UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA
DE MEXICO

FACULTAD DE ESTUDIOS SUPERIORES
ZARAGOZA

“ESTUDIO DE PREFACTIBILIDAD DE RECUPERACION DE
ACETONA EN UNA CORRIENTE DE AIRE"

T E S B S
QUE PARA OBTENER EL TIiTULO DE
INGENIERO QUIMICO
P R E S E N T A

CESAR LARIOS LEYVA

it iy MEXICO, D.F. 2004
Zaragoza Frente u! Siglo X00



e e

Universidad Nacional - J ~  Biblioteca Central
Auténoma de México -

Direccion General de Bibliotecas de la UNAM
Swmie 1 Bpg L IR

UNAM - Direccion General de Bibliotecas
Tesis Digitales
Restricciones de uso

DERECHOS RESERVADQOS ©
PROHIBIDA SU REPRODUCCION TOTAL O PARCIAL

Todo el material contenido en esta tesis esta protegido por la Ley Federal
del Derecho de Autor (LFDA) de los Estados Unidos Mexicanos (México).

El uso de imagenes, fragmentos de videos, y demas material que sea
objeto de proteccion de los derechos de autor, serd exclusivamente para
fines educativos e informativos y debera citar la fuente donde la obtuvo
mencionando el autor o autores. Cualquier uso distinto como el lucro,
reproduccion, edicion o modificacion, sera perseguido y sancionado por el
respectivo titular de los Derechos de Autor.



FACULTAD DE ESTUDIOS
SUPERIORES ZARAGOZA

JEFATURA DE LA CARRERA
DE INGENIERIA QUIMICA

OFICIO: FESZ/JCIQ/071/03
ASUNTO: Asignacion de Jurado

ALUMNO: LARIOS LEYVA CESAR
Presente.

En respuesta a su solicitud de asignacioén de jurado, la jefatura a mi cargo, ha
propuesto a los siguientes sinodales:

Presidente: 1.Q. Eduardo Loyo Arnaud

Vocal: M. en C. Néstor Noé Lopez Castillo
Secretario: 1.Q. José Bermiidez Mosqueda
Suplente: Biol. Maria Guadalupe Cortez Moreno
Suplente: 1.Q. Ana Lidia Tlapanco Godar

Sin mas por el momento, reciba un cordial saludo.

ATENTAMENTE
“POR MI RAZA HABLARA EL ESPIRITU”
México, D. F., 27 de Agosto de 2003

EL JEFE DE LA CARRERRX” "7

o

M. en C. ANDRES AQUINO CANCHOLA



« Lk JAM

DE LA BIBLIOTECA



DEDICATORIAS

A DIOS POR GUIARME A LO LARGO DE ESTE CAMINO LLENO DE RETOS Y
TROPIESOS, PERO QUE SIEMPRE A ESTADO A MI LADO Y NUNCA ME A DEJADO
CAER.

A MIS PADRES, POR QUE SE QUE NO EXISTIRA UNA FORMA DE AGRADECER
UNA VIDA DE SACRIFICIO Y ESFUERZO Y QUE ESTE OBJETIVO LOGRADO
TAMBIEN ES DE USTEDES, Y QUE LA FUERZA QUE ME AYUDO A CONSEGUIRLO
FUE SU APOYO; LOS AMO.

A MI HERMANA LI1Z, POR QUE CON SU EJEMPLO Y DEDICACION A SU CARRERA
Y VIDA TAMBIEN FUERON UN IMPULSO PARA SEGUIR ADELANTE Y NUNCA BAJAR
LOS BRAZOS. TE QUIERO.

A KARITO, POR QUE GRACIAS A TU APOYO Y AMOR FUERON PARTE DEL
IMPULSO, QUE ME AYUDO A CULMINAR ESTA CARRERA Y QUE ME A DADO OTRA
RAZON PARA SEGUIR VIVIENDO " FER". LAS AMO.



AGRADECIMIENTOS

A LA UNIVERSIDA NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO, "MI ALMA MATER” QUE ME RECIBIO CON
LAS PUERTAS ABIERTAS DESDE MI BACHILLERTATO HASTA EL TERMINO DE MI CARRERA, Y ME
DIO LA OPORTUNIDAD DE CRECER COMO UNA PERSONA DE AMPLIO CRITERIO Y QUE SIEMPRE
LA PONDRA EN ALTO. ‘

™ POR MI RAZA HABLARA EL ESPIRITU”

A TODOS LOS INGENIEROS QUE ME TRANSMITIERON SU CONOCIMIENTO Y EXPERIENCIA
DURANTE TODOS ESTOS ANOS Y HAN SIDO UN EJEMPLO A SEGUIR.

