & la isotérma de equilibrio que coin-
cide con la linea de operacibn es la que nos da 6l refiujo —-

minimo, Por el contrario para sistemas con desviscibn negati-
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va 1la l4inea anterior a la isotérma de equilibrio que coincide

con 1a linea de operacibn es la que determina 1la condicibn de
refluuo minimo, ver fig.4.8.

Adwr. L3

H

u

F
Atow.
Conandwauchs X, Y

ENTALP/A

¥

Cc\uw&mloc\ X,Y.

Pig.4.8. - Desviaciones de la ley de Reoult

para reflujo minimo,

Estos fltimos parefos son importantes ya que nuestro sig
tema etanol-agua es un sistema con desviecibn positiva a la -

ley de Raoult debido a su azebStropo que se encusntra en
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X=Y= 0.91 fraccién mol & una temperatura de 1ul.0b °P, ¥y una-
pregibn de 586 mmHg., y al hac‘er los cllculos es importante -
tener en cuenta estos fenbSmenos para evitar errores.
Cuglquier relacibn de reflujo entre el minimo y el total
nos proporcionarfé la separacibn deseada., La relacifn de reflu
* jo que debe utilizarse debe ser la 6ptima o la mAs econbmica-
para 10 cual el costo del equipo sea minimo. Cuando se tiene-
el reflujo minimo el nfimero de etapas es infinito, pero son ~
minimos loe ostos de operacibn { energia del rehervidor, aguz
de enfriamiento, potencia de la bomba del reflujo, etec.,) al~
ir aumentando el reflujo el nGmero de etapas disminuye rapida
me.nte y aumenta el di&metro de la columne debido a un aumento
de los flujos manejados en la torre y por lo- tanto los gagw-
tos de operacibn del equipo aumentan. Por 1o tanto el costo ~
total que es la suma del costo de operacibn y el costo fijo -
debe pasar por un m{nimo y esta es la relacibn de reflujo 6p-
tima. Por reglas heuristicas se ha ancdntrado que no siumpre-
el velor Sptimo de reflujo se encuentra cerca del reflujo mi-
nimo y se encuentra entre 1.2 y 1.5 veces el reflujo minimo, -
probablemente es el promedio cercano a el limite inferior. &n
nuestro caso se utilizarf un reflujo de 1.29% veces el reflujo
minimo.

I.V..4.~ Anfilisis de variables de disefio.
Cuando intentamos resolver un problems de una unidad de-
separacién multietapa como el caso de destilacibn fraccibnada
se dice que el problems esta resuelto cuando conocemos tempe-

ratura, composicibn presibn y flujos en cada una de 1as . wme-—
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corrientes asociadas a la unidad de separacibn.

En 1a moyoric de los ¢asos en epocas anteriores solo se-
llevaba a cabo en 1s mayoria de las situaciones el disefio de-
1a unidad de separacibn, mAs aun shora bajo la crisis econo--
mica<por la que cruza el pais se ha hecho importante la adap-
tacibén del equipo ya instalado a los nuevos requerimientos 6~
a mejorér su rendimiento en el proceso, esto es, encontraf el
mejor rango de operacibén de un equipo ya instalado, por 16 an
terior ss puesden observar dos cosas:

1) El equipo impone ciertas restricciones como son:
~ Dimensiones fisicas
- Localizacidn del plato de alimentacibn
~ Capacidad del condensador y del rehervidor
~ Bficiencia de aislamiento
~Temperatue y presidn de trabajo
-~ Funcibn del sistema a manejar: NGmero de etapas -
sticiencia @ las etapas,

ii) £ dieeflador al tratar de obtener ciertas caracte—-
risticas de un proceso fija algunss restricciones - ‘
como son : '

- Flujo de¢ alimentacibn

- Relacibn de reflujo

- Concentracibn de algunas corrieates
- stca, .

Ve tel manera que al unir los puntos anteriores se 1lleva
@ ungs solucidn fGnica . Por lo tanto el disefiador debe conocer
cuales son laa variables-a fijar, ya que hay ciertas restric-

ciones, tanto por parte de 13 unidad asi como impuestas por -
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el disefindor, las cuales nos llevaran a la solucibn Gnica.

Para lograr lo anterior existen varios metodos de disefio_\
algunos llamados metodos cortos, los cusles no son siempre _—
muy exaztos debido 8 simplificaciones hechas ha partir de —
ciertas consideraciones que pueden hacerse ya sea en funcibn-

- del fenbmeno a tratar o de las caracteristicas del sistems in
volucrado en el proceso, y solo son utilizados para dar solu-
ciones aproximadas del problema. uxisten otros los cuales &l-
ser mAs rigurosos en su planteamiento nos acercan mis a la o
lucibn del problema. .

La habilidad para determinar el nfimero exacto de relecip
nes o especificaciones de disefio, ol cual es el caso de la —-
unidad de destilacibn, es arbitrariamente impuesto por el di-
sefiador o en ¢l caso de una unidad ya instalada nara su Gpti-
mizacibén se obtiene a partir de un anfilisis de las reslaciones
antes mencionadas, Las variables que ge consideran son:

1) Concentraciones de las corrientes

2) Temperaturas

3) Presiones

4) Flujos

5)Variables de repeticibn ( Nr)
La quinta propiednd es el fnico grado de libertad que —-—
usa el dseflador cuando especifica la frecuencia con qe se re-
petird un elemento dado en una unidad. #n el caso de una cow-
lumne de destilacibn que contiene mis de una seccibn por ejem
plo, por encima y por debajo de la etapa de alimentacibn se -~

deberd especificar el nGmero de stapas en cada seccibn y exis
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tiran tantas variables de repeticibn como secciones o sea ——
Nr=2,

41 primer paso en un enflisis de un sistema es contar --—

todas las variables involucradas Nv, El nQmero Nv es por ana—-
logia el nfimero de incognitas de un sistema de ecuaciones si—
mul téneas.

Zl segundo paso es contar las restricciones o relaciones
que existen en el sistema Ne, Por analogfas, este nlmero Ne -
seria el nGmero de ecuacionee llnealmentc inddpendientes de ~
un sistema de ecuaciones simulténeas. Si el nlimero de ecuacig
nes es igual al nGmero de incognitus el problema esta defini-
do y llegamos a una solucibn Gnica @&l problema.

#n otras palabras si el nGmero de variables Nv es igual-
al nGmsro do relaciones de restriceibn Ne, el problema esta —
completamente definido. Uesgraciadamente esto no es posible -
al disefiar un equipo, de tal manera que el diseflador debe es
pecifiear ciertas variables, el nlmerc que puede especificar-
se refiere a los grados de libertad o variacifén en el sistema

¥ pusde ser calculado asi:
Ni= Nr - Ne . vesvecesss ( IV.22)

Fara el caso le llamaremos " variables de disefio™ a Ni
ya que son las variables que el diseflador debe especificar pa
ra defintr completamente el sistema,

Las restricciones Ne, se pueden dividir en los tipos si-
gulentes:

1) Restricciones inherentes,
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2) Restricciones de balance de materia.
3) Restricciones & balance de snergia
4) Restridciones de equilibrio de fases
5) Restricciones de equilibrio quimico.
Las restricciones inherentes, — Estas toman la forma de~-
- identidades entre dos o mfis variables,p.e., el concepto de --
etapa de equilibrio involucra la restriccibn inherente de que
la temperatura y la presibn del vapor y del liguido en equi--
librio son iguales, o sea que estan a las mismas condiciones-
de ﬁemperatura y presibn,

Las restricciones de balance de materia, se pueden esta-
bl;ceren un balance para cada uno de los componentes, enton-—
ces existe ¢ restricciones y una alternativa de escribir C-1
balances por components y un balance global de masa,

Restricciones de balance de energla.- Un balance de —-—
energia total es otra relacibn restrictiva, esto involGera —
cuslquier corriente. En algunos casos el balance de energia -~
puede no ser independiente de las identidades enlistadas como
restricciones inherentes,

Restricciones de-mquilibrio de fases.- En los sistemas -
con mis @ une fase los componeﬂtes se distribuuran entre ello
de una manera caracteristica, Raota distibuciin esta descrita-
por el coeficiente de distribucibn " XK ", En general si todos
los componentes existen en todas las fases, el nfirero de res-—
tricciones debidas a fen6menos de distribucibn serfin C{Np-l)-
donde Np= el nGmero &de fases, Las restricciones de equilibrd
quimico no interesan, puesto que se analiza un sistema no w-—

reactivo.
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La forma en que se exponen las relaciones restrictivas -
carecen de importancia, solo inteuresa el nfimero de esas res—-—
tricciones .

Anfilisis de un elemento, ~ Un elemento se define como par
te de una unidad compleja, La unidad puede ser total o una so
la parte del proceso completo. los elementos apropiados a una
unidad se puede cambiar con rapidez para formar el proceso -
completo, Hay que hacer notar que Se debe dejar margen para -
las corrientes de coneccibn ( llamadas algunas veces inter——
corrientes}) cuyas variables se cuentan dos veces cuando Be =
unen-olementos o unidedes.

Ya existen los anflisis de elementos en la literatura —
(10) de tal manera que en nuestro caso So0lo se harf el anfli-
sis de la unidad de separacibn complseta.

Lntonces unn unidad se define como una combinacibn de —-—
elementos, y est unidad puede o no comatituir el proceso com=-
pleto. Por definicidn:

W= §r o+ NE cevsrecveseel IV23 )

donde: NV = ¥l nfimero de variables en la unidad,
Nr = Varisbles de repeticibn
8§ = La suma de todas las variables de disefio de los -~
elenmentosn,
Ve igual menera por definicidn:

=W - e veesasavencened IV.24 )
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donde NG = Se refiere a las nuevas reluciones restrictivas —

(identidades) que se generan cuando se combinan -
los elementos. NG. , no incluye ninguna de las restricciones -
que ¥ tomaron en cuenta al calcular Nt para los elementos in
dependientes . Incluye solo las identidades de corrients que~
existen en cada intercorrientes entre dos elementos. Las va--
riables de les intercorrientes ( C + 2 ) se contaron en cada-
uno de los elementos al calcular sus respectivos N§. Por 1o -
tan@o ge deben contar { C + 2 ) nuevas relaciones restricti--
vas para cada intercorriente en la combinacibn de elementos, -

para evitar las redundancias.
IV.5, - Anfllisis para una unided de destilacibn.

£8te anflisis para una unidad de destilacifén se harfi ——
con condensador total y rehervidor parcial, que =5 nuestro ca
80.

41 nfmero de variables NV de la occuacibn IV.23 debe ser-
considerado en el anfilipis de la unidad sntera y es la suma -
de 1 para 1os seis elementos involucrados, ya que no existen

equipos que se repitan y Nr=0 por lo tanto N% = N% .



Elemento ‘N%' :
Condensador total L L+4
Divisor de reflujo C+5
itapas simples de egquilibrio -~ . . - .
N - (1) 2C+ 2(N=-M-1) + 5
Etepas de alimentacibn 3C+8
Etapas simples de equilibrio )
1) S 20+2(#1)45
Rehervidor parcisl TR oy

- 100+2N427

" La combinscibii crea nueve”intercorrientes, por lo tan——

to:
. LI ;
Ho = 9 (C42) .= 9C+18

Las variables de disefio a disposicibn del diseflador son
* las dadas por la ecuacibn LV.24 que aplicandola nos da:

N o nd - W
TR S U ToG2Ne27) < ( 904187 ) = Ce29

Para'cumplii' con este nfimero de variables, un conjunto —

de especificaciones posibles pueden ser las siguientes:
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Presibn en cada etapa { incluyendo el rehervidor) . ‘
Presibtn en el condensador SR
Presibn en el divisor de reflujo
Perdidas de cealor en cada etaps, excluyendd él
rehervidor . £
Perdidas de calor en el divisor de reflujo -
Corriente de alimentacibn ( ¥ )

Tempsratura de reflujo

Numero total de etapas :
ffimero total de etapas por debajo de 1&
glimentaci6n () e
Flujo del destilado D/F

Maximo flujo del vapor permisible 6 V/F

C+2N+9

Las seis primeras son invariallemente especificadas por-.
el diseflador. Las otras pueden ser utilizadas de variase mane-
rag, estas pueden ser sustituidas por: S ; :
Relacibn de reflujo (R) 6 ND( nfimerc de stapas ideales') - .

taerga del condensador

Carga del rehervidor

Hecuperacibn de uno 6 dos componentes on £ 6

sntonces para nuestro proceso:
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ntmero de etapas ideales se sustituyen por ¢l nfimero de eta=-
pes que se desglozan en la parte supsrior e inferior 21 plato
de alimentacibn de la torre, entonces se quitan 2N+3 y quedan
8010 U46, Haciendo algunas sustituciones por las propuestas -
se obtiene el conjunto de especificaciones finales que utili-

zaremos cn nuestro calculo:

¥lujo de alimentacién (F) -~ 1
. Composiciones de la alimentacibn (ZF)
Antalpia de la alimentacibn (ﬁp)
Presibn da operacibn (P)
Relacibn de reflujo (i}
Composicibn del destilado 4

D
Composicibn del residuo 2

b

fitmaro de etapus idesales ND

e c¢sta manera se logra ver qﬁe bﬁra ﬁri sistema binario-
¢l unfmero de v:riables fijo Son ocho, 'jsara un condensador to—
tal, cuande se-utiliza un condensador parcial los grados de -
libertad se reducen a C+5 porgue el condensador parcisl fija-
“‘la: composicibun~y la entalpim delreflujo, entonces en este ca
-s0.serian siete voriables fijas.

" fara ‘1 diseflo ‘de un equipo nueve, el caso mAs comfin in-

volucra el conccimiento de M., Zw, ZD’ la relacibn de reflujo =

P'
os escogida para brindar la combinacifn m&s econbmica de cos-
tos " del ;quipo son proporcionales & ND ¥ los costos de ener——

~gia estan relacionados con la carga del rehervidor dw.
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Conforme el nfimero de etapas se incrementa la carga del-
rehervidor decrece de tel manera que deberd existir un minimo
de cosotos de energia-equipo.

En la evaluacibn de un equipo que ya existe, usualmente
esta fijo ND y fijo R, la carga del rehervidor y la del cons-—
densador no pueden exceder ciertos valores determinados por -
el tamaflo del equipo. Usuelmente la entalpia y composicibn de~
la alimentacibn son conocidos y la posible composicibn de los

productos deve ser evaluada.

IV.6, —~ Parametros de evaluacibn del calculo de equili

brios liquido~vapor del sistema etanol-agua.

Antes de empezar el cflculo es necesaris hacer mencibn -
de las considefacionee que tendremos que hacer para poder cal
cular los equilibrios liquido-vapor por el metodo Ponchon---
Savax_'it.

~'3e tomarf uns base de calculo de 100 1b mol/hf (7 )
obviamente esta base es mucho mmy alta para‘la capaci—-é
dad de la torre del laboratorio, se tomaré ssta solo por
comodidad para hacer los cAlculos, ya& que se encontrari—

en realidad el flujo verdadero &l llevar a cabo el anfi--

lisis hidrfulico de la torre, 6&sta se obtendrd como.-un-=. .. .%.

porcentaje de los valores obtenidos,. :
- La alimentacién a la torre se considert diluida, la frac
cibn mol del alcohol de alimentacién a la torre se tomo-—b
-~ 0.25 ), este valor no

su fundamento en consideraciones tebricas, es la concen—

como 0.25 fraccibn mol ( 2=
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- tracié;: cbmunmente sncontrada en promedio en la alimen~
tacibn a 1as torres del laboratorio (L., M ). Ademfs —-
con con una alimentacibn tan baja de etanol nos encon-—
tramos lejos del azebtropo y seria poco probable que al
destilar la mezcla en esta peguefia torre nos acerquemos
el azebtropo de la mezela y nuestras suposiciones ya no
sean tan validas por sfectos provocados por el azebtro-
Po.

La alimentacién se considera.con una temperatura prome~
dio embientel de 20 °C.

La torre de destilacibn, o mejor dicho la destilacibn -
de la mezcla se llevarh a cabo a presibn atmosférica lg
cel, 8 una presibn de 586 mmHg. ’

Se considerar& un reflujo de la torre astablecido por =~
la literatura como R= 1,25 Rm donde Hm es el reflujo mi
nimo por calculo,

Su consideran despreciables las perdidas de calor & lo-
largo de la torre, debido 2 que enta es gpequella y tiens
pocas etapas y su efecto es minimo. Ademfis 1a forma de-
llevar a cabo un célewlo riguroso es, como primera prue
ba se desprecian las perdidas de cslor y despuss tenien
do yo una base se procede a tomar estimedos de perdidas
‘de color en lasseccionas de 1a torre.

Ye considera una eficienciu global de la torra del 758
esate valor realmentq esta ajustado debido a que &l va--
lor que se nos do como referencis en el lab, de Ing, -~
quimica (L.4. M. ), esdel 705 gl 734, este velor se ajus~

ta por comodidad ecn el célculo para encontrar el nfimsro




de etapzs idezles, esto es:

No, de etapes reales=_No., de etapas idesles .....{ IV.25)
Bficiencia global de

la torre.

Donde el nfimero de etapas reales son ocho unidades, de =
tal manera que:
No. de etapes ideales= 8 x 0,75 = 6.0

Con'lo cual se podrf encontrar los flujos en cada una de
las etapas, por otrolado por regla heuristica se ha vis-
to que cuando tensmos etapas fraccionarims me sube a la-
etapa entergsuperior, ¢l cuul ¢s nuestro caso, ya que ==
con 70% de oficiencia se obtienen 5.6 etapas idesles.

- Como Gl+tima observacidn se expone que el metodo Ponchon-
Savarit como ya eahemos es un metodo grifico por l¢ %an~
‘%o si nosotros intentaramos hacer el cfilculo en forma —
gr&fica tendrismos algunos problewmes 6 errorres inevita-
bles en este tipo de célculos, como errorwes de paralaje
etc., ol problema se corregirf &l hacer el célculo mate-
mdtico, se haré una explicacibn en su momento, cuando es
temos en el cédlculo ya sea por unz linea de unibn o so~
bre las lineas de saturacibn en el diagrama de entalpia-
concentracibn, sl trazar el nfimero de etapas: cada una -
de estas lineasque son rectas 1llevarén su respectiva co
rrelacibn de minimos cuadrados asi como su ecuacidn efkw-

plicita. #n el caso de las curvas de saturacifn del vaw-—
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por y el liguido estas no son rectas y por 1o tanto se O0b--—
tienen ecuaciones rectas en pequefios intervalos donde nos en-

contramos en cada uno de los cllculos.

IV.7.- Algoritmo de cflculo de squilibrio
liquido-vapor.

Acontinuaeibn se da el dimgrama de flujo del elgoritmo =

de «66lculo delequilibrio liquido~vapor para ol sistema eta—

nol-agka, utilizando el método Ponchon-Savarit.

INICIO

Datos: Alimentacidn: z T, HF

Bage de célculo: 100 1bmol /hr.
Btapas ideales= 6.0 + 0.05

hupomr un valor de Zw¥, 2% donde:
,WZD= Composicibn del destilado

Zw_ Composicibn del residuo

i

Balance global y balance por componente para encon-

trar los valores de los flujos del destilado y del

residuc "D", "W" respectivamente.

®
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P

_ Se encuentra el reflujo minimo "Rm", pera esto
se busca la linea de operacifn que llegue mfs alta
¥y se escoge una linea de unibn que este arriba de
1la linea de unibtn que pasa por la alimentacibn --
debido a la desviacibn nositiva del sistema a la

ley de Raoult.

von este valor se encuentra el punto de dife—-

« "
rencias minimo en la zona de enriquecimiento Ap .