A EL M. En C. NESTOR NOE LOPEZ CASTILLO, QUIEN ME ASESORO DURANTE ESTE PROYECTO Y
QUE SIN SU AYUDA NO SE HUBIERA LOGRADO ESTE OBJETIVO.

A MIS TIOS Y PRIMOS CON LOS QUE HE COMPARTIDO TODA MI VIDA Y SIEMPRE HAN ESTADO
AHI PARA APOYARME Y QUE SABEN QUE SIEMPRE CONTARAN CON MI AYUDA.

A LA COMPANIA AKZO NOBEL CHEMICALS SA. de C.V. QUIEN FUE LA PRIMER INDUSTRIA QUE
PISE Y POR ABRIRME LAS PUERTAS PARA APRENDER Y CONOCER MAS DE LO QUE ES LA
INGENIERIA QUIMICA.

A EL M. En C. MAURO CORDERO RAMOS GERENTE TECNICO DE LA COMPANIA AKZO NOBEL
CHEMICALS S.A. de C.V. QUE GRACIAS A EL PUDE REALIZAR ESTE PROYECTO.

A DON VICTOR CAMARILLO, SUPERVISOR AMBIENTAL DE LA COMPANIA Y CON EL QUE
COMPARTI MUCHOS MOMENTOS AGRADABLES Y ME DIO TODO SU APOYO DURANTE ESTE
PROYECTO Y EN MI ESTANCIA EN LA COMPARIA, Y AQUIEN PUEDO LLAMAR AMIGO.

A EL ING. JAIME VELASQUEZ QUE GRACIAS A SUS CONSEJOS Y APOYO PUDE REALIZAR UNA DE
MIS METAS, ESTAR EN LA CQNFI'RUCCION DE UNA PLANTA QUIMICA Y LA DESICION DE
ENCAMINARME A LA INGENIERIA DE PROYECTOS.

A TODOS MIS COMPANEROS Y AMIGOS: LUPITA, LEONEL, JORGE (PALENCIA), ENRIQUE
(TORTUGA), JOSE (CHECHE), IVAN, CARLOS, EL DIABLO, ELIZABETH (XXX00O0) Y A TODOS LOS
QUE ME FALTARON YA QUE SIN SU COMPANIA DURANTE LA CARRERA, ESTA NO HUBIERA SIDO
TAN PLACENTERA.

A EL ING. FAUSTO ROJAS BECERRIL, QUE ME ENSENO A COMO TRABAJAR Y A APRENDER QUE LA
VIDA LABORAL Y LA VIDA UNIVERSITARIA SON MUY DISTINTAS, GRACIAS POR TUS CONSEJOS Y
APOYO.



PERO QUIERO AGRADECER EN ESPECIAL A TODAS AQUELLAS PERSONA QUE SIEMPRE DUDARON
DE MI Y ME PUSIERON EL PIE EN EL CAMINO, YA QUE ME DIERON FUERZAS PARA SEGUIR
ADELANTE Y DEMOSTRAR QUE LOS SUENOS SE LOGRAN TRABAJANDO Y ESFORZANDOSE DIA

CON DIA.



ﬁ FES Zaragoza Estudio Prefactibilidad de Recuperacion
E de acetona en una corriente de aire

iNDICE Pag.

CAPITULO |
GENERALIDADES.

Antecedentes...
Propiedades Fls.tcas y quimucas
Caracteristicas... R RS TR R P S RS

0oy~

— ek
W N -

CAPITULO Il
MARCO TEORICO.

2.1  Sistema de absorcion gas —liquido. ..........cccoceovvvvrciccvirrrieeee. 12
2.1.2 Sistemas de dos componentes.............cccceeceeiierienneeceennenns 12
2.2  Sistemas de equilibrio para la absorcion. ...........cccceceeevevceciceeeee. 13
2.2.1 Ley de Raoult en sistemas liquido - vapor............cccccevecvnecenne 14
2.2.2 Seleccién de solventes para la absorcion..........c.ccccocvvcvccvcceeee. 15
2.2.3 Coeficiente Total de Transferencia de Masa ..............ccccccceveeee. 16
2.2.4 Ecuaciones de Balancede Masa.............c.ocooiivnncniccnennnns 18
2.3 Columnas empacadas para absorcion ...............ccceverieiecericrieecnenen. 23
2.3.1  Analisis de equipo de Contacto Continuo.............cccceeevinnenen. 23
2.4 Destilaci6n .. 32
2.5 Sistemas de Equmbno en la destilacion... SOUOOOUUOUUYOTUORSTU:
2.6 Columnas empacadas para Destllacnf)n TSRy O
2.7 Destilacién en columnas empacadas 35
2.8 Ecuaciones de Balance de Masa............ccccoovereninieeeiniieiecnesceeenns 39
2.9 Etapa Teobrica... 43
2.10 Construccion de | una Etapa de Equrlnbno e T
2.11 Localizacién de la Etapa de Alimentacién... T e A |
2.12 Hidraulica de la Columnas Empacadas 46
2.13 Tipo de Empaque y Criterios de Seleccion..........ccccccevvvvvccvvecvivvrcnene. 47
2.14 Evaluacion ECONOMICA.........ccooeiviiieiiie i eeeee e ee e ssaenesnans 50