—

!

| Se calcula weflujo minimo con: Re= 1.25 Bm |

4
Be encuentra el punto de diferencias real del

astilado &

§i)
£ punto de diferencims del msiduo Aw se

encuentra con 1a linea recta Qe pasa por Zr

H;. ’ A«o s OW.
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Se encuentra la curva de operacibn de la zona de
enriquecimiento: Para esto, se trazen 1ss lineas que
unan el punto con las composiciones de los liqui
dos saturados que descienden de los platos an ¥ que

g8 encuentran con los vapores de composiciones YGn+1

Cuando se estd t:in cerca del punto que pasa por
M, Aw, P, ¥y cruza en la linea de liquido saturado
es casli probable que al trazar la siguiente etapa —-—
nos encontramos en la zona de agotamiento, por 1o ——
tanto hey cambio de curve de operacidn y se trata de

encontrar los puntos de la mna de agotamiento.

Se ancuentra la curva de la seccibn de agota-
miento: Zmpezando desde el punto Aw, pare esto se-
trazan 1as lineas que unen al punto G , A wy, con-

las composidones de los vapores saturados Y que

Gml
ascienden por los platos y se encuentran con los 1%

quidos de composicibn Xm,

Se obtiene la curva que nos representa
1la curva de operacién total de la destilacibn en :

un diagrame dv equilibrio X vs. Y.




- 60 =

?

Donde se cruzan estas se encuentra sl plato
de alimentacibn.

Se encuentran las composiciones del lfqui~
do y del vapor en cada una de las etapas asi-
como el nfimero de estas, auxiliandonos en un-

diagrama liquido -Vapor.
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1V.8, - emoria de célculo.

sete c&lculo es como se puede notsr por el diagrama de -~
flujo del algoritmo de cAlculo, la Gltima iteracidn, donde --
se logrb la convergencia para el nfimerod etapas idesles re--
queridas .

Datos:

Base de c&lculo : 100 1b mol/hr = P

ZP= Composicibn de la alimentacidn= 0,25 fracc, mol

Ty~ Temperatura de 1a alimentacibn= 20°C

HF= Entalpia do la alimentacién { como liquido subenfria-—
do = - 11700 BTU/1b mol

R = Reflujo= 1.25 Rm, { donde "Rm" es el reflujo minimo)rr

Datos supuestos:

Ly Composicibn del dstilados 0,688 frace, mol
zw= Composicibn del residuo= 0,1 fracc. mol

Dato de convergencia:

Ny= No. de ctapas idesles = 6.0 4 .0,05

Caleulo de flujos de destilado" DV,
- dio de’un balance de materia global y 'do
_::ér con. las ecuaciones IV.18;" V.19
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Susutituysndo S B »
100= D + W entonces : D= 100 = ¥

0.25(100)= 0.688( 100-¥ ) + 0.1 W
""r;Reskoi"}kiendo por -scuaciones simultaneas:

wr= 74.489 1b mol/ hr.
D= 25,5102 1b mol / hr.

Calculo dé reflujo minimo:
Se encontrd que la linea de unibn que pas por la alimen—

tacibn en un diagrama entalpia-—concentracibn es :

x, sat.” 0. 2945 e sat,” 0.5954

Debido a la desviacibn positiva de 1a ley de Raoult del-
gistema etanol-agua se escoge una linea de unibn inmediata su
perior a la 1inea de unién que pasa por la alimentacibn; en -

“ nuestro caso se escogio la siguiente:

xI-sat = 0,30 YGsat= 0.599

HLsat.= -8262.85 BUT/lbmol Hcsaf 14 326 BIU/1b mol
Por la prolongacibn de este linea de unibn se extrapolo

para emcontrar el punto de diferencias minimo' con la cprwer-‘-‘

gencia del desilado, donde el punto de las difere.lciaé .del. —-

destilnado es A‘Dm'
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© La eckfmcibn que representa la linea de unifn es :

Y = 75549766 X - 30 927.779

= o Con f;sﬁg ecuaoibri;y con = 0,688 como abscise 66 en——-
“contrs el putito S
~Apy ( 0.688, 21050.45 )
“Con la.siguiente euAcibn ge encuentra ol refiujo minimo:
Hm = { Q'minimo- H(ﬂ)/ { HGl- HLO)

’ por interpolacibn de los datos del apendice se encontraw-

ron:
HLo= Entalpia del Lliquido sat,= =-2214.436 BIU/ibmol
HGl': Entalpia del vapor saturado= 15590,084 BTU/1lbmol

donde Q' minimo es el valor en el punto de las diferencias mi
nimo del calor que se elimina en el condensador y el destilado
permanentementse por mol de destiledo.
Q'm= 21 050.46 BTU/1bmol

susutituyendo en la ecuacibn:

Rm=( 21050, 45-15590, 064) = 0.3067
{15590. 064+ 2214.430)
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ya con el valor del reflujo minimo se encuentra el valor del

reflujo:
_B= 1.25 Rm = 1.25(0,3067)= 0.3833

Con la misma ecuacibn con que se econtrd Q'm se encuen~

‘tra el valor de Q':

W=(Hg - B ) R+ Hy

Q'= ( 17804.5) ( 0.3833 ) + 15590.064
Q'= 22 415.55 BTU/1lbmol

Bate valor represente la ordenada y el valor de ZD "
0,688 1la abscisa para localizar el punto de las diferencias
en el destilado,

Au’ ( 0.688, 22415.55 )
Calculo del punto de las diferencias en el residuo Ae:
zl punto de las diferencias en el fondo de la torre -
se encuentra trazendo una recta que pase por los puntos Ap,
t Zgy HF)' Aw , por 1o tanto 1a 1inea recte es:
H = 77 889.383 (Frace. mol)}-31172.3458

extrapolando se encuentra que en Iw= 0.1:

H= -23383.407 BTU/lmel-
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donde -este valor representa Q' que es el valor de la ecuacibn
1V,15 que representa’el flujo neto de calor saliente en el —-—
fondo por mol de residuo, y este junto con Zw se encuentra el

‘punto de las diferencias del residuo Aw:
Aw= ( 0.1, -23383.4075 )

Curva de enriguecimiento:

Para encontrar 1la curva de operacibn de la zona de —
enriquecimiento se itrazan lineas que unan el punto AD con=~
las composiciones de los liquidos saturados que descienden ~-
por los platos y que se encuentran con los vapores saturados-
que ascienden y asi hasta el punto enterior a la alimentacibn
ver fig.IV,2. Segln podemos apreciar en estl figura que se —-
traza una lines desde AD hasta ‘lu y qQue es el vapor que seale

por el domo de la %torrs. Cuyo valor es Y _= 0,688 este punto-

Gl

denotado por en el diagrama se encuenira en equilibrio —-

G
Ll
con el liquido K.bl cuya fraccidn mol y entalpia son, y se ob-—

tienen por interpolacibn de los datos del apendice:

IL1= 0.512 Ho= - 4964,99 BTU/1bmol

Lo que necesitamos encontrar es el puntoc G2, que es la —
composicibn del vapor que sale del segundo plato, para esto —
8e resuelve un sistema de ecuaciones entre la recta represen—
tativa e n un pequeiio intervalo de la linea del vapor saturado
¥ la'rec‘ta que une el punto de las: diferencias Au con el pun—

#o ,da(- Ll :( nyl’ HL:L) . las ecuaciones ‘son:
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Zc. de vapor saturados:

#vap= 14235.974 Yvap.sat. 4 5795,20

resolviendo este Bimtema’de ecuaciones se obtiene:
¥g,=0.6397 i H;,= 14902 .0 BTU/1bmol
este vapor se encuentra en equilibrio/con el 1iquido }(1,‘2 que~-
sale del segundo plato cuyo valor se encuentra haciendo una—
interpolacibn con los datos del apendice,
&2= 0,39045 HLan - 6859,064 BTU/lbmol
de la misma manera que el punto anterior se lleva a cabo para
encontrar el punto G3:

La ecuacibn del vapor saturado es :

Hvep.= 14235.974 Yvap.

sat, + 5795.20

Le ecuamcifn de la recta gue.

H = 98385.5



_resolviendo Se encuentraque-::

T“cf 14434.76 BTU/1bmol

aen: edunibrio -cons

Hyy# = 7940947 BIU/Ltmol

£l siguiente punto que es Y“ se :encuen?cra de 1a misma for—
mas.. . ‘
18 ecugcibn.de.vapur saturado es .:
= 1423%.974 Yvap.sat + 5795.20
La ecumcibn de la recta que paca por el punto AD con XL3 es:

H= 82072,517 Y - 34050.34

regolviendo ol sistema de ecuamciones se encuentra que :

LY =0,5873 - = 14157,082.BTU/1bmol

64 My
: ; 0115@ ya‘ nos ‘encontramos muy cerca de la linea que une ——
los puntos de las diferencias Ap Aw y la elimentacibn ——

{ 2 HF ).’y es necesario saber si con el 1liquido en equili.-

l‘l,
brio °°n,'¥s4 ya nos pasamos a la zona de agotamiento, para eg
to, 10 gue hicemos es encontrar en que punto se cruzan la cur

va que une a Los puntos de las difersncins conla 1linea de 1i-
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quido saturado, ya& que este punto es lo que me limita, £ 14~
quido XM esta en equilibrio con YG4 es:

XL4= 0.2813

-por lo tanto: )
la curva que pasa por AD' Aw, ¢ By ) es:

H= 77889.383 X -~ 31172,34
la curva de liquido saturado :
H= 15338.87 Xliq.sat. - 12866.69
resolviendd el sistema de muaciones encontramos gue :
X= 0,2926 = - 8377.71 BTU/1bmol

£l valor de liquido saturado encontrado nos determina --
sl estamos en la zona de agotamiento 6 de enriquecimiento, -
esto depende del valor del liquido saturado XI.4 en equilibrio

con X si suvalor es menor al valor X= 0.2926 ya habriamos

G4’
cruzado la linea y nos encontrariamos en la zona de agotamien
to, y si es mayor a este valor, nos encontrariamos alin en la-

zona de enriquecimiento.

Comparando los valores de :

LL4 < xJ.. sat,
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por 1o tanto ya nos encontramos en la zonia de agotamiento y -
"y ahora el cflculo se debe de efectuar con la linea que oruza
en . w para encontrar la curva de operacibn de la gzona de ago

tamiento,
lona de agotamiento.

De la misma manera que ‘se elaboro para la airva de enrie-
quecimiento se trazean rectas que unan el punto de las diferen
cias Aw con la eurva de vapor saturado para encontrar con &
la ecuacibn de esta curva y con la ecuacibén de 1la curva de 1%
quido saturado se encontrarian los liquidos gaturados y ya -—-
con estos se encontrarian sus vapores enauilibrio por medio-
de las lineas de unibn del diagrama de equilibrio entalpig—ee
concentracibn, ver Pig.4.4.

0 liquido seturado Zw= 0.1 esta en equilibrio con el va

por saturado:

Xt = Q. = . .

th 0. 406 “(',-1 11560,3 BTU/2bmol
setraga una linea recta desde el punto de las diferenciag ——-
Aw= (0.1, - 23383.4) 81 punto G'L y nos da la siguiente ecua-~
¢16ns” : : : ' '

H= 114195.1.22X -~ 34802,92

la curva de liquido .saturado ente los puntos de 0.2 a 0.35,
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. tiene una‘rc,orre'._l.acibr‘r:r: 0.9998 y su ecuscibn es:
He 15338 .87 X - 12866.6Y

regolviendo el sistema de ecuaciones encontramdrs'ely"vaioz‘ tiél":—'v

1iquido saturado que cae sl Gltimo plato de la_ torre el e a‘yl.'-’_:'

designamos como Xiz H
] L R aE D GO ASBL :
X = 0.2219 Hf = -9462.799{ BTU‘/J.’b»m‘o ,
este liquido se encuentra en equilibrio con el vap'or':"f
Y&2= 0.5532 H&z.—_- 13683.30 BtU/1bmol

De le misma manera tenemos que encontrar el valor del --
1iquido que proviene del mlato anterior a2l 1liquido que encon-
tramos, se encuentra trt;zando una recta desde el puato Aw -
y el vapor saturndo Y(';2 y encontrando el puanto de intersec-—-—
cibn con el ligquido saturado entre 0.2 y 0.35.

Ecuacién de 1a recta que va de Aw a G'2 :

H = 81782,55 X - 31561.66

Ecuecibn de la curva:de liquido ‘saturado:




cruce que es Xi3 H
xI:3=| 0,281365 I{I"3= - 8550,86 BTU/1bmol

El vapor que esta en equilibrio con este liquido es —
Y('}sn 0.58 y el siguiente liquido mturado ya cruzaria nuestro~
l4imite que es por donde cruza la linea que pasa por Aw, AD-

(2, H)), por lo tanto aqui se detlene este calculo,
P p

Calculo de las curvas de operacifn de las zonas de ago~—

tamiento y enriquecimientos

Ahora loque haremos es encontrar con los puntos las ecus

oionss de operacibn:
Curve de operacibn de 1la zona de awriquecimiento:

Yua 0.27275% + 0,500 correlacibn: r= 0. 99998‘

Con los puntos s XL !G
0,688 0,688
0,512 0.6397

0.3904 0.6068
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Curve de operacibn de la mns de agotamiento:

!G’—Tz' 500 6 X ~ 0,14477 r= 0.99999
con los datos : xL YG
0.1 0.1015
0,2214 0. 406
0,2813" 0.5532

Caloulo del No. de etapas y del plato de alimentacibn:

Resolviendo este sistema de euaciones podemos encontirar-
en un diagrama de mquilibrio liquido-vapor el punto de cruce-
de ambas curvas el cual nos servirf para encontrar el plato &
de alimentacibn asi como para trazar las stapas y saltarnos—

de una gona a la otra, Este punto tlene por coordenadas:
Xa 0.2917 Y= 0,5798

Ahora 1o que se tendris que hacer es trazar on un diagrg
ma de la curva de squilibrio liquido-vapor del sistema las s
curvas de operacibn de la zona & enriquecimiento y de la de -
ggotamiento ¥y empezar & trazar las ctapas desde el punto w———
(0.688, 0,688 ) de 1la zona de enriquecimisnto hasta sl punto
10,1004, 0.1015 ) de la zona de agotamiento y ver cuantas —-
etapas nos da , si el n@mero de etapas encontrado no es dd —

64 0.05 se regresa al inicio a proponer otros datos supuestos
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En este calculo ya se llego a la convergencia . La forma
en que se procedio para encontrar los valores fue la siguien-
te:

1) Con el punto (0.688, 0.688 ) de la curva de enrigueci
miento, ee trage una horizontal a la curva de e quilibrio con-

esto se encuentra el punto de cruce que es:
{ 0,512, 0.688)

2) Con este punto y le ecuscibn de la zona & enriqueci——

7 miento se encuentra el punto de cruce con esta curva que ess
( 0.512, 0.,6397 )

Se procede de igual forma que el punto encontrado ante--—
riormente para encontrar el cruce con la curva de equilibrio.
Despues de encontrar el Gltimo punto qus cee sn la curve de -
enriquecimiento se repite como en el punto anterior gpara en-~
contrar el cruce con la curva de quilibrio, y asfi hasta 1lle--
gar &l punto ( 0,1004, 0.1015 ), ver la fig.4.9., asi como -~
la tavla IV,1 donde se encuentran 1os puntos de la fig.4.9. -
Bn este diagrama tambien se esquematizan el nfimero de etapas
¥ 1a fraceibn de etays que se encontrb fue de 0.0057, el cual
estd dentro de 1o especificado, tembién se logra notar que i
etapa No, cuatro es el lugar de alimentacibn a la torre. Por
ltimo se anexas en la fig.4.10 un diegrama esquemdtico de la-
torre de destilacibn completa representando las composiciones

encontradap para todo el sistensa.
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“.¥ig.4.9,~ Ntmero de etapas .

X

o q c
‘,...~—"' i %
0"'7. ’
o i
R 3
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- 1, I
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(1}
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Tavla IV.1.- Puntos representados en el diagrama de la

T fig. 4.9
Lz L
S1) o 0,688 0.588
200512 0.688
3) Loz 0.6397
470,390 0.6397
S 8) T 0390 0.6068
6 T 0.3175 0,6068
LMY 003175 0.5868
8) L 02813 0.5868
©9) e - 0,2813 0.5537
100 o.ze2 05537
) 0.222 0. 4069
12) - 0.1004 0. 4069

13) 0.1004 0.1015



Y%, -aees
Yp 2 0.6393
- Yhy=0.6069
Joy: 0.58
Y (g - 0,553
Y6,q- 00T

-~ 76 =

: Yo, Xlr
4
* Sy Ko X102 0658 Z0-088
T Y
ah, Xig
P i
¥ —_—]
B 2025 Yo Y3
w i
!(\; Xy
it
Yae Avg
wi d .
3620005 @_
! -y
%o 2 0,688 XLG'O"M“ Eyo =008y
Xy = 0.512
Xig 20390
XL3 B 0,315
Xy = 0:2813
X152 0.2826

Fig.4.,10.~ Esquema de destilacibn de fracc, mol
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iv.9.- Uelculo‘de flujos internos de la torre.

Despues de haber encontrado las composiciones del liqui-
do y el vapor que fluyen en cade plato, encontraremos el va-—
lor del flujo mhsico correspondiente a cada una de estas com—
posiciones, ya que es el punto de partida para nuestro anfli-
sis hidrfulico del plato. Se pueden obtener estos al igual —-
qué 1les composiciones por é1 mismo método Ponchon-Savarit gri
ficamente 6 analiticamente, en 81 es solo un balance de mate-
ria del sistema de destilacibn plato por plato, Utilizando ==
lae ecuaciones establecidas para estos fines por el fietodo:

Por medio de la definicibn de reflujo de la torre:

R = Lo/D sesemnesvoes (L1V.26)

Podemos obtener el valor de Lo, ya que del cllculo ante—
rior conocemos R= 0.3833 y D= 25,51 1b wol/ hr, entonces:

. Lo= 0,3833 ( 25,51 ) = 9.779 1lbmol/hr.
Por un balance de materia global en el domo de la torre-
se puede encontrar el valor del vapor que sale de la torre y-
este al condensarse forma el reflujo Lo, y el destilado "D»,

ver fig.4.11,

Gl= Lo + D = 9,779+ 25.51= 35.289 1lbmol/hr ...{ IV,27)
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4 %6, Lo D

Fig.4.11l. - Balanoe en el condensadomr.

Ya conocemos que por llevarse a cabo une condensacibn —-
total las composiciones de Gl, Yo, D, gon lzs mismng, 0,688 -
fracec. mol.

Angl.icemos pues plato por plato, para poder encontrar -~
los flujos mésicos & etos .

El plato I tiene los siguientes datos para su evaluaecibn
vease la fig.4.12.
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Y, = 0.688 ¥up 20,688
G\.:‘BSJJ‘\\M Lo = 3AM \bmf\ .
hv
Plato X ¢ - 3
Yo, 20,6293 Ko, = 0,52
Gy 22 b=

Pig.4.12. - Balance del plato I

Como se pusds ver los flujos se pueden encontrar por me-
dio de un balance global de materia y por medio de un balance
de materia por componentes, y2 que es un sistema de dos ecua-

ciones con dos incognitas.
02+L0=L1+G1 essesessees ( IV.28)

LT+ G ¥ veeesereina (2029)

Yoz G * By B0 =

Pero util ice
Ponchon-Savarit (
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zstas ecusciones se utilizan pare la zona de enriqueci—
miento-y los subindices me indican los flujos y composiciones
del plato que salen, pues conocemos los termifos D=25.51 que
es el flujo del destilado, asi como la composicibn de este --
4= 0.688 fracc. mol.

Aplicando la’ ecuacibn 1v.30 al plato I se obtiene:
I1/D= (2 Yo )/0 Yo -X)

L= '9.6487.1bmol/hr.