‘ FES Zaragoza Estudio Prefactibiidad de Recuperacion
de acetona en una coriente de aire

CAPITULO Il
BASES DE INGENIERIA.

3.1 Descripcién del proceso... R s, DA
3.2 Elaboracién de la Curva de Equtlubno R D
3.3 Balance de Masa en el Absorbedor.... O N |
3.4 Curva de Operacion.... [SSSUURUUUURU - .
3.5 Calculo de la Alturay dlametro deI Absorbedor sEsaves 80
3.6 Construccién del Diagrama de Equilibrio para la Destnlacnén seisais B
3.7 Balance de Masa para la Torre de Destilacion............coccooeeevneccicncecnee 62
3.8 Calculo de la altura y el didmetro para la Columna de Destilacion............. 65
3.9 Servicios Auxiliares... R R N - -
3.10 Criterios de Diseflo... S s e s R ey B
3.11 Lista de Equipo.... T [
3.12 Diagrama de FIu;o de Prooeso (DFP) SR |
3.13 Diagrama de Tuberia e Instrumentacion (DTI) eeereeereneeeeseseeeeseseseeeeeere T2

CAPITULO IV

EVALUACION ECONOMICA.

4.1 Estimado de costo del equipo... T ——
4.2 Estimado de costos de operaclén T L.
4.3 Estimado de ahorro por recuperaclén de aoetona T ———

RESULTADOS ... an e 79
ANALIBIS DE DRTOS, oo s s R 81

BIDNOGIARA. ...............ccccccooeeo oo oee oo 88

Apéndice A

Memiorias de CAICURD ......cuumummmsissimssmminimsimsmmosveaon i iy 89



ﬁ FES Zaragoza Estudio Prefactibiidad de Recuperacion
. de acetona en una comiente de aire

INTRODUCCION

La acetona en México como también en ofros paises constituye un producto petroquimico
importante, debido a sus varias aplicaciones, ya sea como disolvente o auxiliar en la fabricacion
de productos quimicos como pinturas, bamices, lacas, cementos, cuero artificial y diversos
productos similares. En los Gitimos afos, la importancia de la acetona como materia prima en la
sintesis quimica ha aumentado.

Actualmente en México existen varias compaiiias productoras de acetona, las que satisfacen la
demanda nacional del producto tales como: Celanese Mexicana, Fenoquimia y Solvmex.

El presente proyecto tiene como finalidad el desarrolio de un sistema recuperador de acetona,
la cual se evapora de los reactores del proceso de produccion de los compuestos AZO (
iniciadores de polimerizacion) en la planta de AKZO NOBEL CHEMICALS S.A. de CV. y con
ello reducir tanto las emisiones al ambiente como los costos de esta materia prima importante
para el proceso.

Para lograr este objetivo se deben considerar los elementos principales, como el fundamento
tedrico que es de donde partimos para soportar el calculo y disefio de los equipos que el
proyecto necesite, la Ingenieria Basica la cual tiene como finalidad el disefio bésico de los
equipos indicando las especificaciones (diametros, alturas, material de construccion,
condiciones de operacién) planos y diagramas; y por Gltimo la Evaluacién Econémica ya que
con ello se decide si el proyecto se puede llevar a cabo, considerario 6 rechazarlo.

Asi el trabajo tiene como alcance el disefio basico del equipo principal (una torre de absorcion y
una torre de destilacién) como lo son la altura, el didmetro, tipo de empaque, material de
construccién, servicios auxiliares, el balance de masa, el diagrama de proceso, el diagrama de
tuberia e instrumentacién y la evaluacién econdémica de estos. Y con ello tratar de recuperar un
95% de la acetona en la absorcién y en la destilacién de un 98% en domos y 1% en fondos,
para poder reutilizarla bajando asi los costos de esta materia prima y evitar la emision de esta al
ambiente.
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Este proyecto esta constituido por cuatro capitulos, el primero de ellos inicia con un poco de la
historia y una breve descripcion del descubrimiento de la acetona, sus propiedades quimicas y
fisicas, los diferentes compuestos derivados de ésta y la utilidad que tiene dentro de la industria
quimica.