Para el vapor con la égua@iﬁntj.v. 31 se obtiens:

L1/G2={ 2 YGQ/(, By= X))
G2= 35,1589 1bmol/hr.
B flujo global que maneja-el plato I es:
Lo + G2 = 44.93 lbmol/hr,
Ei vélor de la temperatura en el plato 1 se encuentra =

) al selir del~
plato salen en equilibrio, la temperetura es TI= 164 OP =

ocon los datos del apendice ya que el Gl yell

[
73.33°C esta se tiene por interpolacibn de los datos del apen
dice,
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Plato LI

Ky, = 0512 Y6520 639%
LatgieTlomd | Ga 235058% Vowd
Wy

%iq 20,3904 Yeq = 06068
W=7 -
1 xee G3=2
#ig, 4.13.~ Balance del plato II .
Apliclsndo la ecuacibn IV.30:

42 & 9,5614 1bmol/hr.

Aplicando 1a ecuacitn IV.3l:

632 35,071 1bmol/br. | =

Flujo por plato= Li's U ‘A44."‘7“_2 1bmol /hr.
Temperature del plato= I= 165.95 °P = 74.419%"
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plato~IIT

K1q20.3904 Y65 =0.6068
fu 9,541 lbh_-;.l Cig - 350 Jowaly,

X1 3203135 Yoy=0.5833
h3=? Gy =1

’Pigr. 4,14, - Balance del plato III
Aplicaqd‘r; la ecuacidn 1V,.30:
7 L3= 9,512 1bmol/hr.
Aplicando la ecuacibén 1V,31s
44= 35.022 1bmol/hr

Mujo del plato = L2 + G4= 44.5838 Lbmol/hr.
Pemperatura @l plato= T= 167.56 CF = 73.311 °0,

. #1. plato de le alimentacibn y los demls platos de la ‘==
seccibn de agotamiento se reduelven con las siguientes ecua—

ciones:

Lo/W = YGm+l_ L7 Yo Xp) ceveess UIV.32))
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Lm/Gmal= YGm+1" xhw)/(xm-xhw; sevvasol IV33)

donde " W " 68 ¢l flujo del componente pesado en los fondos ~
de 1a torre cuyo velor ya conocemos W=74,4898 1bmol/hr. ge——
#), velor de la compocieién de & es X'l.w= O.l.

Se sigue 18 misma regla para la utilizacibn de las ecua
cionea gque la que se uso para la zona de enriquecimiento esto
es, en este casgo 8l subindice "m" me indica ¢l nlmero de pla-

t0 del cual proviene la corriente .

¥lato LV : Flato de slimentacidén s la torre:

Jhy= 0.58%3
F e 100 Wbwal/hy X13z03135 Gy = 3502 o |,
L3z 9512 vl
22025 e
. My =0.2813 Y4y 20,5533
,“1 22 Gls EX4

Fig. 4,15, ~ Esquems del plato LV.
-aplicando la kecur;ncibn 1v.32:
L= 124,077 Llbmol/hr,

Aplicando la ecuactbn iV,33:
G5= 49, 587 1lbmol/hr
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flujo del plato= P + L3 + G5= 159.09 lbmol/hr
Temperatura del plato =T= 168.55 °p = 75.86 %

Plato V:

Y65=0.553
7\ 70-281’5 :) .
Ll‘: ot fhasl | V32 41,58 Vowel
/
-
s 2022 6= 04069
ks =7 Ct‘ =7

rig. 4.16.- Besquema del plato #5.
A Aplican;iq 1la ecuacibn IV.32:
7L5= 124,018 1bmol /hr
Aplicando la ecuacibn IV.33:

G6= 49,558 1lbmol/hr.

" lujo del plato= L4 + G5 = 173,635 1bmol/hr

_ _Temperatura del piato'="l'="ir'775:,6,foicf=, 770‘-‘ o
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“Plato VI
Hig=0.2220 Y= OHOMA
Ls=ugo el | Gg=49.558 \bm\
1 hy
*ig2 0,100y Y4 aeheriider = 01015

Lg=2
b=t Grohevuidov s2

Pig.4.17. - fsquema del plato # 6

Haciendo un balance global del liquido en el ,,fomio de la: to- .
rret- - . RN R

L6= G reharvidor *

Aplicando la ecuacibn LV.33:

L6/8 enervidor™ ' Yerenervidor™ b 25%)

XG-LLW

~resolviendo este sistema de eeuaciones se encuentran Lo Yoo
rohervidor' esto se muestra en la fig.4 18 :
Lb= 110 lbmol/hr ; G rehervidor = 35 517 lbmol/hr
Flujo del plato = L§ +-G reherv:.dor - 159 565 1bmol/hr ]
Temperatura del p1ato-’l'—179 F = 81 6] c :
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Plato Vi

Griehesut doy < 35.51 Vowed |1y
Yoeheiidors 01015

161110 Dol
N
= 0,00

1 W= Towmsl
Y':z\u-.- [A hy

Pig.4.18, - soquema del fondo de 1la torre.

Para concluir esta parte se anexa un diagrama descriptivo de-

la torre con los flujos encontrados, ver rig;4.19.
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Lo
< o
T‘\L |y
§ 2 LRTTR paassibul
Y Y
T
hv .
G 3
W % 3
‘5 Ly
g -4
Ty 1“ 11’ Lahervidere 35.57 “g_-g_‘_
* ——y W

TurI% e

Grr3szold | lozambed — 1go 330 ol w7487 Thvs)
W _{;_ -

=35 » Mly-am = -
Gy=35.0% v |Ll2=2560 -
Gy= 35010 »f L3052~
Gg 245158 Lo = l2UOY ¥
G158 o Lsauuos »

Piz.4.15 Torre de destiizcifa coxplsta,
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CAPITULO V
‘V.1l.- Pundamentos de hidrfulica de la torre.

Como se ha mencionado en capitulos anteriores la destila
..¢ibn es un mecahismo por medio del cuml nos valemos para lle-
var a cabo la separacibén de una mezcla basada en la transfe-—
rencia de masa de una fese liquida a otra fase gaseosa o vice
versa, usando como agente de separacibn 1la transferencia de —
ene:;gia en forma de calor a una presibn de operacibn const‘an-
te.

Al equipo que se ufiliza para llevar a cabo la destilaw—
cibn en forma general se les llama " torres de destilacibn" -
6 "Columnas de destilacibén",

El fundamento para llevar acabo el diseflo de una colum—-
na de detilacifn es la transfercncia @ masa, ya que la velo——
cidad de la transferencie aumenta en forma proporcional a el-—
area de contacto entre las fases., Los aparatos fuerdn disafias
dos para obiener una mhxima fres interfacial. Para velocida-—
des de liquido y vapor constante el tiempo de ®ntacto entre -
las fases es constante y de la misma manera al aumentar el —-
frea de contacto se incrementa la velocidad de transferencia-~
de masa.

&1 punto fundamental de esta tésis como ya se ha mencio-
nado es el anfilisis hidré&ulico de la torre, es decir, se in—
tentard esclarecer el funcionamiento de la torre de platos —-
con borboteadores y bhAsicamente es tratar de encontrar cual -~

es su intervalo de flujos de operacibn, asi cmo ver que tan -
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bien o tan mal disefiadas estan las partes internas de la to--
rre; en funcibn de los par&metros ya establecidos para las --
torres de destilacibn de platos con borboteadores.

Esta evaluacibn se haré utilizando el método propuesto .
por el Fractionation Research International ( M.R.I.) (2), es
te metodo es el gue actualmente se utiliza para el disefio —-——
hidrfulico de torres de platos con borboteadores, este metodo
es una gran recopilacibn de investigaciones y modificaciones-
de m8todos de cflculo realizados desde 105 afios cuarentas a -
la fecha.

£8 necesario mencionar que este método se ha utilizado -
para el disefio®@ torres de proceso y que al utilizar este mé-
todo para la verificacibn hidrAulice de un equipo a nivel .-w
planta piloto tiene sus limitaciones y quizA hasta parfimetros
que no sean tan vAlidos. Las torres mAs pequefinas disefiadas ~-
con eate mftodo tienen 48 in de diametro, que comparada con -
la torrs que se analizarf que tiene € in de difretro, &sta --
Gltima se puede considerar muy pequefia. ¢8 muy dificil supo~
ner que el método se apegue perfectamente al comportamiento -
de la pequefla torre, pero se espera que por ser un método ro-
conocido y confiable no tenga grandes desviaciones de la rea
lided,

Por medio de la bibliografia se establece que uno de los

primeros equipos para llevar a cabo una destilacibn por eta--

pas fue precisamente el equipo:que :nos :interesa;~las torres'-

de platos con borboteadores, por 10 mismo son equipos que - no-

estan muy bien diseiiados, aunque ; eu. ;justificaci6n de uso es -‘

cuando se tienen flujos de liquldo muy bajoe.
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Originalmente se pensb que la resistencie principal a la
transfei‘cncia de masa en el proceso de destilacibn, sc encon-
traba en la fase vapor por lo que un dispositivo burbujeador-
que incrementara el Area de contacto serfa lo mfis conveniente
resul tando un contacto entre una fase continua y otra discon-

- tinua.

ssta unidad de contacto consiste en un plato plano unido
a las paredes de la torre, en el cual se realizan perfora ——-
ciones en las que se insertan chimeneas 6§ elevadores para el-
vapdr y sobre estos se colocan copas invertidas algunas veces
ranuradas que permiten el paso del vapor que se mezcla con el
1{iguido que pasa a través del plato. £l liquido & un plato es
conducido al inmediato inferior por la bajante y es represa-
do en el plato mediante un vertedero de salida para mantener -
un sello de lfquido sobre las cachuchas o borboteadores,

Los requerimientos que deben & cumplir el plato fundamen
talmente son:

- Tiene que dar un alto grado de contacto entre las fa—
ses, ya que se quisiera que se aproximaran & el equilibrio -
despuee del contacto de las mismas,

- Deben de provocar una mivnima caida de presibn a través
de la columna. mientras provee el contacto necesato entre las-
fase, .

~ Nos debe dar una adecumsda profundidad del liquido sow-
bre el plato y en las bajantes, siempre y cuando la capacided
del flujo del liquido esté entre los limites que pueda mane~—
jar la columna,

Pero como mencionamos anteriormente hay perdidas de ener
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epia en el flujo a través del plato y de la columna tanto para
1a fase vapor como para la fase liquida, lo cual reduce funda
mentalmente la eficiencia de la separacifn.

Para la fase liquida las regiones en las cuales pierde -
energia de cantidad de movimiento, esto es, tiene caidas de -

presibn a través del plato y la columna son:

- Praccibn perdida por flujo del liquido a traves de la-
bajante.

- Praccibn perdida por flujo del liquido por la restri--
ccibn al flujo en el fondo de la bajante.

- Perdida de energia caudada por el cambio de direccibn-
del 1liquido por la restriccibn al flujo en el fondo de la ba-
jante.

- Contraccidn y expansibén cousada por la diferencia en -
la seccibén transversal de 4rea al selir de la bajante.

—~ Perdida causada por el flujo de lfquido alrrededor de-
los borboteadores.

- Perdida causada por el flujo del liquido elrrededor --
del &rea periférica de la columna.

~ Perdida causada por el flujo del liquido que Xuye so—
bre la bajante,

Para la fase vapor son :

- Perdida causada a la contraccibn del vapor que fiuye -

desde el plato inferlor que entra a el -elevador porh perfora

cibn en el plato .
- Perdida debida a la expansiGn del vapor que fluye del-

elevador a el 4rea anular o capucha.
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'~ Perdida causada por el cambio de direccibn del flujo-—
dei vapor del fres anular a el &rea inversa,

- Pardida por le friccibén al flujo del vapor a trevés -~
del borhoteador completo.

- Perdida por la expansibén causada por €l flujo del va--
por através de las ranuras de la capucha dentro @1 T iquido.

-~ Hnergia perdida por la oposicidn del liquido a pasar -
a través de el.

- snergie perdida por expansibn de la burbuja y su ele--
vacibn a través del liquido.

~ Bnergie perdida a través del cabezal de 1o espuma ,

Por los enlistadpe anteriores podemos apreciar que el
mgl disefio en algunas de las partes del plato nos provocarian
g'randea cafdas de presitn y por lo tanto una condicibn bastan

te drfistica que nos llevarfia a la inoperabilidad del equips, -

hay que tomar en cusnta que el disefio de estas partes nos per
mite solo un rango estrecho de flujos de vapor o de liquido, -
ya que si estos flujos son muy alios omuy bajos no se puede -
operar el equipo y por lo tanto se abate la eficiencia de) --
equipo.

El anflisis hidréulico es la revisibn del comportemiento
del plato y se basa en efectos de los flujos sobre las carac-
teristicas de diseflo que provocan la inundacidn de la torre -
lo cual provocara la inoperabilidad total del equipo. Los e
principeles tipos de inundacidn que se anslizan son :
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a)lnundacién de chorro ( Jet Flooding )

b) Inundacibn de la bajante

c¢) lnundacibn por limitaciones del sistema
d) Caide de presibn del plato

e) Gradiente el liquido

T) Chorreo

g) Arrastre.

V.2,- Descripcibn del nmétodo F.R.I.

Como ya se habfa mencionado anteriormente el método * we
#.R.I. es el que se utilizaré& para hacer el anfilisis hidrfu-—
lico de 1la torre. <n el capitulo anterior se evaluarfn 1og —-
flujos de cada plato asi como los perfiles de temperaturas y-
concentfaciones, se seleccionarbn los platos denominados como
"Criticos" tanto a flujos menores como a mayores, consideran-
do aquellos platos que manejan los flujos extremos , para ———
hacer el anfi 1isis hidré&ulico de la torre se basa en que estos
platos criticos operen bien, o en otras palabras se busca el
compotamiento del plato al aplicarle los principales tipos de
inundacibén mencionados en la discusién anterior y debon de —-
cunplir las enpecificnciones establecidas para cada tipo de -~
inundacibn, puesto que si no las cumple la torre ndé operarf -
adecuadamente, '

ixiste en el método, para el anflisis hidréulico un esti
mado preliminar de la torre, en esta estimacibdn se buscan las ‘

dimensiones de la torre cuando esta se va a diceflar. <n nues—
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tro caso la torre ya &sta construide, pero estos perametros-—
nos sirven para ver si con los flujos que se encontraron Gue-

dimensiones segfin el metodo deberfa tener la torre,
V.2.1,~ Estimado preliminar de la torre.

1 dfametro aproximado de la torre puede celculerse poré

le siguiente ecuacibn,

Dt= 6.8(

) +10 { L

vLoad Load)

EA

SRR S I S

donde :
Dt= Di&metro de la torre, £t
I's= Bspaciamiento entre platos, £t
Yhoad” Ft3/e (vapor)
Lhoad= £t~ /8.
/2 = Densidad del vapor, 1o/t
S = Densidad del 1iquido, 1b/ft]

Area de bajantes.~ <1 &rea minima total en 12 parte supe

rior de la bajante se calcula mediante la'siguierﬂ;e ecuacién-

2 ‘/x{ .
A = G.P. M A S 1]
DC{(min) ( O"Af)

449 (1-¥)
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' 2
Aw(min)»: Afea minima superior de la bajante, £t

(1-Fy) = 1.4 /35
: 1+ 1.4/AF/A

T
Af

Tensibdn superficial dinas/cm

B- A / /5/7@(3

i

Zl Area minima total en el fondo de la bajante se calcu-
la por consideraciones hidréulices y mecéinicas.

Distribucibén de Area en el plato.- Con la ecuacibdn v,2 -
mencionada anteriormente, se calcula el &rea minima superior-
de la bajante para una primera aproximacibn se puede conside-
rar ésta frea.

.l &rea libre UAF) definida como el frea minima de la ——

torre disponible para el flujo del vejor, sera:
AF= Area de la torre- frea de la bajante.....iv.3)

£1 Area de burbujeo 6 Area activa (Ab) vendr& dada por~
Ab= Al - 2 ap, cecsssnssceniVed)
Londej

At= Area de la torre, 1’1;2

ADc': Area de la ba:]s.r:ﬁ;e,ft2
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La longitud de la trachtﬁfiq ,'Qe;iiu;jg < —LFP)V-‘:ae;,calyc‘u--,-

la por diferencia:

Lyp= D, (12) ~ 2 Wy, "(y,'si‘;)

- donde:
Dt= diémetro de la torre,ft
ch’ Ancho de la bajante, in

vease 1la fig.5.1, para la identificacién de estas &roas.

#) arreglo de las cachuchas més comlin es un pitch trian—
gular equiléters, con la base del trfangulo normal al flujo -
del lfquido, S{ se colocara en forma paralela, el gradiente -
del 1iquido en el plato serfa menor; pero habria cantidad del
l4quido que pasaria a través del plato sin entrai- en contacto
con el vapor.

£) espaciamiento entre cachuchas de centro a centro =--=
(pitch) mAs comunes son del 25%, 31%, 37#, 504 del diametro -
.del borboteador,

Se explicaran los diferentes {ipos de inundacibn asf co-
mo las férmules propuestas por el F.R.I. (2),para la estima—

cién de estas .
lnundacibn de Chorro { JET-FLOODING )

sste tipo de inundacibn es el resultado de»hn arrastre -

masivo del liquido de un plato al plato superior. La cantidad :
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de vapor requerida para inundar un plato de borboteadores de-
bido & este mecanismo variaré con el disefio del plato, espa—
ciamiento entre platos, flujo del 1liquido y propiedades del -
sistema,lia inundacibn de chorro a flujo constante del liquideo

se encuentra mediante las ecuaciones siguientes:

0.08+ -0, 23x

belﬁ’; = 0.0058+0.15 (Q/Iw) 0.286 ( h)

Arfpy )0 B (2g)®88 ()
o, [Fr= -0.28940.033047)% P0am M4 0,516 (Agfp, 7036

)02 W)
donde:

hw = Altura del vertedero da salida, in

Lw = Longitud del vertedero de salida, in

Q = Flujo del liquido, G.P.M.

Ys= Espaciamiento entre platos, £t

Vbf= velocidad del vapor basada en el Aresa de burbujeo -~

e condiciones de inundacibn, ft/s.
£ = vensidad del 1lguido, 1b/ft>

f, = Densidad del vapor, f-fy, 1b/ft>

1la relacibén de velocidad a inundacién a la velocidad mb-
xima de vapor para cada zona de la torre debe ger igual o ma-

yor que un factor de seguridad adecuado, o sea:
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Fig.5.2.~ Distribucioidn de Areas en el borboteador
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Voz/Vo > Factor de seguridad (P.S.).’....(V.B )

donde: Vb= cfs vapor/Ab
‘ Ab= Arem de burbujeo.

Un factor de seguridad de 1,3 a 1.4 para la mayoria de =
los disefios es adecuado cuando el factor de seguridad dado --
por 1a scuacibén (V.8), es mayor qus el mquarido, un difimetro-
¢ un espaciamiento menor pueds ser satincfactorio., 81 el fac—
tor de seguridad es menor que ol especificcido ge deben anali-

zer diamstros ¢ espaciamientos mayores,
lnundacibn de la bajante:

La inundacién del plato por inundacibn de la bajante-
puede ocurrir si la bajante m llena con liquido y espuma, La~-
altura del liquido aereado y la estabilidad de la espuma, ob-~
una funcibn de la velocidad y el tiempo de residencim del 15~
quido sn la bajante, asi como de las propiedades dpl sistema.

La altura del liquido claro en la bajante puede caloular
8¢ mediante la dguiente euscidn:

tray

Bae(in)= Byn * © P "V’Pua),,‘(i,/ﬂ,":")‘-, serereenee (V)

donde:

hy= Altura del 1fquido
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Ptray': Cafda de presibn total del plato.

G.L.= Gradiente del 14quido en el plato, in

hud = Perdida de cabeza debido al flujo del liquido en
la bajante.