El Segundo capitulo continua con los conceptos basicos de equilibrio ya que es la parte
medular para cualquier disefio de equipo que se desee fabricarla descripcion de las dos
principales operaciones unitarias para este proyecto que son la absorcion y la destilacion, los
tipos de empaque o superficie de contacto para estos equipos que es donde se lieva a cabo el
fenémeno fisico de separaciéon o mezcla de los componentes deseados ( segun el caso) Y los
criterios para su seleccién.

Posteriormente en el capitulo tres se exponen las bases de diseiio en donde se hacen los
cdlculos necesarios para el dimensionamiento del equipo como la altura, el diametro, el tipo de
empaque adecuado, el balance de masa y los servicios auxiliares que se necesitan e
incluyendo los Diagramas de Flujo de Proceso y de Tuberia e Instrumentacion.

Dentro de el cuarto capitulo se hace la Evaluacion Econdmica la cual nos dara la informacion
necesaria para determinar si el proyecto puede llevase a cabo o no, en esta se calcula el costo
que tendran los equipos, los servicios auxiliares y el ahorro por recuperacién de acetona.

Finaimente en el quinto capitulo llamado Andlisis de datos es donde nosotros compramos los
resultados obtenidos con los datos experimentales para verificar que los datos calculados se
encuentran dentro de las recomendaciones que hacen y con ello asegurar que el sistema de
recuperacién funciona de una manera eficiente y que nos puede dar los resultados esperados
para este proyecto.
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1.1 Antecedentes Histéricos

La acetona fue obtenida por Labavius en 1595 por destilaciébn seca del azicar de plomo
(acetato de plomo). En 1805 Trommsdorff dijo que destilando el acetato de potasio o de sodio
se tenia un liquido intermedio entre el alcohol y el éter. Leibeg y Dumas, en 1832 determinaron
la composiciébn exacta de la acetona. Algunos afios después, Wiliamson determin6 la
composicién de las cetonas; la sintesis de esta sustancia por reaccion del dimetil-zinc

(dimetiluro de zinc) con el cloruro de acetilo confirmé esta opinién.

Algunos nombres genéricos que se usan para llamar a este producto son: dimetilcetona, 2-

propanona Y éter piro acético aunque el mas usado es la acetona.

1.2 Propiedades Fisicas

Férmula Quimica CH1COH;
Peso Molecular 58.08
Punto de Fusién (°F) -138.28
Punto de ebullicién(14.7 Ib/in® °F) 133.7
Densidad relativa(68°F / 39.2°F) 0.7896
Indice de refraccién 1.3591
Presion de vapor (68°R, Ib/in2) 3.49
Calor especifico 0.5176
Conductividad térmica 0.0065
Densidad (Ib/ft3 a 68°F) 49.29
Tensién superficial (poundal/ft, 68°F) 0.5132
Calor de vaporizacion (BTU/b) 220.0
Calor de Combustion (BTU/Ib) 13,230.0
Constante dieléctrica (68°F) 21.40
Solubilidad en agua Infinita
Viscosidad (59°F Ibm/ft s) 2.27TE-4
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Propiedades Quimicas

La acetona da de las reacciones quimicas de las cetonas. La cual forma compuestos
cristalizados con bisulfitos alcalinos.

Los reductores convierten a la acetona en alcohol isopropilico y pinacol. No se oxida faciimente
ni se altera con el acido nitrico a la temperatura ordinaria y es estable con el permanganato
neutro. Los oxidantes mas potentes, como el permanganato alcalino y el acido crémico, la
descomponen en Aacidos acético y férmico, y éste se descompone en bi6xido de carbono y
agua.

La acetona no reduce la solucién de plata amoniacal ni la solucion de Fehlig. Los limites de
explosividad de las mezclas de acetona y aire son en un rango de 2.55 y 12.8% de acetona a la
temperatura ordinaria.

1.3 Caracteristicas

Liquido incoloro de olor caracteristico, flamable, miscible en todas proporciones con el agua y
en numerosos compuestos organicos, alcohol, éter, cloroformo y con la mayoria de los aceites.