ﬂ_ Densidad del liquido, 1b/ft3

ﬂ, = Densidad dél vapor, lb/ft3

h

w

h
ow

u

Altura del vertedero, in g :
Altura del lfquido sobre el vertedero, in™

it

La perdida de cabeza debidq;al"ﬂn;io_ del
bajante esta dada por: ‘ :

: i
b 4= 0.03 { Q/(J.OOAD)‘).,
donde:
Qs Flujo del 1fquido, G.P.M,
Ay Area de la bajane, ft2

INUHDACION POR LIMITACIONAS DEL SISTxmh:

cxiste una capacidad limitante para cada sistema que no -
puede ser cxcedida. Dicha capacidad no puede ser mejoreda ——-—
ajustando el diseflo del plato o incrementando el espaciamien=

to entre platos. Lsta dada por la siguiente ecuacifn:
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t "Lohq'hiqi'i‘t ?"“°l~=50'73 Ap(1-Fp) (O /. -Fe Vadeianaens(Vi12)

. i i
donde - i ( &_ ﬁ)/z
) (;-FL)= 1.4 3

1414 (£-f /R Y4

AF= Area lihre de la torre disponible para el flujo de =
vapor, ft2
0" = Tensibén superficial dinas/cm
¥ = Fraceifn de fase dispersa en la fase vapor continua
Jfi = Uensidad del 1fquido, lb/i"!;3
ﬁ/ = Densidad del vapor, 1b/f1;3

CAIDA D< PRSSION,

La cafida de presibn a través del plato toma en considera
cibn la mayorin de las fuentes que se enlisteron como perdiw-—
das de energia el flujo tante para el liquido y el vapor, es—
importante revisar cada una de estas caidas de presibn, ya ——
que si estas son muy grandes provecaran inundacibn por enchar
camiento del liquido en el plato 6 por un tapbn que se genersa
rd por el flujo d: vapor en el plato,

La caida de presibn del vapor a través de uan plato de ——
borboteadores en el cual no hay lfiquido presente es llamada ——
caida do presibn seca.

1 vapor fluye desde el espacio libre del plato hacia el

érea del elevador, &rea inversa, Area-anular y el &rea-de las
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ranuras 6 el &rea libre entre el borboteador y el plato, Aren
entre los borboteadores y finalmente al espacio libre arriba-
de la cachucha del borboteador. Hay contacciones y expansio--
nes del vapor cuando s pasa de una frea & otra y ademis para-
1a mayoria de los disefios se tienen cuatro cambios de direc—-—
cibn en 90° para el flujo del vepor, ver la fig.5.2.

Un metodo conveniente para expresar la caida de presibén-
seca, es8 en terminos relacionados con la velocidad del vapor-

a través del frea del elevador:

Ae, = xr vi? A/ 536 A eerenressrensaneenl Va13)
donde:
vAPd= CAfda de presibn seca expresada en pulgadas de -
liquido con densidad
Vr = velocidad del vapor a través desl elevador, ft/s
Kr = KL + K2 4+ K3 4 —co—mmo—meen —_—
K, X2, K3, ~~—-~—— es el nfumero de cabezes de veloci~
dad debido a contracciones, expansiones y-
cambios de direccibn del vapor pasando & -
través de las cachuchas basadas en la velg
e cidad del elevador.

£n la tabla V,1, se encuentra un resumen ds férmulas que
‘nmos. permiten evaluar los coeficientes de cabeza de velocidad,
necesarios para evaluar la caida de presibn seca, para 1los —-
borboteadres.

A continuacién solo queda explicer la simbologfa de las-
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&reas necesarias para llevar a cabo este cflculo:

Area del devador ( Ar) = 0.785 (diametro interior del eleva--—

dor)

Area invertida(Arv)= (3.14 difmetro interior del elevador) x
{#ltura de la mchucha-altura del eleva--
dor)

urea anular (Aan): 0.785 [( diametro interior de cachucha) -

“{diametro exterior del clevador) ]

S fredl de 15 ranura mis el Area del reborde { Asc)= ( ranuras/

/ eachucha) { area de cada ranura)+ ( 3.14)x
(diametro exterior de cachucha) {alture del~
e borde).
tAmpo de la cachucha( Acf)= 0.866(sspaciamiento de la cachus-—
cha)?
Area entre cachuchas (Abc)= CAmpo de la cachucha-0,785 (disme

tro exterior de caohucha)2

Ceida de presibn en el borboteador.

La cafda de presibén del borboteador es igual rla caf-

da de presibn del plato cuando el nivel del 1iquido se encuen

“"tra’a la altura de la ranura.

£sta caida de presibn considera las pérdidas de cabeza -
de velocidad del campo de la cachucha al elevador, del eleva-
dor al Area invertida, y de la ‘invertida al anular (K1,K2,K3).
Los cambios de direccibn del elevador al Area invertida y del
&rea invertida a la anular ( K7 y K8 ‘)1 ¥ ademis considera 1a
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TAHLA V. I e R :
RESUMSH D2 ACUACIONES De CABSZAS D VALOCIDAD: =~ = -

Localizacibn GbntriaccibnA:TAlZ:AZ >1.4-

- Campo de la cachuche K1=0.5-0,4{ Ar/Acf.l
&l elevador: :
wlevador al invertida: K2= {0, 5{Ar/Arv)-0.4){Ar/drv)
Invertida a anular: K3={0.5(Ar/4an)-0.4{Ar/Arv)){Ar/Aan)
Annlar a ranuras: K4={o.5 Ar/Asc)-0.4lAr/Aan) ) {Ar/Asc)
Ranuras al Area
entre cachuchas: K5= L 0.5(Ar/Abe)-0.4(Ar/Asc)){Ar/Abe)

Area entre cachuchas a campn de CBCHUCHAS! e—=wmew—cmmcmo—
Localizacibn Contraceibn: AL/A2 < 1.4

Campo de la cachucha: =—--m—= e
Klevador el invertida: K2=0,75((Ar/Arv)-l){Ar/Arv)
Invertida a anuler: K3=0.75((Ar/4an)~(Ar/Arv)){Ar/Aen)
anular a ranuras: K4=0.75({Ar/Asc)~(Ar/Aan)){Ar/Asc)
Ranuras al &rea entre cachuchas:
K5= 0.75({Apr/Abe ) -{Ar/Asc)){Ar/Abc)
Area entre cochuchas a campo de cachuchas : e e o s
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TABLA Vo1 SR D »
, m.,mm: DE’ z.cur.c,xon-"' 1_)1; CABLEZAS D5 VELOGIDAD:

Local“izt_\:cfibn ' ﬁ]::kpgnsibn AL/A2 /\fi.d :

Gampo - de 1a gachucha:
ai elava&or:
slovador al invertida: K2=-{ 1--( A:-/Ar_v))2
Invertida a anular: K3=((Ar/ArV)—(Ar/Aan)),2
Anular a raauras: K4=((Ar/Aan)- (Ar/Asc))2

Ranuras al firea entre capuchas:KS=((Ar/Asc)-~ (Ar/Abc))2
srea entre cachuchaes a campo de cachuchas'

K6: {((Ar/Abc)-(Ar/Ac f))

Localizacibn .. 90° gambio: de direccibn -

Elevador. a Invertide .: K7= 1.65: (Ar/Af\;) oy
Inversa a anular: K8= 1. 65(Ar/Arv)(Ai-/Aan)

Anular a ranuras: K9= 1,6 5(Ar/Aan) ( Ar/Asc )




Bre=(x, ve? Py 1/ (5,36 7)) +

donde: -
. APe= Caida de presifn en el borb
11quido. : i

Vr= Velocidad del vapor: a:trav

H_ = Caida de presitn enla:
La caida de presibn ea 1a ran

guiente manera:

Renuras rectangulares:

donde:

Ast= :X tal de ranuras por:
. =-Area:de cada ranura’x nfimero.de

_x alimero’ de c'achuchas"ﬁbiVLVi)lar



',cAida de presiﬁn del borbotuador, eu pu.lgadas de-—r
liquido.
"hs Sel16 estético de la ran&ra, pulgados del liquido
how Altura del liquido sobre el vertedero
G.L.= Gradiente del liquido en el plato, in

£) selo estAtico es la diferencia entre 1a altura del -—-
vertsdero y la altura al tope de la ranura, ésta serfi la suma
de : Altura libre de la cachucha m&s la altura desde la parte
inferior de la cachucha a la ranura més la longitud de la ra-
nura, es decir:

,ha°,hec +hsr+Ls (v.v18)r

donde:

.ﬁs Altura libre de la cachucha

h‘3 = Altura desde la parte 1nrerior s’ la : achucha a :

e ranura

Ls; Longitud de la ranura

A‘Lbura de la ranura con reepecto al nlato. i
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Entonces el sello estético:

ria P SRAL))

donde 3 i . i e
h'wé Altura del vertedero de sslids,” in-

Pig.5«3. - S8quema de alturas en el borbbdteador.
Altura del liquido sobre el vertedero,

La altura del liquido en la béj_aute { how ) es calculada-~
vacibn:’ et

mediante la siguiente ec

hy= 0,092 Bw ( UM L (%20 )
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donde:
howﬂ Altura del liquido sobre el vertedero, en pulga-
das de liquido,
Q = flujo dell iquido, GPM,
Lw= Longitud del vertedero, f%

Fw= Yactor de correccibn

81 factor de correccibdn Pw puede obtenerse mediante.la -

siguiente scuscibn:

)1/2 2 )1/2

R B L ALLN
BLCOE (Kw) (Pw)

- (( 1-(Kw)

donde: Kw=. es la relacibn Lw/Dt
Gradiente de liquido.

Cuando se pasa vapor a través de un plato, la caid‘a de -
presibn a través del mismo en la entrada es ligeramsnte mayor
que en el distribuidor de salida, sin embargo, esta variacibn
"on caida de presibn entre estos dos puntos es relativamente -
pequefia comparada con la ceida de presibdn promedio del plato.

ssta diferencia en cafida de presibn podria ocasionar ———
cambios sn la cantidad de vapor que pasa a través de varias -
hileras de cachuchas dependiendo principalmente él sello del -
liquido que exista sobre las ranuras,

Para calcular el gradiente de Iguido en el plato, se pre
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fs:e‘nt:zyir 1& éigqiénté secuenc ia:
1) ‘bcglcule’vQ/wfp
Q= flujo del Mquido en GPM
Wfp= Ancho promedio de flujo de ligquido=

Wep= (Dt + 2Lw)/3

2) Suponga une sltura de liquido medias
3) Con la gréafica 5.4, calcule el gradiente del. liqm.do-

no corregido por hilera GL* :
4) C lcule el gradiente liquido total GL'x No.‘da hileras('_
5

~

C#lcule 1a velocidad promedio del vapor.en el érea li
bre (Vo) ft/s
6) Calcule Vo R
7) Calcule el fector de correccibn por carga da vapor,‘
Cvy con la fig. 5.5
Corrija el gradiente por carga del vapor.

GL= GL' x Cv o
Cheque la altura de liquido media supuesta e‘n, ai pun-

8

~—

—

9
to 2 y repita la secusncia hasta obtener un a;juete‘--
adecuado.

fy= hot b+ 1/2 GoLe  aeecesscesel V. 21)

Chorreo.

Como se ha mencionado anteriormente, la alturs de 1iqui-

‘do claro se incrementa hacia la entrada del plato, una cachu-
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a5

ESFPACAMIgnTO (WTRE
Aty cHaS 50%.

40. 20 30 4o 50 66 FO go 10 Loo
s LA BfL LiguWo  (G.Em),
" Pig.5.5. - Pactor de correccibén del gradiente del
liquido para carga del wvanor
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cha puede chorrear liquido a través del elevador sila alfura-
de 1iquido claro excede la suma de la caida de presibnidel ——

plato mAs la eltura del elevador, o sea:

by (chorrwf[u’ plato + h_ sesessraessenl Vo22)
Cuando la altura del liquido claro a la entrada del pla-

to hin lealeulado mediante la ecuscibn V,10)}, es mayor que -~

h‘L (chorreo) ’ ocurriré este fenbmeno, El chorreo puede afec-—

tar adversamente la oficiencia del plato y debe ser suprimido

seta condicidn puede ser eliminada reduciendo el nfmero de ~-

hileras de borboteadores, la altura del vertedero o el flujo~"
del liquido.

Arrastre

Zn esta seccibn se verifica que el arrastre ddl 1fqui
do por el vapor no sea mayor de 100 lb/ftz. que ea el valor-

méximo recomsndado para no afectar la eficiencia del plato.

Con las siguientes ecuaciones se calcula la velocidad —-
del vapor para un arrestre de 100 1lb/ h ft2 ¥y se compara con-—
la velocidad de vapor basada en el &rea de burbujeo, si &sta-~
Gltima resulta menor, no se tendrén problemas por un excesivo

arrastre.

m\iﬁ/M = 0.058+0,0194Q/Lw) % %Ln(snt/ab) +

0,68 " ‘
) =0.23 A 0,267 (P8) " el (V23 )
0. 286(h, )" _(‘%,) LR g
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'»Vbal : . 0423(Ap)°' 59('J/Lw)—° 17Lnunt/m;) K

08 (rs)! .34 +o.516(4f’/f)"°'1° )'0‘024
T Gevecesis U Ve24)

B donde-
Ab— Area de burbujeo, ft2
Bnt= . Arrastre, 1b/h -
hw= Altura del v:rtedero de salida, in
Lw= Longitud del vertedero de salide, in
9 = flujo del 1liquido, GPH.
Te= Sspaciamiento entre platos, ft
Vb= Velocidad del vapor basada en el rea de burbujeo
ft/8
- Vb1, Vb2,= Velocidad del vapor basada en el &rea de burbujeo
de las ecuaciones V.23, V.24, respectivamente,
/8.

/. = Densided del lfquido, 1b/ft
/[ = Densidad del vapor, lb/ft3
dp= A-F , 2b/880
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V.3.— Algoritmo de cflculo.

£En nuestro ceso la torre ya existe, por lo tanto no pode

mos decir que la disefiaremos, 10 que haremos es, con los flu-

jos encontrados en el capftulo IV, encontrar la fraccidn de =~
estos que satisfagan un adecuado comportamiento hidf&wlico de
los platos criticos a flujos mayores y a flujos menores.

Ue tal manera que el diagrama de flujo que se propone es
el glgoritmo de.calculo més adecuado para la verificacibn de-

que con los flujos que encontremos no se inunde la torre,

Diagrama de flujo:

INIcIO

Datos: Son las propiededes termodinf-

micas necesarias del sistema a

separar tanto del vapor como -
del liquido:

Concentraciones 22l vapor y del
liquido que entran al plato:
Propiedades de la torre, plato
y borboteador{ fisiscas).

o

/ﬁuponer Flujos: Se proponen flujos | : ‘

® o
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Bstos deben ser una?fracciﬁn
de los flujos obtenidos por el
metodo Ponchon-Savarit en el -
capitulo IV,

Inundacibn del chorro(Jet—Flooding)
e Calcula la velocidad de inunda-
cibn: Vbf.
de calcula el factor de séguridad:’
F.S.

»i la velocidad real” es menor
al 75% de la velocidad de inun-
dacibn, no existir& inundpreibn

inundecibn por limitaciones del sistema:
S calcula el flujo limitante:

(v )

Load” Lim,
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Verificacifn contra el arrastre:
Calculo de la velocidad mAxi-~

1 arrastre debe ser_a lo N¢

mhe el 5% del flujo aﬁ 1iquido

Si
-

Verificacibn de chgrreo:
Bxisitird chorreo ais

v hL(chorreo)) By a?
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7

Inundacién de la bajante:shd

in
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V.4.- Memoria de Célculo.
V.4.1.~ Platos criticos.

Los flujos internos de la torre de destilaclén de platos
con borboteadores que anslizamos fuer6n obtenidos por el metg
do Ponchén-Savarit en el cafiitulo Iv de este trabajo.

Para el anflisis hidrfulico de la torre se seleccionan -
los platos a flujos criticos mayores y menores, estos fueron

el plato V, y el plato LII respectivamente, ver la fig.S5.6.

Xiy= 0,394 Xy =0.2813
L7 29561 ol Ly - 424.01 &szl-
[ .
Yog=0,553%
Bhy= 0. 606
l (r3:35.0% oo L G"‘m'SB l%l
YL';: 0.3 v XLs = 0.2226
k32451 '——'b;:" T L5 =124.018 T wat} T
v —
W
l Jhy=0.58% Y Jhe= 04069
Gy= zs.mz\\’ﬁ\ 1 Ga: 44,558 ol
Wy,

Plamo T Flops Gilien Mesrts Rero T Floge Griticas Magorts.
¥if.5.6.- Ylatos a flujos criticos.

Como se puede ver en el diagrama de flujo del algoritmo-
de célculo, se hicieron 1los cflculos como uns fraccidn de la-
base de célculo y esta fraccibn fue de un 5% de esta., Los flu
Jjoa encontrados se muestran en la figura %.7.
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Gy = 1753wl hy

“li\Tl)”
! xl

@ .@I:@.g

_ Ly = 0478 \‘L*L\_
W

:'-‘ﬁ/

\,\“ .\)\\

\'\\ I

= A3sy 1ol
(’\q s ==

T g 22,47 Yol
Wy

VLS; 6.200 \L_m_‘ T
W

gV

Pig.5.7. - ¥lujos criticos:

a1 5% de 1l& base dechilculos .

r, L,'=6.m\\%\

yores: y menores
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V.4, 2.~ Catacteristicas fisicas de la torre.

BEn esta seccibn se darén las caracteristicas fisicas’gel

equipo, necesarias para efectuar los c&lculos,

Dt= Diametro interno de la torre= 6 in.

At= Area transversal de la torre=0.1963 5% 28,274 :Ln2
Te= Espaciamiento entre platoss 10 in ‘ :
Lw= Longitud del vertedero= 4 in.

hw= Altura del vertedero= 1 in

Cb= Claro de la bajante= 1.5 in

Bstas dimensiones se muestran en la fig. 5.8.7i
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Caracteristicns fisiscas del plato:

- N@mero de borboteadores= 10

~ Piteh= 1.5 in

~ Arreglo= Yriangular

- Area de la bajante "Am"= 4.0255 in2

- Area libre "A" = 24.2488 int 0,1684 £t°

- Area activa 6 Area de burbujeo "Ab"= 20, 223 in2 :
0.14044 62 :

~ Longitud de trayectoria deflujo "I'FP"= 4 in

Veass la fig.5.1., para la identificacibn de las &reas,
Caracteristicas fisiscas del borhoteador:

Las carécteristicas fisiscas reales del borboteador se =

maestran en la £ig:5.9

Pig.5.9,~ Uimensiones reales del borboteador,
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Por no existir en el método de célculo que nos proporcig
na el FRI (2), para el céculo hidrfulico ecuaciones para bor-
boteadores con ranuras circulares se tuvo la necesidad de su-
poner un borboteador con ranuras cuadradas, norque la figura-
geombétrica que se puede trazar en un circulo ocupando 1la ma-—

- yor &rea de este filtimo es un cuadrado, y este se trazo con -
el &rea equivalente del cfrculo, por lo tanto nuestro borbo-—-

teador hipotético se muestra en la fig.5.10

-

o [

K‘I
L

Pig,5.10. - Dimensiones del borboteador
hipotético.