1.4 Usos

La acetona se utiliza principalmente en la produccién de anhidrido acético, la cual se emplea en
su mayoria para la fabricacion de acetato de celulosa para la manufactura de seda artificial,
peliculas fotograficas y plésticos.

La acetona se usa mucho como disolvente del acetato de celulosa para convertirlo en productos
utiles, la industria del acetato de celulosa es la que consume mayor cantidad de acetona, ya sea
en esta forma o en la del anhidrido acético que de ella se obtiene. La acetona es también un
buen disolvente de la nitrocelulosa y se utiliza para hacer peliculas, cementos, cuero artificial y
productos similares.

Cada dia aumenta mas la importancia de la acetona, como materia prima para la sintesis
quimica. Ademas de sus utilizacién para producir el anhidrido acético que es la materia prima
de la cual derivan el 6xido de mesitilo, la metil-isobutil-cetona, la isoforona, el metil-etil-cetona,
efc.

Se emplea también en gran cantidad para producir acido hidroxi-isobutirico por tratamiento del
acido cianhidrico, seguido de hidrélisis acida este producto se convierte en acido metil acrilico
con el cual se obtiene importantes materiales plasticos. Algunos derivados halogenados de la
acetona como la monocloroacetona y la dicloroacetona los dos isomeros de esta y la
broméacetona son gases lacrimégeno.
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Tabla 1.1 Cadena Productiva de la Acetona.

Lammna scrifca
Retinss

ACETOMA

—
P

I~ = {soventes)

Ouido de meisio

Epaxicas
Policarbonstadas
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Marco Teorico
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La transferencia de masa consiste en un sistema que contiene dos 0 mas componentes cuyas
concentraciones pueden variar de un punto a otro, hay una tendencia natural a que la masa se
traslade, disminuyendo la diferencia de concentracién dentro-del sistema, es decir, el transporte
de un componente desde una regién de alta concentracién dentro del sistema hasta otra de
baja concentracién. El mecanismo de transferencia de masa, como también el de transferencia
de calor, depende de la dinamica del sistema en el que ocurre.

La masa puede fransferirse por el movimiento aleatorio de las moléculas en los fluidos
estaticos, o puede transferirse desde una superficie hacia dentro del fluido en movimiento con
la ayuda de las caracteristicas dinamicas del fluido. Existen dos modos distintos de transporte,
la transferencia de masa molecular y la transferencia de masa convectiva, que son analogos de
la transferencia de calor por conveccion y la transferencia de calor por conduccion. Como en el
caso de transferencia de calor, de inmediato es necesario darse cuenta que con frecuencia los
dos mecanismos actGan en forma simultanea. Sin embargo, en la confluencia de las dos formas
de transferencia de masa, un mecanismo puede dominar cuantitativamente, de manera que es
necesario utilizar soluciones aproximadas en que intervenga solo el modo dominante.

Existen diferentes operaciones unitarias en las cuales se utiliza la transferencia de masa y las
cuales nos sirven para la separacion o elaboracion de productos necesarios para el hombre.

Una de estas operaciones es la destilacién la cual es muy antigua, y ha sido muy practicada en
los ultimos mil afios. Algunas de sus aplicaciones mas comunes son la vaporizacion de crudo y
la concentracién de alcohol en algunas bebidas. La primera columna vertical de destilacion fue
desarrollada por Callier-Blumenthal en Francia en el afio de 1813 y en el aiflo de 1820 fue
usada la primer torre empacada de bolas de vidrio para destilar alcohol.

Durante el primer cuarto del siglo veinte las aplicaciones de la destilacibn se han expandido
como una herramienta para elevar el grado de alcohol en las bebidas dentro de la primera
separacién técnica en la industria quimica.

Los procesos de separacién alcanzan sus objetivos mediante la creacion de dos o mas zonas
que coexisten y que tienen diferencias de temperatura, presion, composicion o fase. Cada
especie molecular de la mezcla que se vaya a separar reaccionara de modo Unico ante diversos
ambientes presentes en esas zonas. En consecuencia, conforme el sistema se desplaza hacia
el equilibrio, cada especie establecerd una concentracién diferente en cada zona y esto da

como resultado una separacion entre las especies.

1
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Para este tipo de separaciones existen dos tipos de intemos para las columnas, los platos o
charolas y los empaques aleatorios, estos Ultimos son ocupados en columnas de relleno e
histéricamente, han sido tres generaciones para la evolucién de los anillos aleatorios. La
primera generacién (1907 a 1950) produjeron dos disefios basicos, los anillos Raschig y los Belt
saddle, que han sido los antecesores de los anillos modemos.

La segunda generacién (1950 a 1970) se diseiié también dos tipos de anillos de geometria
comun, los amillos Pall y los intalox saddle, que llegaron a ser igual de populares que los
primeros y por ultimo se han producido una muititud de anillos pall, e Intalox de diferentes
geometrias.

2.1 ABSORCION GAS-LIQUIDO

La absorcién es una operacién unitaria de transferencia de materia, que consiste en poner en
contacto un gas con un liquido, para que éste disuelva determinados componentes del gas, el
cual, queda libre de los mismos. La absorcién puede ser fisica o quimica, dependiendo que el
gas se disuelva en el liquido absorbente o reaccione con él dando un nuevo compuesto
quimico.

En una seccion cualquiera de la columna estan en contacto un gas y un liquido que no estén en
equilibrio por lo que se produce una transferencia de materia. La fuerza impulsora actuante es
la diferencia entre la presién parcial en el gas del componente que se transfiere y la presion
parcial que tendria el componente en un gas que estuviera en equilibrio con el liquido del punto
considerado. Generalmente, estas operaciones son usadas solo para recuperar 0 remover un
soluto. La separacién del soluto del solvente requiere de técnicas de fraccionamiento de
destilacion.

2.1.2 Sistemas De Dos Componentes

Si una cantidad de gas y un liquido relativamente no volatil son llevados al equilibrio la
concentraciéon resultante del gas disuelto en el liquido se dice ser la solubilidad del gas a la
Temperatura y Presion del sistema.

La velocidad a la cual un constituyente gaseoso de una mezcla sé disolvera en un liquido
absorbente, depende de la desviacién del equilibrio al cual existe y por lo tanto es necesario
considerar las caracteristicas del equilibrio gas-liquido.

Hay muchos procesos en los que se lleva a cabo la transferencia de dos fases. La
transferencia de masa depende del gradiente de concentracion de la especie en una fase.
Cuando se llega al equilibrio los valores del gradiente y de la rapidez neta es cero.

12



‘ FES Zaragoza Estudio Prefactibilidad de Recuperacion
} de acetona en una cormiente de aire

2.2 SISTEMA DE EQUILIBRIO PARA ABSORCION.

La transferencia entre dos fases también requiere de un alejamiento del equilibrio entre las
concentraciones promedio o global entre las fases. Si una mezcla de dos fases que incluye un
gas en contacto con un liquido estuviera en un recipiente isotérmico e isobérico se alcanza un
equilibrio dinamico. El equilibrio dindmico esta indicado por una concertacién constante de gas
en la fase liquida y una concertacién constante o presién parcial constante de gas en la fase
gaseosa.

Presion parcial de A

Concentracién de A en el liquido
Figura 2.1 Grafica de equilibrio

Existen muchas formas graficas de datos de equilibrio, debido a la diversidad de formas de
expresar las concentraciones en cada una de las fases.

13
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2.21 Ley De Raoult Para Sistemas Liquido-Vapor

Cuando dos o0 mas especies liquidas forman una solucién liquida ideal con una mezcla de vapor
en equilibrio, la presién parcial de cada componente en el vapor es proporcional a su fraccién
molar en el liquido xi. La constante de proporcionalidad es la presién de vapor P°; de la especie

pura a la temperatura del sistema, y esta relacién recibe el nombre de Ley de Raoult , en honor
al cientifico francés que la descubri6.

Cuando la fase liquida es ideal es valida la Ley de Raoult:
Pi=x*P® (1)
P; = presion parcial.

x = fraccién molar
P; °= presion de vapor

Cuando la fase gaseosa es ideal aplica la Ley de Dalton:
Pi=y*P (€4
P; = presion parcial.

P= presion total.
yi = fraccién molar en la fase gas.

Combinando la ecuaciones (1) y (2):
B i
Yi= (?)J, (3)

Con esta ecuacion solamente es preciso conocer las presiones de vapor de los componente
puros para establecer la relacién de equilibrio vapor — liquido.

14
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A continuacién se presentan conceptos basicos comunes para todos los sistemas que
relacionan la distribucion de un componente entre dos fases y describen la transferencia
interfacial de masa.

1. Cuando hay un conjunto fijo de T y P, las regla de Gibbs de las fases establece un
conjunto de relaciones de equilibrio que se puede mostrar de forma de curva de
distribucion de equilibrio.

2. Cuando un sistema se encuentra en equilibrio, no hay transferencia neta de masa entre
las fases.

3. Cuando un sistema no se encuentra en equilibrio el componente o componentes del
sistema se transfieran de tal manera que hagan que la composicién del sistema se
acerque al equilibrio. Si se deja transcurrir el tiempo suficiente el sistema alcanzaria
finaimente el equilibrio.