Vi4.3.~ Hemoria de chlculo del plato critico

a flujos mayores,

A continuacibn se presentan los datos del sistema nece—
sarios para el célculo, ya que en el inciso anteriar se toman
las caracteristicas fisi cas ‘ide la torre,
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Separacibn etanol-agua
Plato v

Pago molecular del 1fgq. de entrada 1b/lbmol 25,9082
Pego molecular del vap, de entrada 1b/lhmol 34,4782

L= Composicibn del liguido. 0.2813
YGn Composicién del vapor. 0. 4069
P= Presibn de operacibn lb/in mmHg 11.335: 586

R = Densidad del 1liquido 1b/1’t 52,0902
£ = Densidad del vapor 1v/ft 0. 0585
¢~ = Toensibn superficial dinms/cm 43,8619

Flujo 41 liquido:

1b mol/hr:Lb/hr: GPM: T4/ 6. 2040/160. 7345/, 3847/0, 0009
¥lujo del wapor:

1b mol/hr:1b/hr: £53 /s 2.4780/85, 4371/0. 4054

inundecidn de Chorro ( JEBI-FLOODING ): (Bes, V.6,V.7 )

0.08, 5, 286(1)70" ?3

(0.8334)0'68

vbf1(0.0335)= 0.0058 + 0.15(0.3847/4)
(52,0317/0. 05854) 0+ %

Vbfle 4.7222 £¥/8.

Vbs2= 13.5228
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Pactor de Seguridad: (£e. V.8 ) -

#.5= ( 4.7222)A10,4054)/(0,14044)) = 1.6359 =

lnundacibn por limiteciones del sistema: (Eo. v,iz)

: . 1/4
(vioaa’L1m=°'73(1'FL)«43'8°19/(52'°9°2'°'°5854)’
( 1-F))= 1.4(52,0923-0,05854) (0, 05854))*/
17+ 1.4((52.0923-0.05854) /(0. 05854) )/ 2
P = 0.1684
(V). = 0.1153 £t°/8.
Load 'Lim

Verificacién contre el arrastre: (fcs. V.23, V.24 )
VBL(0,0335)=¢ 0.058+0.01940.3847/4)°* “®rn(57. 22) +
0.286(17%° 23 (52.0317/0.05854)"0+ 26  (.8834)

Vbl= 3,1286 ft/s.

-0'17Ln( 57.22)+

Vb2(. 0335)=-0, 289+0, 00423(52.0317)%* 39(, 096 2)
S —.16(1)—-024

0.08(0. 8333)Y*3%40, 516 (52.0317,0.05854)

Vb2= 6,2521 ft/s



: S 3/2
o il ,1/2
0.3847/14712) 2 Paa85  ((1-(0.666)2/(Aw)3)) ~((1-(0,666)%)

(0.6666) (Pw)

Celoulo de Mw:

despejando: Pw= 7.125
Calculando h_ @
Ow

h = 0-092(7.125) (0.3847/4)%/3= 0.1375 1n

tglculo de G.L.: fiftodo gr&fico con gréficas 5.4;5.5.
Q/W£p=0.9892 dondeWfp= 0.3888
h:=supuosto= 1.18

8 partir de la grfifica 5.4 , se obtiene: G.L.'= 0,05
@,= 0.05 x 3 = 0.15 Lo
Uo= 0,4054/0.1683 = 2,4074
Uo( £, )M/2= 0.5825 ,
Cv de la figura 5.5 , entonces: Cv= 0.58
GeLoem GL x Cv = 0,087 :
by (con 19. ecuacién V.2l )
hL-: 1+0.1375+1/2(0.087) = 1 1811

hin= 1 + 0.1375 + 0,087 = 1.2245 -~
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Ahora calcularemos h'L(c iy

2/3

ao” 1 17(0.05854/52.0317)1/3(0.4431)2’3(b:4054/o.05452)

h o= 0.2695 in

Se . calcula Kz : (Be.V.14)

Ar= 0,785 (1/4)% = 0,04906 1in°

Arv= ( 3.14) ( 1/4)( 2-1.625 ) = 0.29 43in°
Aan=t 0.785) ((7/8)%- ( 0.3937)%) = 0,4793 in
Asc= 4( 0,1963 )= 0.7852 in°

Act= | 0.866) (1.5)% 1.9485 in®

2

Para el célculo de 1las K's ver la tabla V,1:

~Kl=0.5 - 0.4 { 0.043/1.9485)= 0.4899 -

K2= (1 ~ { 0.04906/0.29437 )%= 0.8333



K8e 1.65(6.6490/6.12;43)(
Kz=0; 4899+08333+0 !
V/C= o.4o54/10=;6.9495
are 340691074 262

Vr= 0.0405/3.4069x10 4 ££2 = 118. 49

Calculamos entonces FPe: {de. Vol5 )

Abo= 1,8214(111.49)%(0,05854) + 0. 2694
5.36(52.090)

A¥e= 5.6773 in

Calculemos Ptray: (ic, V.17 )

A Fray=
APti’ay:




y= 641652 + 1,625 7.79 in

l"I;(chorrcm

hl-(chofreo) > Bin

Inugdaciﬁn de la bajante: hdc(inf

hyg= 0.03(0.3847/100xAde) % 5.68x1

hdc(in)= 1.2246 + { 6.1652+ 5.6?:&!.? )(52?902‘3/52.0317)

Bae(in)= 3973 in

. ol : i A ™ -
Como hdc(in) es mpgor a el gspaciamiento antraplatos

que es de 10 in, entonses ‘o 'eﬁjt"is{a inundacibn de la bajante.




"V.4.4.~ bemoria de caléulo del rlato eritico

‘a-flujos kine_hore's.' : ;
Presenteeibn de -datos ziel sistema necesarios para el cfilculo:

¥

i

separacibn etanol-agua. ;
|

Plato 11

Peso moléculer 1fq., de entrada 1b/ibmol 28.676 (
Peso molecular vap. de entrada lb/lbmol 34,4926 |
X, = Composicibn del 1fq. (frace. mol) 0.3904
Y= Composicibn d=1 vap. (fracc, mol)} 0,5873 i
P = rresibn de operacibn:lb/ina;mmlig 11.3345/586

£ = Densidad del 1iquido 1b/ft3 50. 5857

f¢ = Densidad del vapor 1‘l>/f1:3 0.058574 :
¢ = Tensién superficial dinas/cm 38. 4754

Flujo del liquido: ’
lbmol/hrx 1b/hrx GPM = £45/s . 4781/13.71/.0338/0,0001 ;
Flujo del vapor: s : k )
1bmol/hrs 1b/hr ¥ £5/8 1.7511/ 60,4/ 0, 2864

Inundacion de chorro:( Je

Vb£1(0,0340)= - 0,0058 5(
(50, 5218/0;0585

Vbfle 4.0865 ft/8




(1 }-0. 024

Vbfoe 20.54 T6/8
. Factor de seguridad: { ic. V.B )

P.S.=( 4.0866/((0.2864/0.14144)) = 2.0039

lnundaciones por limitaciones del sistema: {kc. V.12 )

1/4
(Vy gaq)ns =0 T3(1-F,) (0.97625)(38.472/(50. 5804-.05857) )
(l—PL)= . 0. 5804, 058 .058

1+ 1.4((50. 5804-0.05857)/.05857)1/2

( l—FL) = 0,9762

)

) "oad’11

m-.- 0.1121 /8
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V62(0, 0340)=-0, 289+ .00423(50. 5218)0'59( 008357'17Bn(4 8810)+
“0.08(. 8334)1 39+.516(5o.521a/.0‘58577‘1 ()02

Voz= 3. 476 rt/8

Veriﬁcacj.én & Chorreo: 5i h, % hl(chorreo)’ entonces habré
chorreo,

. By, 9e calcula.con la ecuacibn V.20:

| Para esto 86 recesita caloular el factor Fw con 18 givw—
sulente ecusdibn:. 1.5
e ' 1485 2=ar6)%/p) P14 4r6) 22/
(4/6) Pw

fica 5.4, se obtisne: G.L.'= 0,05
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Uo= 0.2364/0.1683= 1.-7468
Vol fr )°°= 0.4227
Cv de la figura 5.5, entonces: Uv=0.4, ; se tomo el valor mi-

nimo en la escala por ser un valor muy pequefio,
G.I= GLT x Uv = 0,06
b, se calcula con la ecuncibn: ( fo. Vo2l )

ng= 1+ 0.003911 #°1/2 (5406)-= 1:

0339

hin= 1+ .003911+0 :‘6

Az

.tray‘ (Bc" v'17)
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ssto8 valores como son obtenidos de las caracteristicas
fisicas del plato y del borboteador son constantes en nues——-
tros calculos y estos ya se evaluaron en el célculo para el -~

plato aamero V por lo tanto KZ= cte., y su valor es.:
KZ= 1.8214
V/C= 0,2864/10= 0,02864

Vr=(V/C)/ Ar = 0.02864/3.4069x10 %= 84.064
Calowlamos entonces Pe: (He. V.15 )7',7 :

APe= 1.8214( 84,054)%(,05857)  + o.alsa
5.36( 50.5804) '

APe= 2,9967 in

Celculamos Aptray (Be, V.}?)

Amy— 2-99675 58 + 100391 + 1/2(.06)= 3.3375 in

Calculemos hI;( e
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Inundacibn de la bajante: ( Ze. V.9 )

hdc(in):

h,4= 0,03 ((.0338)/(100(.02795)))% 4.3847x107° in

=1.06391 + (3.3375+ 4.3847x10-6)(50- 5804/(50. 58~.05857))

hdc(;i.n)
hdc(in)'-' 4.4053 in
Como h es menor a el espaciamiento enire platos que

. de(in)
es de 10 in, entonces no existe inundacifn de la bajante.
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V.4.5, - Presentacibn y anflisis de
Resul tados.

Antes de mnelizar los resultados obtenidos queremos re
cordar que la fraccibdn del flujo iniciml que satisface la hi-
drfulica del plato fue del 5% de esta, ya que p.e., con el &%
de 1la base de cflculo teniamos problemes de inundrcibn de la-
torre, Despues de aclarar este punto pasemos a analizar punto
por punto nuestros resultados que estan resumidos en la si——-

fuiente tabla: V,2.
Flatos Criticos % desviacifn,
P, Mayores F, nenores

inundacibn de

chorro: Vof:ft/s  4.7222
Velocidad basada

4,0865

en el firea de —-
burbujeo: Vab: £5/s 2.8866

Pactor de se-

guridad: P. 5.

Vbf/Vab: 1.6359:
Velor recomendadoa"—' i
del:PS5:1.3 6 1.4
Inundacibn por 11- :
mitaciones del. sigté” g :
me: £3/a 01153 o.a1m

LLTUP, tayores: 21,17
‘J’.é.Monoras: 48.43
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Continuacibn de la tabla V,2,1 :

Platos Criti‘c'osj“" U 4 desviacibn -

. hiayc;resfi, F.ka;nores
Flujo real:VLoad . , s
s 18378 0.01359 . 0,09751

X kyores: 1178
p, 186,98 -

hienores:

Verificacibén con
tra el arrastre: ; &
VbL: ft/8 3.1286 - 1.9636
Velocidad del va- » T
por basada en el

area de burbujeo:

Vab: £t/8 2.8866 ' 2.0393

% arrastre real: 2,818 6.2613

Valor recomendado

de arrastre: 5% R P, uayores: 56,36 -
mAximo del 11q. sobre el arrastre -
mane jado ’ méximo,

F. menoress 125,22
8obre el arrastre -
mAximo.



¢ontinuscibn de la tabla V,2.2:
Ylatos Criticos

®, Mayores'~ F.'lr.eno,res‘

Verificacibn de
chorreo:hL: in
Altura del 1liq.
claro a la entra
da del plato:

hin: in

Inundacibn de la
bajante:
Altura del 1l1q.

claro en la bajante: - 7.3973

Parametro de com-

=137 -

T.79 -

1.2246° "

1.0639

4.4053

paracibn: Ta= 10

% desviacibn

P. HMayores:15,72
sobre el mhx., vae
lor a chorreoc,

P, lenores: 21,43
sobre el valor mex,

a chorreo.

"'"P. Mayo res: 73,97
P, lienores: 44,05
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Vo4.5,1,- Flato critico a flujos

mayores.

Inundacién de chorro ( Jet-Flooding ).~ La velocidad =-——

del vapor mAxima es 4,722 ft/s, la velocidad real es 2,886 --
. ft/8, y se recomienda un F,S5, de aproximadamente 1.3 6 l.4 -
este me:da un mirgen de scguridad de que el valor de la velo-
cidad real sea de aproximadamente del 71/% al 774 de la mfxinma
el valor que se obtuvo fue de 1,64 para el F.H., entonces la-
vdlécidad es de 616 de la velocidad mAxima implicando que po-
dria aumentar la capacidadde flujo de vapores de procesamien-

to: de la torrs.

lnundacifn por limitaciones del sistema.~ rara el siste
ma especifico etanol-agur y con los flujos manejados se cal--
culo la velocidad mixima del vapor de 0,1153 y la velocidad -
regl es de 0.01359 ft3/s, y este Gltimo valor es so0lo el  —w-
11.78% de la velocidad mfxima, esto sugiere aumentar los flu~
jos del vapor y del Mquido, L

Verificacitn contra Arrastre.- s4n nuestro caso.este fue~
el Gltimo parémetro'que determino el flujo ‘escogido, por la -~
bibliografia (2), 1a mAxima cantidad del 1{quido que pucde -~
ser arrastrada es del 5% del liquido amanejar. La velocidad -
méxima que se obtiene es de 3.128 ft/s, y la velocidad real -
es de 2.886 ft/s y este valor me.impiica que solo se arrastra
el 2,818% del liquido amane;jaﬂ ‘por 1o tanto se encuentra den

tro de lo especificado. '
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Verificacibn a Chorreo.- Por el procedimiento de verifica———

cibn se requiere que se cumpla:

para evitar que exista chorreo. cste si se cmmple, solo que -
el valor obtenido de hL(chorreo) es muy grande en comparacifn
de hin’ como se puede observar en la tabla de resultados, Es-
te valor se pusde obtuner indicando que la velocidad del va--
por es muy alta al pasar por el borboteador, puesto que la -
caidn de presibn en la cachucha es muy grande y su contribu—-
cibébn a la cafda de presibn del plato contribuye en un 92,08%-
del vaelor celculado.

inundacibn énla Bajeante. — Como podemos ver tenemos ung -
buena altura del liquido claro sobre la bajante y esta evita-
que ol vapor suba porla bajante, ya que la inundacibn minima-
en bajantes es del 25% al 40% y en nuestro caso tenemos del -
73.97 % y una inundacibn mixima del 100:%.

V.4.5.2.~ Ylato Critico a flujos

ienoraes,

Inundacibn de chorrolJdet-Flooding ).=- La velocidad del -
vapor mfxima es de 4,0865 ft/s, la real es de 2.0393 fi/s y -
el .8, da 2,00, entonces la velocidad real es de 50% de la ~
velocidad mAxima nuevamente esto me indica que podris aumen—-
tar la cepacidad de flujo de vapor de procesamiento de 1 =——

torre,
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Inundacién por limitaciones del sistemas.- La velocidad -
mixima que se puede manejar en este plato es de U.llzlft3/s
¥ la reel es de 0,097 ft3/s, dando un gran desperdicio del: -
equipo,

Verificacibn contra el arrastrer~sn este plato el arras—-—

- tre se encuentra un poco fuera del li{mite, ya que & arrastre~
que xiste es del 6.26% del liquido a manejar, este se sale de
especificaciones por 1,26 %, pero también lo que influye es -
que el flujo del l{quido es muy pequeflo y quiza por esta ra--
zon 'el porcentaje se vea tan alto., Por estqvalor nosotros no-
podemos concluir como se pudiera haber pensado,e¢sio e@s, que -
lo:s flujos del liquido y del vapor se pudieran aumentar un ~-
poco, pero si lo hicieramos aumentaria este arrastre y enton-

ces no podriamos controlar 18 torre y esta se inundaria,

Verificacién a chorreo,- Se cumplen las condiciones necg

sarias, pues calculando el valor hL chorreo, neo ez muy elte ~

¥y 8i suficiente para tener un buen gradiente de liquido a —

través del plato.

lnundacién en la bajante.- Como se habfa mencionado la -
inundacién minima en bajante es d=l 25 al 40% y en este caso-
es del 44%, por lo tanto no existird ningin:provlema,- - =+~

Por otro lado ademds del anflisis anterior podemos anali
zAr o comparar las dimensiones reales de la torre a las dimen
siones que de acuerdo al mbtodo F.R.I. (2) se obtienen por un

estimado preliminur de dmensiones de la torre.
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Con el f’lujo del plato critico a flujos mayores con la -
'ecuacién (V 1) Be obtiene el diametro de la torre:

: V',vboad_ cfs(/o/ﬁ-x, 2 sosat. 05854/52. 03171+ % Lo1359

= 0,85,033522 + 20(,0009) )2 .3334 £t=4.0 in
V ( .8333)1/2

kS‘e*calcukl'a el frea minima @e la bajante con la ec.V.2 : ;.
e o » )
(adc)min= .3847/(449x(1-F )} ((52.0902)%/(43.8619)(52,0317)))

(i-Fg)= 8,031 0902))/2

1+1.4 ((58.0317)/(52.0902))1/2
(1-Fg) = 0.5832

(Ade)min= L0015 f42= .2209 in2

Tabla de comparacibn:

Caleulado . Teal " i

biametro de.la Térre':‘_ 4.0 ;i_nk S 6 p in
2209 4n% -4.02551 4n?

Areade 1a bajante:
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Se puede notar ante todo que & &rea de la bajante real -
es muy grande respecto la calculada y el difimetro de la torre
real es mayor al calculado, por lo tanto se podrian manejar -
flujos mayores. AdémAs en la bibliografis (2} nos dan estima~
dos o recomendaciones de las proporciones adecuadas y para la

- bajente se dan estimados dsl 3% al 5% del frea total de la --
torre y en nuestro caso es del 14% de 6sta.

Como podemos apreciar las Areas del plato estan mal dis-
tribﬁidas seglin 1a bibliografia(2), ya que al ser tan grande-—
el &rea de la bajante no podemos aprovechar ésta cn mis &rea-~
ac:tiva para aumentar el nfimero de borboteadores y por 1o tan
to aumentar los flujos del vapor y del liquido. '

Suponiendo un valor del érea de 1la bajante de un 3% del-
frea total @ la torre se puede obtener su valor por medio: de-

la siguiente euecibn:

Ay 4 X 0.03 cevranneansl V.25ﬂ), x

donde: A= Area totel do la torre, in’
Ap= Area e la bajante 2
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£1 &rea activa ‘slo ‘ehcuentra con 1a ecuacitn (V.4 )

4T 2:A

b= A 0

Bb = 28,274 - 2 (0.8482)= 26,5775 in®

<1 frea 1ibre se calcule por medio de la ecuacibn {(V,3)

A= A A .= 28.27A- 0.8482 = 27,425 in°

¥t w
""Con ‘estos valores se pueden encontrar los siguientes ——

datos los cudles fueron obtenidos de la bibliografia { 7, 2)

Lw= Longitud del derramadero= 3,03736 in
Wdes= Ancho de la bajante= 0,41287 in

La longitud de trayectoria de flujo se encuentra por la -
ecuacibn ( V,5):

LFP-" Dt(lz) - 2 Wde= .5(12)- 2 { 0.4128)= 5,1742 in
"Con este nuavo arreglo dd las Areas del plato se intento
_aumentar el nfmero de borboteadores pero no se pudo puesto —-—
que se necesita una distancia minima de 1.799 in para aumen—-
tar une hilera de borhoteadores y no se cuenta con este espa-
cio al reducir el ancho de las bajantes de 1 in a 0,4128 in -

por lo tanto no se puede aumentar el nGmero de borboteadores-
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y consecuentemente no se pueden aumentar los flujos internos-
de 1a torre, Al disminuir las fireas de las bajantes si aumen~

taria el frea activa y esto nos beneficiaria en :

- Disminuir la probabilidad de que penetrara & la bajan—
- te el vapor por el claro de la bajante, que s de 1.5 in este
claro de bejante es alto respecto al recomendado en la biblig
grafia(2), que es de 0,25 in menor a la altura del derramade-
ro, que en nuestro caso es de X in, por lo tanto deberia de -

ger la altura del claro de .75 in,
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V.5.- Conclusiones.

4l flujo que puede manejar la torre sin problemas de —~——
inundacibn, es del 5% de la base de cfilculo estamblecida en el

capitulo IV,

Se recomiends hacer los siguientes cambios en las &reas-

del plato.

- Digminuir el Area de las bajantes de 1 in, a 0.41287 -

in.
~ Disminuir el claro de las bajantes de 1.5 in a

Desgraciadamente por el tipo de borboteador y el
que tiene el plato es imposible sugerir otro arreglo.
se puede aprecier en el anAlisis de resultados que el
tro de la torre calculado es de 4 in y no de 6 in que

lor resl, segfin esto, se pudieran aumentar los flujos

0,75 in

pitch -
Ademfs—
difme——
o8 va—
del 11—

quido y del vapor, siempre y cuando tuvieramos el plato apro-

piado, que tuviera un pitch menor y quizé las cachuchas las -

cachuchas de 108 borbotendores de menor diéimetro.
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DLSENO TERMICO DEL cVONDB,ﬁSAD‘QR DS LA TORRS.
V.l.- Generalidades sobre condensacibn,

Durante el planteamiento de los objetivos de la tésis se
consider6 la necesidad de modificar el condensador de la to--—
rre de destilacibn, debido a que en forma general este equipo
ae ﬁa considerado, por 1os profesores que lo han utilizado co
mo ineficiente para la condensacibn de los vapores generados-
dufrante el proceso de destilacibdn, De tal maera que es impor-
tante tocar el tema del proceso de condensacibn.

La condensacibn ocurre cuando se pone en contacto el va-
por con una superficie a una temperatura inferior a la tempe-
ratura de rocio de &ste, el liguido que condensa se colecta -
en una superficie horigontal plana o fluys bajo la influsencis
de la gravednd sila superficie y su orientaciédn lo permiten,

Kl proceso de condensacibn es el proceso inverso al pro-
ceso de ebullicibn y es muy importante tratarlo, pues involu~
cra un flujo de calor muy grande con diferencias muy pequefias
de temperatura,

En la mayoria de los casos el condensado moje la superfi
cie y se extiende en forma de una pelicula en toda la superfi-
cie, a este tipo o forme de condensar se le ha dado el nombre
de "condensacibn de pelicula™, cuando se condensa por medio -
de gotitas que corren & lo largo de una superficie inclinada-

incorporendose con otras gotitas y se tocan y caen al fondo -
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del equipo, se le conoce como "condensacidn por goteo".

Cuando ocurre 1a condensacibn en forma de pelicula & la=-
superficie queda completamente cubierta por una pelicula de -
1iquido. sZntonces la transferencia & calor necesaria para la-
condensacibn en la interfase liquido-vapor debe ser por cone-
duceibn y conveccién a través de la pelicula 1iquida, al au-~
mentar el espesor de la pelicula disminuye la velocidad de ~--
transferencia de calor y por lo tanto en la condensacibn dis-
minuye é&sta.

Por otra parte la condensacibn por goteo provoca que la-
superficie ffia ostd siempre libre de la pelicula liquida y-
por lo tanto se asocian mayores coeficientes de transferencia
de calor que en la condensacibn en Drme de pelicula,.

Normalmente se disefia el quipo en base a el fenbmeno de=-
condensacibn en forma de pelicula, ¢l wodelo que se estudia -
s el modelo de Husselt (6), debido a su forma muy sencilla -
de explicarlo y plantearlo.

£l caso fue analizado poe §1 en 1916 utilizandolo para -
un vapor puro en una peliculs descendiendo por una pared ver—
tical plana, su resultado todavia es vAlido y el desarrollo -
ayuda a comprender el mecanismo iuvolucrado,

Cuando se lleva a cabo la condensacibn de un vapor puro-
se lleva a cabo a temperatura constante(proceso isotbrmico) -
cuando se lleve a cabo la condensacidn de una mezcla de vapo-
res esta siempre tiene un raengo de condensacibn, que abarca -
desde la temperatura de rocio, hasta la temperatura de burbu-
ja, siendo el rango de temperatura desde donde se condensa la

primera gota hasta que desaparece la Gltima burbuje de vapor—
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respectivamente.
48to se observa claramente en un diagrama temperatura ~-
composicibn (T vs, X,Y,) de nuestro sistema etanol-agua a pre

8ibn constante, en la fig.6.1:

‘Y=t’.‘\Q » 5B6w Ha'

)

08 Cowe. XY ( ‘-\;’
fracs. wmol.

Pig.6.1.~ Diagrama ™ va, X,Y del sistema

etanol ~agua.

" VI.2.- Caracteristicas de nuestro sistems a

condensar.

n cuanto a la forma de atacar el fenbmeno de condensae-—
cibn'de mezclas de vapores, para diseflar el equipo adecuado -

para esta finalidad, propone Kern (6), como una regla heuris
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tica, el hecho de establecer que el rango de condensacibn de-
10°P hesta 2001', se puede considerar el disefio del equipo co~
mo si fuera una condensacibn de vaporss puros y se puade con-
sidorar una condensacibén isotérmica. Este regla podris servir
nos, ya que en nuestro sistema las temperaturas de rocio y-
burbuje son respectivamente Tr= 154°P ¥ la Tb= 162.07 Op y -
por lo tanto ¢l mango de condensacibn es de 1.93301', esto nos
hace pensar que sl disefio térmico del condernsador se podria -
resolver como si fuera un vepor vuro ¢ simple, sdemis 8f re~
cordamos la definicibn de azebtropo podriamos pensar que gl =
tener tan poca diferencia de rango de rondensacifn nos encon-
tramos muy cerca dol azebtropo de nuestro sistema. K1 azebtro
po se encuentra sn &l diagrama de equilibrio s;m X.¥= 0,9 ~~mm
frocc. mol y una temperatura de lol.Ob'oF.( ver apendice ) po-
ro no 68 asi, purque el vapor que intentamos condonsar se en-
cuentra en Y= 0,688 frace. mol. Eate fenbémeno es caracteris—
tico del comportamiento natursl de nuestro sistema, cuyo ran-
g0 total de condensecifn es de 37.62017. t4s aun analizando de
talladamente la curva de temperatura contra concentracibn a-—
presidn constante, se encuentra la mnyor diferencia de tempe-—-
raturas o rango de condenaacién‘ en la fraccibn mol de X=Y= =
0.2225, donde la diferencia de temperatura o rango de conden-
sacibn es de 18,66°F ¥ por lo anteriormente dicho aun se po~—
drfia tratar en este punto como lo anteriprmente dicho como -
vaporas puros,

=1 intentar analizar nuestro sistema como una condensa~s
cibn isetérmica no repr‘eseri’c‘aria quiz& la problemhtica real -
del sistems, una ds las 'fd;’»masipara acercarnos mls & la reali
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dad es partiendo de la curva de condensacibn del sisteme, La-
curva de condensacibn es parte integral del anflisis que se —
hace al diseflar el condensador para vapores mezclados, La ge-
neracién de la curva no se detallara en este trabajo, solo se
anexa la curva y esta fue obtenida con el procedimiento dado -

" por Kern (6).

0.0 u,565 3,387 4
CARGA TZRMICA (BTV)

Pig.6.2, - Gurva. de condensacibn. ’

equipo de destilac

Antes de prosezuir la discu516 del
para llevar a cabo e]. diseho té mico d
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el equipo que esté 1ntegrado a 1a torre de destilacién para B

transferencia de oslor. i
CONDLNSADOR;

Tipo: Serpentin-Loraza,
Serpentin:
Tipo: Helicoidal
No, de espiras: 14
Difimetro de la espira: 5 in
Diametro del tubo: 7/8 in, tuberia de cobre.
Fluido menejado: adgua de enfriamiento,

Coraza:

bifmetro de¢ la coraza: 6 in

. Naterial: Acero al carbbn.

Longitﬁd: 42 in

Flufdo manejado: vapores de destilacibn.

o
AdwA fa
sE = AGuA
Luemianievrg B e
(ewreaoal | b ENERIAMIENTD
B o (SALIA).
17023 CONBENSADO

Pig.6.3,~ Condensador de la torre de destilacibn,
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£l equipo antes descrito desgraciadamente es un guipo un~
poco raro para usarse como condensador , Algo parecido & este
equipo tiene utilidad en:

- Para reciepientes que contienen fluidos para transfe.—
rir calor sensible y ademfAs se introduce en el recipiente un-
- agitedor, ya que sf no se utiliza la agitacibn se trataria de
una transferencia de calor por conveccién libre y esta tiene
muy poca eficiencia en comparacién a la conveccibn forzada lo
grada con un agitador.

» Por otrolado el guipo utilizado para la condensacibn es-
comunmente del tipo de tubos y coraza o de doble tubo, mhs cp
mﬂn el & tubos y coraza. De este (l4imo se consideran 8010 =—
dos tipos el horizontal y el vertical, dependiendo su sulece
¢ibn de 1a utilidad que se le de a este en el proceso de des~
tilacibn, esto es, si desearamos obtener un liquido satursdo-
se propone un condensador horizontal ya aue el condensado cae
al fondo de la coraza y se encucntra en egquilibrio con el ve--
por existente en la misma, Por otro lado si desearamos un li-
quido subenfriado entonces se propondria un condensador verti
cal, ya que al condensar el vapor sobrs loe tubos descenderf—
el lfquido en forma de pelficula por gravedad sobre los tubos-
y @1 ir descendiendo sl estar en couveccibn forzada con el me
dioc de enfriamionto este se subenfria,

Por lo sxpuesto anteriormente creemos que el equipo mls-

adecuado a nuestros fines es el tipo horizontal,

anore veamos el rehervidor que posee la’ torre

2'

disefindo pera una planta pileto parager;ezjar S()v




fue deamntelﬂda mpor esta razbn se’ coloc6 aate equipo al -

Bistama de destilacién. Las caracteristicas de este equipo ~—

SOn:
~ REHZRVIDOR:

Tipo: Tubos y coraza.

tubos: Vapor (medio de celentamiento )
Diametro: 5/8 in

Haterial: Cobre

Arreglo: Triangular girado.

Pitch: 1.00 in

Longitud: Aprox. 3 ft

No, de tubos: 26

tlo, de pasos: 2

Coraza:

Flufdo: Liquido empobrecido del componente mAs volatil -
a evaporar, que proviene de la torre ds destila-
cibn.

Yi&metro: 14 in

Material: Acero &l carbbn

Longitud:s 3.5 ft

) Eslraresor: 3/8 in

Como comentario general se puede decir que & rehervidor-
de la torre es muy grande, ya que su &rea de transferencia es

de 36,98 237 ftz, este velor es muy alto para nuestros fines~
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¥ .La cg\pacidad hidrfulica de la torre. Lsta es por lo tanto--
\ina de" las razones por la cual el serpentin que funciona como
condensador sea ipcapaz de condensa los vapores generados por
el rehervidor existente, ya que el firea del condensador es de

2,39 £42, aproximadamente 2.4 Tt

ALIMENTACION DE VAFOR

¥
1) SALivA DE
F § “VAMEES DE MEZCLA
(]
)
s8s
Lo SAUg O Lo gumsuricnw )
CONDENSAOO DE NE2UA JaioA.

Pig.6.4. - Rehervidor de la torre
- de. destilacibn,
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VI, 4. - bStodo para el disefio térmico del

condensador de la torre.

Pl método a utilizar es el método propuesto por Gloyer —
( 4,5), para el disefio de condensadores de tubos y coraza, pa
ra 1levar a cabo la condensncién de vapores mezclados., sste -
metodo fue ideado por Gloyer en 1937 y publicado en 1950, des
pues de 13 aflos de aplicaciones satisfactorias en la préctica
comercial,

Y1 metodo se basa en que la condensacibn no es isotérmi-—
ca y en analizar el equipo el equipo en el punto medio. Sste—
es un método confiable y corto, puesto que en una forma mucho
més exacta y rigurosa 1o que se tiene que hacer es analizar -
1la condensacibn del equipo por puntos, esto es, el equipo se-
divide en fracciones y en base a estas se anmlizan los equili
brios liquido-vapor a lo largo del condensador, 10 cusal 86 «-—
puede seguir muy bien con una computadora. Bste método se uti
liza para la condensacibn por el lado de la coraza., Por el =2
lado de los tubos se 1lleva a cabo por el método propuesto por

Sieder y vate(6), para completar el cfilculo.

&l metodo Gloyer requierc solo de la siguiente informa—-
~ei6nlo cual 1o hace un método de facil aplicacibng
1.- Tipo de servicio.- Hste se refiere a si la condensa.

cibn va a ser total o parcial o si.se reguiere.suben

friar el conddnsado.
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~ 2.~ Naturaleza de los vapores y/o liquidos.- zste se re-
fiere a si los vapores son condensables ( alguno de-—
ellos puede no serlo ) y de su procedencia.
3, = Cantidad totel de flujo entrando al condensador, asi
como las cantidades de liquido y vapor a la entrada-
y salide del condensador.
4,~ Peso molecular de vapores y liquidos
5.~ Gravedad especifica y viscosidad a la entrada y la -
salida.
6,~ Calor especifico del vapor y el liquigo
T.~ Calor latente de los vapores condensados.
8.~ Temperatura a la entrada y a la salida.
9, - Presibn de operacibn y caida de presibn permitida en
el squipo.
10, Carga de calor.

11, -~ Curva de condensacifn.

88 necesario recordar que este método es muy adecuado a-
nuestros fines en este tradbajo, ye que si trateramos de hacer
el chlculo riguroso por computedora ademis de ser un trabajo-
excesivo, se perderian los principales objetivos a esclarecer

en el funcionamiento de la torre.
Vi.5. -~ Basea de diseflo.
Antes de dar el diseflo térmico del condensador, se daran

las bases de disefio m&s imnortantes para que se entienda me——

jor 1la operacibn del equipo asi como los recursos con los que
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cuenta en el laboratorio de Ing. Wufmica ( L.B.2 ).

Funcibn del equipo,~- Be diseflar& térmicamente un equipo-
para condensar los vapores generados por la torre de destila-
¢ibn de platos con borboteadores del lab. de Ing. Quimica —-
(LeB.M ).

Tipo de proceso.- &l proceso de transferencia de calor-
que se llevarf a cabo en este equipo es una condensacibén to-
tal de los vapores, para llevarlos a liquido saturado., £ ti_
pode equipo que se diseflard serd un condensador de tubos y --
coraza horizontal. c¢ste equipo se considerarf térmicamente --
aislado, de tal manera que no se considerarfin perdidas de ca-
lor al disefiarlo.

Pactor de servicio.,~ sn este caso el factor de servicio-

- de este equino no es muy importante o mejbér dicho determinan-—
4te. en la operacibn de @te, pues solo se utiliza aproximadamen
te cinco o se’is veces por semestre,

T Capacidad. — La capacidad del ejuipo es la determinade en—

: loé flujos enconctrados por iteracibn en el capfitulo IV, esta

“es el flujo del vapor que sale del domo de la torre, flujo =
del  vapor= 66 lb/hr.

" Se considerard un factor de sobredisefio del 1.3 para la-
:-rearga térmica, con &ste, se tratard de corregir la inexacti-—
“tud del método corto que utilizaremos suponiendo un +"10% de-
degviacibn, ye que este método no analiza el fenbmeno en va—we

rios puntos a lo largo del condensador, solo lo hace en el ~-

punto medio, asi como absorber las variaciones de operacibn —

de la torre durante el arranque y estabilizecibn de esta.
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Especificaciones de la alimentacibn:
Flujo de vapors 65 1lb/hr
densidad= = 0,0639 1b/ft3
Conductividad térmica= = 0.0193 BRUs/hr £t °p
Calor especifico= Cpv= 0.8070 BTU/1b op
Viscosidad= v= 0.0088 c.p.
Pego molecular= P, M v= 37,316 1b/1bmol :
Calor latente de vaporizacibn= v= 475.b 8TU/1b

Temperatura de rocio=Tr= 164 °p

dspecificaciones del condensado:
Flujo del 1iquido sat.= Wl= 66 lb/hr
densidad relativa= S= 0.7637
Conductividad térmicas = 0,1880 BTU/hr ft °F
Calor especifico= Cp = 1.1709 Btu/1b°®
Viscosidad= = 0.2689 c.p.
Temperatura de burbuja= Tb = 162 °p
‘
Servicios auxiliares, — Para el disefio de este equipo so-
lo necesitamos apgua de enfriamiento la cual procedera de la -
torre de enfriamiento que se encuentra en el laboratorio. bs-
importante mencionar que &sta, circularé por 1os tubos del -
condensador., La temperatura de entrada al equipo es de 68°F -
¥y la de salida se tomar& como llOoF, estas temeraturas se es-
timaron basandonos en que esta torre no se utiliza continuza--
mente para trabajar varios equipos, pues solo se utiliza para
las torres de destilacibn las cuales rara vez funcionan jun—-

tas. ol valor de temveratura & enfriamiento.a la entrada del-
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equipo es de 68°¥ quiz4, es un valor muy bajo para las tempe-
raturas comunes dé enfriamiento de torres comerciales , las -
cuales van desde 26°% ( 78.8°¢) a 32°% (89.6°P), pero creemos
que no afecta en la proposicibn del diseiio. A continuacibn se
daren las propiedades fisicas a la entrada y a la salida del-

agua de servicio neceserias pare el célculo.

Propiedad: . sntrada Salida.
Densidad relativas=S 1,0328 1,0113
Conductividad térmicoe } ) )

+ (BPU/hr £t °F) ST 0,352 0.3704
~Calor.especifico: Cp:;‘ . : = : :

1.0024

(32u/nr °F )
Viscosidads- 7046284
1ec 802"

:..specificaciones 1sicas del aquipo.— zZstas especifica——

ciones ‘son 1as bésicns nééesarias para llevar a cabo el dise-
“iHo pérmico, se. selecciona;‘pn las ~:sigu1entes caracteristicas -
'deliequyipo:} T : f -

.. 1ubos 'de 1/2.in de acéro‘,lb":B'dG.— se selecciond este ti-
“po’ de tubo por ser elrconvenéionai"a usar en intercambiadores
de celor. &l diametro se éelfzccion’b de 1/2 in por ser el mAs-

comfn para utilizarlo en enuinos pequeﬁos como en nusitro ce-

~g0s L espesor selecclomdo 16 B\vh 6t el’ intermedlo nara’ tu—

bos de 1/2, este no tiene dustlficac;tbn pues la presibn de —
operaci6n del equipo no 4t alta.’ Obviamente e el Lab., no 'ce N

tiene este tipo de tubo, quiza al. construir:el 'eqdigo se pu-p
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diera utilizer tuberia de cobre o de ficero al carbbn, en este
caso, se tendria que hacer la correccibn por espesor del di--
seflo y de antemano recomendariamos precausibn en los efectos-
de corrosibn provocados al unir materiales de diferentes po-—-—
tenciales eléctricos.

Arreglo triansular, - e condidera un arreglo triangular
para evitar que se mojen los tubos inmediatos inferiores y --
asf tener frea disponible para la condensacibn, se prefirio -
esta a un arreglo cuadrado, pues al resbalar la pelicula de -
conciensado siempre estarian cubiertos los tubos,

Bspaciamiento, - £1 espaciamiento entre tubos se selec-——-—
cion6 de la revisién de las tablas propuestas por Kern(6) pa-
ra la disposicibn de los tubos en arreglo triangular, estas -
tablas carecen de arreglos para tuberia de 1/2 in pues el mi-
nimo didmetro considerado es el de 3/4 in, como alternativa -
ge tomo la separacibdn entre tubos que reporta para tuberia de
3/4 in que es de 0.1875 in y utilizendo este separacibn se —-
obtiene un. espaciamiento de 0.6488 in

Coraza. -~ La coraza que se pretende usar es la que tiene-
el condensador actual de coraza serpentin y esta tiene como -

especificaciones:

diémetro: 6 in
Longitud= 42 in

La lohgitud»gyu'e"ée'ixfiiié_arﬁ pera ¢l diseflo es” de. 36 ine-

pues. suponemos ‘qué’ 8¢’ necesitars espacio. pare modificaciones—

neces‘ar‘ia's‘pgrk’a‘e]‘.f e'sr‘pejyof"que‘ pstendré el haz de tubos,
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.bongii.tud de 108 tubos.— Se considerbd en funcibn de la —-
lougitud disponible por la coraza, 3 ft.