2.2.2 Seleccién De Solventes Para Absorcién

Para seleccionar el disolvente que se utilizara en la operacion de absorcion debe tomarse en
cuenta las siguientes consideraciones:

Solubilidad

Volatilidad baja.

No corrosivo

Costos bajos.

Baja viscosidad.

. otros

6.1 no toxicos

6.2 no flamable

6.3 inerte o quimicamente estable
6.4 inmiscibles.

SN =

El disolvente ideal es no volatil, libre de soluto, no corrosivo, estable, no viscoso, no espumante
y no flamable, ademds de que tiene una solubilidad infinita para el soluto. En el caso de no
encontrar un solvente ideal, la eleccién suele basarse en una altemativa mas conveniente.
Cuando es posible esa eleccion, se dara preferencia a un liquido con una solubilidad muy alta
para el soluto. El gas de salida se satura, en general como disolvente y la pérdida de este Ultimo
puede resultar muy costosa; por lo tanto, pueden escoger disolventes de bajo costo en vez de
los costosos, de mayor solubilidad y menor volatilidad.

15
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2.2.3 Coeficiente De Transferencia De Masa.

Cuando se transfiere material de una fase a otra a través de una interfase que las separa a las
dos , la resistencia a la transferencia de masa en cada fase provoca un gradiente de
concentracion en cada una de ellas, como se muestra en la siguiente figura.

interfase

Fase liouida Fase vanor

/

% -
- T

-
< -———————

Figura 2.2 Distribucién de concentraciones cerca de una entrecara.

Las concentraciones en el material que se difunde en las dos fases inmediatamente adyacentes
a la interfase, suelen ser desiguales, incluso si se expresan en las mismas unidades; pero se
supone habitualmente que se relacionan una con la otra mediante las leyes del equilibrio
termodinamico.

16
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Coeficiente Total De Transferencia De Masa

Debido a que es bastante dificil medir fisicamente la presién parcial y la concentracion en la
interfase , es conveniente emplear varios coeficientes totales basados en una fuerza impulsora
total entre las composiciones en el seno de las fases, Pagy Ca., €l cual puede definirse un
coeficiente total de transferencia de masa en términos de una fuerza impulsora de presion
parcial. Este coeficiente, Ks, debes tomar en cuenta toda la resistencia difusional en ambas
fases; se halla definido por:

Na=Kg ( Pac - Pa)

En donde, Na= Velocidad de difusion, Pac= es la composicién en el seno de la fase gaseosa;
P*a= Presion parcial de A en equilibrio con la composicién aparente en la fase liquida, CaLy Kg
es el coeficiente total de transferencia de masa basado en una fuerza impulsora de presion
parcial, en moles de A transferidos/(tiempo)(area interfacial)(presion)

Para utilizar esta ecuacién en el disefio de intercambiadores de masa, debe conocerse el area
de contacto de la interfase ya que existen areas en ofros equipos que son virtualmente
imposibles de medir. Por esta razén debes introducirse el factor a que represente el area
superficial de la interfase por unidad de volumen del equipo de transferencia de masa. La
transferencia de masa dentro de una altura dz, por unidad de &area de la seccién transversal
del intercambiador de masa es

Na| Molesde A transfendos | [ area interfacial {pid)= molesde A transfeddos
hr(dreainterfacial) ” = (Ar)area de seccién transversal)

Puesto que el factor a como los coeficientes de transferencia de masa dependen de la
geometria del equipo de transferencia de masa y de las rapideces de flujo de las dos corrientes
inmiscibles en contacto, es comuin combinarlas en un producto. El coeficiente de capacidad
total , Kga se evalua experimentalmente como una variable de proceso combinada y cuyas

unidades son:
Kcaa[=] Ib molA/ h ft* atm

La transferencia de masa de A se definid por los balances de masa y por las ecuaciones de
transferencia. Cuando en el equipo ocurre contacto continuo entre las dos fases, ambas
ecuaciones pueden combinarse y la expresion resultante se puede integrar, obteniéndose una
relacion para definir la altura del equipo.

17
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2.2.4 ECUACIONES DE BALANCE DE MASA.

Hay cuatro fundamentos importantes que constituyen la base del disefio de equipo de contacto
continuo.