H@mero de pasos por la coraza.- Se consider§ un solo pe-
so por la coraza, pues el flujo de vapores es tan pequefio que
un solo paso es suficiente.

Namero de pasos por los tubos,- {1 nfimerode pasos por --—
1los tubos esth limitado por 1la caide de presidén permisible ==
que en nuestro caso por transportar agua de enfriamiento se -
considera de 10 lb/inz. £n este casosm tomo el nfimero de pa-——
sos igual a dos por:

- 1 intervalo de temperatura de condensacibn es muy pe-
quefio 1,93 Op ¥y no afecta a nuestros valores de LMD y en
8l por una justificacibn de instalacibn del @uipo pues en uno
de dos pasos se podria conecter facilmente a las lineas de =—
servicio de aguam de enfriamiento.

Presibn de overacibn,- La torre & destilacibn se traba-—
ja atmosféricamente y por lo tanto el vapor que entra al con-
densador se encuentra a la presibn de operacibn de la torre 6
sea:

Pop= 586 mmHg (por La coraza )

Temperatura de diseflo. - Se trabajari a una temperatura de

disefio dade por la ecuacibn:

s e e g )
L aisefio™ fméx.,op. +.25 P eeeesl VI, 1)

Por lo tanto ia te}nperatura mhxima de operacibn por ia -

coraza-se determina con'la temperatura de rocio= luv4 OF.
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" g - 0 o
ldiseﬂo' 164 + 25 =189 F 190'F
o
por los tubos: Tmix, de operacibn = 110 P que es la tempe--——
ratura de salida del agua de enfriamiento,

)
Tdiseﬁo= 110 + 25 = 135 F
Cafda de presibn, - Las caidas de presibn utilizadas son-

las usueles para este tipo de quipo:
Ame =10 lb/in2 para agud por los tubos.

Para la coraza, se considera una APméx., entre 1 = 3 «=
ll::/in2 para condensacibn por las corazas en este caso 1o que~
se trata es de tener la menor caida de presibn por la coraza,
ya que si ésta aumentfra tendria que asumentar la presibdn de -
operacibn de la torre.

Factor de ensuciamiento, - Se consideré un factor de:
0,001 para los tubos y de 0.001 para la coraza propuestos por

Kern(6):

o
Bdtotal:’ 0.001 + 0,001 = 0,002 hr £t “F/BIU
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vI.6,- Descripcibn del método
de disefio térmico,

Vi,6.1,~- Balances de materia y enérgia.

Antes de empezar los cflculos por el lado de la coraza =
y de los tubos Be tienen que hacer los balances globales de -

materia y energla para ambas partes del equipo.

Bl cflculo de la carga térmica para una condensacifn to-
tal a liquido saturado se hace por medio de 1la siguiente ecug
¢ibn:

o= 2. [ A ) ..........7.....(VI.1)1

donde:
F.D.= PFactor de disefio
Wv = Flujo del vapor a condensar lb/hr.
7\v = Celor latente de vaporizacifn de la mezcle
: BTU/Lb

Q,, = Carga térmica BTU/hr.

D

ssta ecuscibn se utilizarl como balance de materia para-

el medio de enfriamiento.

Cllculo de 1a diferencia media de temperatura " ATm "-

se obtiene por la siguiente ecuacibn:
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Afmie (At = At )/In A6 M,  ceecens( VIL2)
1 2 142
donde:
Atl, Atz = Diferencia de temperaturas sntre ambos fluidos
en cada extremo del cambiador ¢ %,

Obtencibn del factor Pt debido al nfimerc de pasos, usan~
do las figuras qus vienen en el 1ibro de Donald Q. Kern (6) -
en el apendice,

Kate factor se obtiene con:

R= P1-72/t2-%1 ceresceenea{Vl,3)

S= t2-t1/T1~t1 veecssvenes{VI4) ]

Calcule de la media diferencia de temperaturas efectiva-
LIATD;

LHCB= ATol x Pt seseveseses(VI.5)

Bvaluaciébn del factor ™I", es el factor de correccibn de

bide &l comportamiento no lineal de la condensacibn a lo lar-
go del egquipo:

TP £1442/200e0ees (VIL5)  § THMESTI4T2/2 eeeessssee{VLE)

MIDL= (T1-T2)/Ln(TL=THE)/{T2-PMD) wueessannsacensass(VILT)



venesAVLLE)
CveeeeeslVILY)

Trg’(lopo')/(mp;')/((756/@32) +(250°/MID3))  svenesedVE10)

: donde. 'im 'r:.rs = Promedio aritmético de las temperaturas de -~
entrada y salida por la envolvente 6§ coraza-

¥ los tubos respectivamente ( P).
Célculo de la LMPD por intervalos:

L@y oo myog” T X LMED ceesese{VI1L)
Célculo del Area de transferencia de calor, medlante la-
suposicibn del coeficiente global de transferemsia de calor —

utilizando los valores recomendados vor Kern(6).

A=Q/(UD x LMID) eoveess({VIL12 )
A= Area de transferencia de calor ft2

UD= Coeficiente global de transferencia de calor, BTU/hr, ft2
x l/ol‘

Q= Carga térmica , BYU/hr.
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¥1.6.2.~ Lado de los tubos.
‘ Eh‘este caso ® utilizarf el metodo de Sieder &'Tayte'(6);:y,i »
‘Ge.'l(?ulo del nfimero de tubos: '
Nt= A/ae x L eevevesss (VI,13 )
‘donde: Nt= NGmero de tubos, )
ae= Area exterior por unidad de longitud del tubo

2t%/14.
Longitud del tubo (£t)

-
H

CAlewlo del 4rea de flujo por los tubos"af':
af= Nt x a'f/{ 144 x n ) ererserene{VI14)
donde:
a'f= Area de flujo por tubo (£42)

n= Nfimero de pasos por los tubos,

El nGmero de pasos por los tubos n se fija de acuerdo a
1a cafda de presibn permisible, :

‘Calculo de 1la masa velocidad: Gt

Gt= W/af o eeveeeneVIL5)



" donde: W= Tlujo del azua de anfriamiento, 1b/hr

caleulo de 1a Ve:!.oéiéd

Ve ot/( 3600 x £) ( VI.16)

donde:  f = densidad del flufdo ,1b/ft>

35 importente notar que en nuestro caso al utilizar agua
dentro de los tubos, como minimo se tendrin una velocidad de-
3 ft/3, para gvitar incrustacién y como mfximo une de 10 ~w-—

~$t/8 - para evitar la erosibn.
Célculo del nfimero de Reynolds’:' NRet
NRet = dixtt /u V' S veveed{VIIT)
o &énde: = viscosided del liquido en 1b/ft ir

Obtencibn del coeficiente individual de transferencie de
calor para los tubos, hio., iste valor hio, se puede obtener-
de las figures del apendice del Kern (6), cuandosm utilice -~

. agua,

Calculo de la cafda de proesibn pera el lado de los t\;bos

a) Obtener el factor de friceién"f” de las figuras del -
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apendice del Kern (6).

b) Cefda de presibn en la seccibn recta: Apt.

Are=(£) (6t%) (1) (n)/ s.zmom(ai)(e)(;zfg) :;.;-.‘j.,.(‘jri.le') .

) CAida de presibn en el retorno:. Apr. .

Ap.~:~.—al,nxv2

x 62-5 . . .c--ot(nnlg) -
s 2g 144 e :

d) Cafda de presién total en los tubos APT:
AP'I.*= Apt 4 Dpr esvens (VI 20)
donde:
3= gravedad especifica
g= aceleracibn de 1a gravedad (I‘t—hrz)

VI.6.3.-~ Lado de la coraza.

£l éelculo por el lado de la coraza en este caso se uti-
lizerd el metodo Gloyer ( 4,5). :

Célculo del gosto del vapor y del liquido en él ,p‘unt‘o‘mg_ :
dio del equipo. o

WV = uV2 + WC/2 ; cveerssnnas (VL 21)
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WLl WLy

AMC/2 L eeeeea(VIL22))

WYl Bg- el ﬂujo‘ del vapor en el punto medio @1 equipo

'"‘Esv el flujo del’ vapor a 1@ solida del condensador

= He el ﬂu:]o del liquido en 6l punto medio del —--

iequipo.

WG: ‘£s5'8l flujo del condensador a la salida del con—
. densador,

WLl= Flujo del 1fquido a la entrada del condeneador,

Célculo de la fraccibn de Area ocupada por el liquido y

el vapor en el punto medio "FL", "Fv" .

1/171=(WVM/WLM)(/V//£ UK 15,077 4 1Lz )

donde: 7

B
n

Fv= Fraccibn de Area de ﬂujo ocup

W=l -F T (VL2 )

- “Fraccibn de Area de flujo’oc Vr.ihid‘i').‘ “

ﬂ,ﬂ,n densidades del liquido y e1 vapor, 1b/ft3

ey A Viscosidades del liquido ¥ vanor, e ‘p. s

Determinacibén del factor ,7\.: Kl cual modifica el valor-

del gasto real de vapor condensante en el intervalo; 1] valor

de este factor se logra o partir de la figura VL, 5 que rela-——

ciona a:
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AT ent/ AT sal = Ti-t2/ 22 t1 4 7_."'(v1. 25)

91 1a condensacién es total y no ha f;l.a'f éélida -

considerar 60 como abcisa.

Calcule de las éreas de flujo; at

és':v~‘dalfj‘v<':o‘rte de la-
mampara NFA y entre mamparas XPA :

NPA=(0,785 Di%~ 0.78% do

IPA = ( Di = HO? (do)-):

para pitch trie

o' =(Dotl - do)/ Bp +1 cerenees VI 28)
,dondé: )
-Dl= diametro interior de la envolvente, in
do= Diametro exterior de los tubos, in
Nt= NGmero de tubos
B= Distancie entre mamparas, in
NC'= NGamero de hileras verticales : IR T
Dotl= Difimetro limite de los tubos, in
ic= Corte de la mampars, in , a menudo expresado cémo -
un porcentaje de este ic/Di. .
Pp= Arreglo normal de los tubos ( pitch) in.
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llasas velocidades, tanto para el flujo longitudinal como
para el transversel a los tubos, @, 6T, respectivamente:

Cl=(WVlx ~ )/{25xNFAxFv) veseseeel VI, 29)

GT={WVlx )/(25x XPA x Bv) ceceseaelVI,30) -

¢élculo de los nGmeros de Reynolds para el flujo lohgifg
dinal y transversal, HReL, NRe? ; IR,

NReL: ={124 Deq x: GL } / ......7.:;.(:9’1’.31"
NReT = (124 do x GT ) / veveeesne(VI32)

7 dondeé .
'Deq = Diametro equivalente, in

},= viscosidad media del vapor , 1b/ft hr
do = Difimetro exterior de los tubos, in

snecéentrar los factores de transferencia de cealor, longitd
dinal y treansversal, JL, JT, debido & la influencia del nfime-
ro de Reynolds, ver figura VI.6.

Ugalculo de los coeficientes de transferencia para ambos-
flujos:

/3

Hle= JL % Cpv x G.L. /{0.00028 (Prv)2 coesssenelVI33 )
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Hie 3T x Cpv x 67/( 0,00028 (Prv)¥3) L. ..(VL34)
donde:
Cpv= Calor especifico del vapor (BTU/lb °% )
Prv = NGmero de Prandtl= Cpv /kv
kv= Conduchividad térmica del vapor, BIU/hr ft °F
Calculo del coeficiente promedio de la fase gaseosa:ﬂpi‘.
Hpr= (1, 5xic/DixHL) + ( 1-L.5¢ic/Di)) HY esvesen (VI35 )

Calculo del coeficiente efectivo de la fame gaseosa:lef

Q

vy WVH X Cpv ( TL-T2 ) ceesecs(VIL36)

Qo= WV2 Cpv (TL-¥2) - Liade(VIOT)

WV

Hef=((Hpr + (Qup)/(ATL12))) £ levse(VLL38)

donde: ) S
QWVM’: Calor sensible cedido por.el v-apdr‘ en ‘el punto -

medio (BIU/hr)i =i e

A= Area de transferencia’ de calor; ft°
Celoulncdel coeficiente ponderado. : Hpon; S

Hpon= (Quy.+Quyo)/((Qy, MHet)+( Qyp/HPr)) oo ee(VE39)
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donde; .
WV2= calor sensible cedido por el vapor que no conden=
sa (BTU/hr) )
Calculo de la cafida de temperatura en la fase gaseosa :
DEVs

M'V=(wad + \9\7V2)/u % Hpon) veereseceese{ VI, 40)

Ubtener el factor de correccibn "DIR" (debido a la calda

“de temperatura) &l coeficiente de transferencia de calor Ups
D?R= (LMTD-DEV)/LMID eeeesnee(VI.41)

Coeficiente de pelficula para el condensado Hcon:

Obtener el nfimero de Prandtl para el condensado Pre:
Pre= Cpliq, x tha x 2.42/ K 11q, veeevess (VI 42)
Ubtener la masa velocidad del condensado C:

C= WO/ NC* x L eerennas(VIL43)

donde: WC= masa de condensado, 1lb/hr g
L= Longitud de los tubos, ! )

Ubtener el ntimero de qunql_dsiparafel“co’ndens‘ado NRac:

WReo= 1,65 ©/ Aifa, . Lli(VLa4)
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donde:’
j(liq.: 28 la viscosidad del 1iquido , cp.

‘Con el valor del nfimero de Reynolds y el nfimero de Pran-
dtl del condensado se obtiene el famctor Jo de la figura 6.7,
Calculo del coeficiente de condensacibn efectivo Hecon:

Hoon= Jo x K 11q. x 6540(tr. sop. 114/ 3 ) ¥ .. (VI 45)

Calculo del coeficiente global de transferencia de calor
uD de diseffo:
U 1/ 1/Heon + 1/ hio + Rd + t/k) ...(VI.46 )

donde: hio= coeficiente de pelicula para el lado de los tu—‘,—
bos (BTU/hr £5° °F). o
Rd= Pactor de incrustacidén o ensuciamiento (,hr’f‘t:2

o -

/ BTU ) recomendadas por Kern { 6) .

Correccibn del ceficlente global de transferencia ‘de cae-"

loxr debido a la calda de temperatura: . e L T

Up= U x DIR ceeera{VILAT )

Se compara el valor de la U supuesta con la calculada si
el valor varia, suponer otro valor hasta encontrar la conver—
gencla,

Calculo del coeficiente global de transferencia de calor

limpio:



= ‘1/(111116 + 1/Hco V(»YVI.; 48).

para estes valor no se. toma en cuenta el valor del factor de -7

ensuciamiento Rd.

Culculo de la caida de presibén para: 1a coraza-

K Célculo dﬂl nﬁmero de. mamparas Nb

Hbe iz(,L- 300)/ B -1

donde:
T _.,/(o 7esxasooxv;:/)

..donde: ,di'éx'netr‘br de las boquillaa de” la'eﬁfolvénfé,

2. Sncontrar el factor de friccibm "£" con el nfimero de
Reynolds NReT en la fig. o.8 . :

3.~ Calculo del nGmero de hileras en la seccibn de. flujo
cruzado R:

B NPB (1 ~24e/D1) x1.2 © eisss(VIL50)

N’J.‘#; (( Dotl < do)/P ) 4+ 1

donde:

/J'My{“
S






4.- Célculo de la caida de nresifm nla’ zona de corte -

de 1as mamparas - J)PG-’ o

: 'DP(::'GLZ/( ),650 x Pvap )

:] o cx‘uzado DPTI:.

_DH‘='( tx or? x R /(2320 x Pyap),,ﬁ-. ‘

‘1 _icaida" de 'Vpx;esi‘.bn‘vtotél:en la:envyor;_l.vfe'xk:- -

1;6,", i ’
: CApg= ( DFC + DPT ) ( Nbel) veeives(VIL54)

5i este valor es mayor que el permitido se debe escoger-
otra longitud de tubos, ya que no se puede variarlel corte --
y distancia de la mampara, porque generalmente se toma el ma-
yor valor permitido para estos parametros ( 46% corte, B=Di)
para condensa_dores, y 81 de variaran estos, lo (nico que se~

lograria es aumentar el valor de la caida de presibn,

vI.7.,~ Algoritmo de célculo.

£n esta parte se mostraré el'slgoritmo de célculo pare .-
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el diéeﬁo;térmico del condensador por msdio de un diagrama de
ﬂujo, en este solo se mencionaran en una forma muy breve los

_pesos a seguir para completar el diseflo.

INTICIUV
vatos: Los datos necesarios se encuentran
redactados en las bases de disefio,
rcélculo de la carga térmica: QDJ

!

cfilculo de la diferencia meda logaritmica

de temperatura: ATmL

|

Falculo del factor : Pt. |

flculo de la diferencia media de temperatura
efectiva: Lit'd

be.lculo del factor T, ]

lCalculo de la LMD por intervalos: Lhﬂ.‘Dﬂ

td
¢ Suponts stya Up o)

C8leulo del &re de transferencia de calor: AT

con un valor supuesto del coeficiente globel

de transferencia de calor U;

o)




TUBOS ;
- HStodo; Sieder & Tate

|

NGmero de tubos: Ntl

|Area ae flujo: af |

IMasa velocidad: th

Velocidad: V

] Nfimero de Reymolda: NBetI

CORAZA
M&todo: @ oyer

: -|Gaato del vapor y del 1liquido

en el punto medio del equipo.
AVM, WLl

C#&l., de 1a fraccibn del Area
ocupada por el liquido y el -

vapor: K1, iv.

!

|Obtencibn del fmotor : A |

Obtencibn del coeficiente
individual de transf,, de

calor para los tubos:hio

|

Cfilculo de las freas de flujo—
de la mampara {IFA, entre mampa

ra y mampara XPA.

Célculo de la cafda de pre

s8ibn total por los tubos;
Ary,

Uzlculo de las masas velocida-

des longitudinal y transversal

@, or .
l

C&l., de los nfimeros da Reynol
ds, longitudinal y transversal
NReL, lReT.
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Obtencibn dd los fﬁctores de transferencia dg

calor, transversal y longitudiuel: JL, J1T,

C&l. de los coeficientes de transferencia;
HL, HT

C8lculo del coeficiente promedio:

Hpr.
[ CAL. del coeficiente efectivo: Hef, ) J
r C4)l. del coeficiente ponderado: Hpon J

L

r C&l, de la cafdas de temperatura: DIV l

Obtencibn del factor de correccibn debido

a la cafda de temperatura: DTR.

CAl, del nGmero de Prandtl para el —-

condensado: Pre,

C&l, de la masa velocidad del condensados.= “ i
.. R




-180- "

o

|

C&l, del nfimero de ieynolds para el conden—
sado: NReC.

Igbtencibn del factor J;[

lcél. del coeficiente de condensacibn: rdcon, |

}

C&1, del coefieciente global de transferencia

de celor de disefio UD N

:

CAl, del coeficiente global de transferen—-
cia de calor limpio., U

l L

Correccifn del coeficiente global de trans-—

ferencia de calor : U

D

U UD NOT

supuista calculada " T

Cél. de la caida de pres

i6n’por la’coraza:
PO, : O i o
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V1.8, - Lemoria de célculo.

Este ‘célculo 8s como se” puesde-.ver, segfm el diagr;ma de-~

‘ﬁ.ujo del ulg;oritmo de célculo, ‘1a dltima 1teraoibn, doknde =T

incdes témperatura: (Bo, VI, 2). .

Obtencibn del’ factor- Pt

R=(164Q16 2)/ (1 -68




HPD1e (164-162)/bn\164-89)/(162-89)= 73.99 °F
MID2 (164-163)/Bn(164-89)/(163-89)= 74.49 °F

Mru3= (163-162)/n(163-89)/(162-89)= 73.49 °F

L m'Dim: ervﬂ. os™
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C&lculo del frea de transferencia de calor: (<de. VI, 12)

©n le primera suposicibn del coeficiente global de trans
ferencia de calor se partio de los valores encontrados en la~
condensacibn de vapores simples utilizados por Kern(6}, en —-—
susejemplos estos valores son de aproximadamente de 100, para
n-propanol, y por semejanza segOn lo establecido anteriormen-
te del comportamiento de nuestra mezcla etanol-agua por tener
un rango de condensacibn tan pequeflo y por ser la composicién
del destilado de 0,688 fracc, mol, se partib du cate valor y-
en las Gltimas iteraciones se encontrb de aprox., de 150 BTU/
nr ££2 %8,

2

A= 40 807/(150. X 72,047 )= 3.77 1%

“LADO D& LOS TUBOS:

Tuberia de 1/2 inm, 16
= 0.683, longitud= 3%t
N@imero de tubos: (Bec, VI,1

Nt= 3.77/( 0.1309
Ajustando el area con:diez
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" Diametro interno de la coraza= 6.065‘in~:
Dotl= Diametro limite de los tubos=:3.Q‘64 ‘in
Calculo del afea de flujo:(kc. "VI.l‘A‘,)

af= ( 10 x 0,1076)/(144 x.

Gt= 970.62/0,0037,

Chleulo de la veiqcidad

NRet=(0, 37 X 25980:

NRet= 4023.5

de la fig.25 del Kern (6):
hio= 340 , entonces hio= 340 x 1.04
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de 1a Tig 26: : e
' . £.=.0,00035

b

b) Catda de j)rosién en la seccibn recta:{Bc. VI,18)

APt=(0.00035)(259802) 2(3)(24(12)
5.22x10 % 0,37 x 1.021 x 0,9306

APt= 0,09268 1b/in°
¢) Caida de presibn en el retorno:(sdc.VI.19)

APr={4)(2) (1.1436)2 x 62.5 = 0.06906 .'l.b/:l.n2
1.020 x 2(32.2) 144

d) Caida de presibn total en los tubos:{sc. vI.20)

A= 0.09268 +0,06906 = 0,1017 1b/in®

Lado de la coraza:

:tomo. se puade apreciar en el algoritmo de célculo se célk
cula primero un coeficiente de pelicula ponderado "H pon ", =
este sirve para czlcular el factor de correccibn debido a la~
calda de temperatura "OTR" sobre el weficiente global de trans
ferencia de calor UD y su valor obtenido fue de:

UPR= 0.9947
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en este caso se sugiri0 que por ser un valor cercano a laj,'-;-,-,;;
unidad no tiene ningfin efecto sobre el coeficiohté slobalde=
transferencia de calor UD ¥ por 1o tanto solamente se 'tqm:v)'i'-é—'

el valor del coeficiente de pelicula de condensacibn "qund;‘“ ;

Por 1o tanto en este trabajo solo apareceri desde ai’ c&‘icui\é—" -

.. del meficiente de condensacibn.

For el lado de la corazas :
Célewlo del meficiente de pelfcula para elico
CAlculo del nfmero de Prandtl: sz'c‘z‘,,‘(Ec:'Vi’#Z
‘#re= (1,1709 x 0.2689 x 2,42 )/0.188 = 4.0529 .

*Obtencibn de.la masa velpéidaé del ‘chn'densad»b':(V'I.u, éB)

6.7. R
Cv i des 04347



élculo 46l ¢ oe icien

an fex;enb:iya, de’calor

rc"ncj,a .de-calor lim-.
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L = 3,41 /( 0.1309 x I

 cora~

za sin mamparas’

las mamparas; Pb, como no” ahy mamparas ', eate vale cero.

Célculov de: 1a caida de - pres:.bn en: la secc:.én e fluao Sy
cruzadoDPr- (EcVI 53) RO RS St

. Cé:l.culo ‘de laa é.reas de ﬂujo entr mampara y mampara, :

como o hay mampara .

tud: de los tu.bos' XPA

* Calewlo de 18 A nsverssl a los-:

distanc:.a como la 1ongi-—:~r :



otdl por la doraza: (c. VI.54)
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VI.9. ~ Anfilisisde resultados,
Se harl un breve anflisis de los resultados obtenidos en

el éaiculo, ya que los mis relevantes nos serviran para poder

concluir sobre el disefio obtenido.

a) Velocidad: - ;
Pubos= 1:1436. £5/seg




ara:evitar incrastaciones, -

la velocidad calculada en nuestro osso fue de 1.143 ft/s, lo-
cual -nos-indica px"éblenqaia dg"fihcx_;usf;écién, de tal manera que-
segln ‘este’ valor lo ‘qué éé—po‘dr.{a hacer ‘es aumentar el flujo-
del” mua. IR -

Cafda de presidn.- La cafda de presibén por el khdo de --
los tubos se ha establecido en un mhxime de 10 lb/inz, la caf
da de presibn gue nosotros encontramos fue de 0.1674 1b/in2 -
esta es muy baja, este valor justificaria el aumento del flu-
jo del agus 6 aumentar el nfmero de pasos, este fltimo no se-
piensa realizar, ya que a mayor nlmerod pasos la construc---
ccifn de este equipo seria mucho més elaborado y dificil de -

construir en el lab., (L.s.ws'), con la herramienta con que se~

-cuentaen este, :

1l factor de ensuciamiento que se utiliza es el recomen-
dndo - por Kern(6), para este ti‘pyo de servicio, y con el tipo -
de agua considerada como agua de ciudad o de pozo para veloci
dades de 3 ft/s o menos. Segln los resultados por tener muy —
poca velocid‘ad se podrfa suponer un valor més alto del factor
de ensuciamiento, esto repercutiric en que el coeficiente glo

bal de transferencia de calor de disefio disminuiria, &sto a -~
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eu've‘z profrocéria “.acercarnos mis ol valor supuesto de UD, ¥
" por lo tanto nos dafa una longitud de tubo m&s cercans a la -
propuésta de 3 ft.

‘Carga Térmica,- La cargan térmica est& sfectada por un —
factor de diseflod 1.3, como ya se mencionb en las bases de -~
- diseflo, con este se trataria de corregir o sobreprotegernos -~
contra la inexactitud del método de célculo, asi{ como absor--
ber las variacionee de operacibn de la torre durante el arran
que: y estabilizacibn de esta,

Coeficiente global de transferencia de calor de diseflo, -
]l valor de este supuesto fue de 150, y el czlculado fue de -
168.08, la diferencia no es mucha, pero si hacemos resaltar -
la reladéibén de la baja velocidad y el factor de ensuciamiento
nos haria pensar que en realidad no es muy fuerte este efecto.

Area de transferencia de celor,- sl valor del &rea obte—
nida es8 de 3.4l ftz, haciendo incapié en los efectos sobre le
velocidad y el factor de ensuciamiento con-reapecto al coefi~
~ciente v,lobal de transferemia de calor de disefio, nos acerca
ria mha a el &rea de 3,927 ft supuesta.

.Luongrtud de los tubos,~ La longitud aupuesta de log tue—

bos fue de 3 i‘t, la calculada fue & 2,60 ft, por las razones—
expuestas anterivrmente es preierible proponer que se utili—— o

cen tubos de 3 £t de Largo.
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Vi.10. ~ Conelusibn.

oegln los resultados se puede concluir en que el conden~
sador que Se propone es:

Condensador total del sistema etanol-agua:

Tipo:_ Tubos y coraza

Pdsiciénr del condensador: Horizontal.

Flui&os":*;‘

: uoraza' mezcla de vapores de etunol-agu.a
'L‘ubos. Agua de enfriamiento. 5

ferencia de caloz" 3 927>f1:

o nominal de la coraza: b.O _in

material ‘a8 la coraza- Acero alrcai-bbn.,
Tubos 16 BYG i
ui&metro de tubos:. 1/2 in

; Nﬁmero de tubos: 10

',,,Longitud de -tubos: 3 ft:

) Arraplt)' triangular
¥itch: 0,688 in .

: Este intercambiador esta grandevo sobrado ¥y el tener ——

2un condensndor mas prande: del requerido en poco exceso de «——-

o érea, no provoca n:.n(ran problema a la operacibn de la torre, -
ya que &l condensarse los vo.pores inmediatamente sa van hacia
el fondo de la coraza -y de aqui al tanque de recoleccibn de -

condensados.
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1 rehervidor como se mencionb en el parrato eaterior tie
ne un &rea muy sobrada, por lo tanto sc¢ propone gue se sellen
al gunos tubos,' vara disminuir el &rea de transferencia .

Por Gltimo, a reserva de que exista un método de chléulo
méis apropiado en la nueva bibliograffa a la fecha, suponemose
que es un buen método corto, y este nos da una buena base pa-
ra la aplicacibn de un método mAs estricto de chlculo el cual

bien podria ser un teme de tesis.
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CAPITULO VIL.

VII.-Sccuencia de operac i6n,:

Despues de haber analizado latorr

resta dar una secuenciade operacibn par nes’ pricticos~—

en la utilizacibn del equipo.

Becuencia de Inicio de opbye'i'ac‘:.bnu Arcanisus ).
1.~ Je hoce funciongf el’ éist;mé da"agua de L’erifriamiento
- del-'condensador .de. la to‘rrre ¥ se establecs un flujo-
del agua dé enfrinmieﬁbo maximo calculado para el equipo,
24 Ve verifica que exista energia eléctricn para evitar
o contratieinpos durante la operacibén de la torre.
Y.~ da verifica fue eista vavor, y se purge 1a linea més
cercana de alimentacibn de vapor al rehervidor, ~
4, - Se verifica que exista sufuciente mezcle etanol-ague=.... .

en el tnanque de alimeatacibn a la torre,

5.~ Se alimenta mezela etenol-agua & la torre, la sufi—-rm‘f L

vuoor dentro del rehervidor.

6.~ oe alimenta vapor al rehcrv:.dor v 88 t:.ra a drenaje—‘ :
: el condensado que se geners, de tal manera que se -

cierra la vAlvula a ‘drenaje‘cuando ‘funcione la'tram-

pa de vapor.
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‘7,- ‘Desuues de obtener una cierta cantidad de condenéudo :
» se empieza & alimentar la fraccibn calculada de e..te'
a la torre por medio del reflujo. : :
8,- 'Se alimenta la mezcla etanol-agus en“la fracrcib;x' -;»‘
calculada a la torre regulandola con el rotémetro.

9, - 5@ verifica que la cantidad de vapor generado sea el».«

adecuado para la operacibn normal de 1a to*‘re

Secuencia de termino de operacibn (‘ Paroc:)e

1.- Se 1nterrumpe la alimentac:.bn de 1a mazcla atano

agua a la torre de destilacibn.

2, - Se interrumpe la alimentacibn de ‘vapor al rshervidor‘
3.~ Se abre 1a vAlvula & drenaje para dese.lo;ar

condensado que exista en el rehervidor.

4.~ w8 interrumpe el reflujo de destilado = la‘fofr_e;

Se~ Despues de un cierto tiempo se drena la’ torre

tanque de alimeantacibédn o al tanaue de residuo‘
6,~ Se interrumpe el suministro

al condensador de la torre.
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" CAPIZULO VIII
ViIi.i.—f Coﬁclusiones generales,

* ba informacién que se tiene en este trabajo del sistema-
etahoifaglié:‘es:basicamente la necesaria para ooserar la torre-
‘de ‘destilacibn con borboteadores en el laboratorio por los —-
“astudidntes de Ing. uimica, esta informacién viene dada es -

- Vsu.,mayo;'ia en el apendice,
Se anexan también las hojas de especificaciones de la -
torre’ de destilacifn, del plato y del borboteador del vlato —.
" egte informacibn no existe en el laboratorio Yy al generaria -
“cerfi de mucha utilidnd Al utilizar la torre: en 1as précticas-
asf como, en los siguientes trabajoe de téa:.s que ‘38 ‘pudieran
desarrollar sobre este equipo, e
#n nuestro anflisis hidr&ulico de l'a,tdrxy'éwcbmprobamos -
que la torre de destilacibn, si}funcior'x‘a,» 'ésfd‘ecir,‘se inter-
prete por los resultados obtenidos que ‘:51 ‘sépa‘ra en un buen -
grado la mezcla etanol-agua, porque las cofbentrnciones que -
utilizamos y e se obtuvieron fueron:
2

Concentracibn de alimentacibn= 0,25 Fracc, mol

"Z= Concnetrac16n’ do “destilades 0.684<fracc. :mol% S

Z\Y= Concentracibn del residuo, = 0,1 fracc. mol

teniendo en cuenta las dimensiones de la torre y el n(xmero de';

etapas del equipo,
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arreglo de 1os borboteadores en el vlato, vor esta razbdn se -
hacen las sugerencias pertinentes parz intentar lograr un gu-
mento de los flujos internos de la torre.

Con respecto al disefio térmico del condensador de la to-
Tre, Creemos que es muy importante cambiar el condensador ac-
tugl de 1a torre nor el vpropuesto o en su defecto uno equiva-
lente, ya que sin este es casi imposible estabilizar 1la torre
son los flujos propuestos, porque el condensador actual no: -
tiene el frea suficiente para condensar 1o0s vapores generg—-—
dos ‘por la torre.

Bsperamos que este trabajo sea aprovechado por los profe '’
sores del laboratorio de Ing. Yuimica (L. d.iw ) para poder de-
sarrollar buenas préicticau en dicha torre al corregir las fa~
1llas encontradas, as{ como por los alumnos 'de Ing, Juimica -é -
puedan a aprender a operar bien una torre de destilacibn en -- '
sus condiciones bptimas de ooveracibn, teniendo todos los da-—~"
tos del sistema sin desviarse en buscar informacibn o tratar-;
de esclarecer la operacibn de la torre en forma experimental~
ya que es muy poco tiempo para el alumno de experimentacibn -~
en este equipo,. :

ssperamos (que este traba;o;sea una base firme para corre

gir y mejorar &l equipo en cuestifn con alghn trabajo de te--

sis para el buen fiinc'i’ona;piehtﬁ’Vdelrsluipoiasi,como,coo,p,e;a;ﬁ-”;:

en el aprendizaje de los aiumziavs, de ‘Ing. quimica de asta fa--
cultad, ' :
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APINDICE Ds DATOS.

Los' datos experimentalos de equilibrio 1liquido~vapor -~
fueron proporclonados por la Facultad de Yuimica de Ciudad -
univnrsitaria. Las propiedades termodinfimicas acopladas a —«- .

‘eetos datos de composicién fuerbn generados en el instituto -

n\-exicano del Petroleo {(I.iuP. ).

S Tiabié ‘e’ 'pz;ppiedadesr del sistema e4aNOl-8gUR ..veesveevas 200

v Gi‘éfica }dﬁtelpia-;u oncentracibn....

“Gréfica de oompésicionre‘s‘ alequ:l.libr
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) )\kP”‘E N'D'ICEE -
TABLA DE PROPILDADE.- DEL SISTEMA "TANOD—AGUA ‘
fpm:son 586 mmHg .

Propiedadesy Tlqu. Vapa
Agua: % mol 100 81.5
Etanol: % mol 0.0 1845
Temperatura: °F 199,04 190,40
Peso molecular 18;06 : 23.20
Densidad: 1btet> 60,013 58,754 0.0379
Calor especifices *  1.0215 - 1.040 0,610
Cond. Térmica: * 0.3712°+ 0.3561 0,0146
Entalpfa Espe:®3 -12609,5 ~12240 8206

ot 6

piq. Llq. Vap.
Agua: 96" 94.0 69.5
Etanol 4 6.0 30,5
Temperatuta : 186,17 184,55 184.55
Paso mol. 19,138 19,419 195699 264572
Densidai 58,365 57,989 . 0.0423 57,62 0,0439
Calor Esp. 1.0464 1.051 0.6631 1,056 0,678
cond. T&rmica 0.3513 0.3466 0.0156 0,3419 0,0159
Entalpla Esp. -12110.8 -11977.9 9598:1 ~-11839.8 10052.9

CpsBTUL 1b °p § Cond, Térmica: BTU/hr £t °r + Entalpla ¥sp.: BTU/1b mol.

- 002 -



9 Vap.

Propledades:

Agua % mnl 59.4
Etanol, % mol 40.6
Temperatura °F 179.06
Peso molecular 24.40
Densidad, 1h/ft3 0.049
Calor. esp. ’ 0.722
cond. Térmica . 040169
gntalp{a Esp. i 1156043

Agua

Etanol : .
temperatura v17:’1.68‘ g
feso mol, o "3“3.02‘/‘ :
Der:aidad 0.0557
calor E_p. 0.7665
Cond. Térmica.:’ 9.:°0,0181
Entalpla Eap-kb' 01342428

- 1wz~




Propiedades:
Agua

Etanol
Tempexatura
Peso mol.
Densidad
Calor Espe
Cond. Termica
Entalp{a Esp.

TABLA' DE. PROPIEDADES DEL’SISTEMA® ETANOL=AGUA

g (Continuacid

Agua

Etanol
Temperatura
Peso mol.
Densidad
Calor Esp.
Conde Térmica
Entalp{a Esp.




TABLA DE PROPIEUADES DAL SISTEMA ETANOL~AGUA’ P e e
PRESION: 586 mmHg (continuacibn). . .- o b

Propledades; 1lg. 19 Vap; RS 7. £ DUSERP 1 R 1 Y00
Aqua ~ 52 TR bl 4800 e

69 -

Etanol a8 87357 69
Temperatura 164439 164439 '7'153_-?12
Peso mol. 31.48 7 n 36,95 37.372
Denaidad 49,395 0 "0.08;

Calor Eap. . 1.1505

Cond. Tevmica

Ertaipfasknap. oy
S
™
=}
Agua T o
Etanol .. .
Temperatura (62‘.5' L
fego mol. 354969 -
Densidad 7a7.949
flalor ESpa 121669
ond, Térmica 041946
16639.9

tntalpfa Esp. 1/=2966



’TABIA DL IhOPILDADES DEL ﬂlaTLHA ETANOL—AGUA :
. aPRFSIoN. 546 . mmHg (continudcion)

' Lig. - 26

24

L7
161,42

bropiledades: - = Liqe

Agua
Etanal- ° R

Temperatura

Peso mol, 0390336
Densidad - 47.127
Calor Esp. ¢ 1.1763°

Cond. T&rmica 104179457

Entalpla Esp

,7‘702 =

Temperatura
-Peso moly
Denﬁidgd
Caler ESp;;" e ]
‘ £ 040211

Conds Tarm;éa =0
111295977 11875043

Entalpia :E4p

8521010



Prépledades:
Agua’ )
Etanol.

Témperatucra . ..

Peso mol
Densidad
Calor Esps
cond. Térmica
kntalpla Esp.

'—::TABLA ‘i PROPLEDADES DEL STSTEMA” ETANOL<AGUA™

PRESION:. 58

iz -

Entalpfa Eipe

2256,3

Aqua

Etancl 970

Temperatura: ‘1El.26;

‘Pesoc mol 45;2251 i

Derisidad 45,9917

Caloe ésp. 1419124 E

Cond. T&cmica, 0.15ﬁ17 : 6. 0
1973860256103
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