1. Balance de materia y energia incluyendo las ecuaciones de conservaciéon de masa y
energia.

2. Equilibrio interfase.

3. Ecuaciones de transferencia de masa.

4. Ecuaciones de transferencia de momentum.

LZl x32| xﬂl GZJHZ! Yaz
LeXee Xa1z [ 1T GzYrz,Yaz
L1Xat.Xas G1,ya1,Yar

Figura 2.3 Linea de equilibrio, operacional y de balance de masa.

Nomenclatura
L1= Moles totales de la fase L que abandonan la torre por area de seccidn transversal de la

torre.
G1= Moles totales de la fase G que entran a la torre por area de seccion transversal de la torre.

ya1,= Fraccion molar de A en Gy.
Xa1= Fraccion molar de A en L.

18
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Un balance microscépico de masa sin reaccién quimica es:

Moles de A Moles de A
Queentran = que abandonan
al sistema el sistema
estoes
Giya1 + Laxaz = Goyaz + L1Xas (1)
Alrededor de Z
Giyar + LzXaz = GZyaz + LiXas (2)

Existen relaciones mas sencillas y ecuaciones mas faciles de usar que expresan unidades de
concentracion libres de soluto.

Ya= Moles totales de A en la fase G por moles de G libres de A.
Xa= Moles de A en la fase L por moles delL libres de A.
Ya=yd/(1-ya) (3) Xa= Xa/(1-Xn) (4)
La rapidez de flujo se convierte en Ls y Gs , donde:
Ls = Moles de la fase L libres de soluto.
Gs = Moles de la fase G libres de soluto.

Entonces el balance para A se puede escribir:

GsYar + LsXa1 = GsYaz + LsXas (5)
Reordenando:
Gs ( Yai- Yaz) = Ls (Xa1- Xaz) (6)
Ls/Gs = ( Ya1- Yaz)/ (Xa1- Xaz) @

La ecuacién (7) es una linea recta que pasa por los puntos ( Yai, Yaz) Y (Xa1, Xaz ), cuya
pendiente es Ls/Gs.

19
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Haciendo un balance de masa alrededor del plano z=z, y un plano arbitrario Z:

Giyar + Laxaz = Gzyaz + LiXat (8)
Gs (Yai-Yaz) = Ls (Xa1- Xaz) (9)
Ls/Gs = ( Yar- Yaz) (Xa1-Xaz) (10)

La ecuacion (10) define las operaciones operativas dentro del equipo y se denomina linea de
operacién.

Tal como se vio anteriormente la ecuacion (10) es una linea recta que pasa por los puntos (
Ya1, Yaz) ¥ (Xa1, Xaz) ¥ cuya pendiente es Ls/Gs. Cuando dos rectas tiene la misma pendiente
y un punto en comuin, se localizan en la misma recta. Por lo tanto la Ecuacion (10) es una
expresion general que relaciona las composiciones globales en las dos fases con cualquier
plano del sistema.

Es importante hacer notar la diferencia entre las ecuaciones (2) y (9), aunque ambas describen
el balance para el componente A solo la ecuacién (9) es una recta; y es recta por que se basa
en cantidades constantes de Ls y Gs.

Cuando se escribe en cantidades de fraccién molar, los valores de L y G cambian por lo que la
linea no es recta como se aprecia en la figura 2.4

/‘ Ls/Gs

Xa

Figura 2.4Relacién de Ls/Gs.
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Ya ¥a
i Ls/Gs
/‘_ Ls/Gs /
Xa XA
Figura 2.5 a Desorcién Figura 2.5 b Absorcién

Las figuras anteriores (2.5a y 2.5b) nos muestran la diferencia que existe en cuanto a la
posicién de la relacién Ls/Gs ya que por debajo de la curva de equilibrio tendriamos una
desorcion y de modo contrario una absorcion.

En cuanto a el disefio de equipo de transferencia se deben especificar por lo menos, la rapidez
de flujo de una fase y 3 de las cuatro composiciones de entrada y salida.

Supongamos que conocemos la fase G con una Gs conocida y cambia su composicion de Yai a
Y a2 transfiriendo soluto a una segunda fase que entra en la torre con una composicién Xaz. De
acuerdo con la linea de operacién debe pasar por el punto (Xa2, Ya2) y debe determinar en la
ordenada Yas .

Ls/Gs Ls/Gs Ls/Gs
Ya

XA

Figura 2.6 diferentes pendientes entre Ls/Gs
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En la figura 2.6 la linea tiene una diferente Ls ya que Gs eta fijada. La Ls minima que se puede
utilizar es la que toca la curva de equilibrio. Mientras mas lejos este la linea operativa de la
curva de equilibrio, mejor sera la fuerza motriz, entonces Ls/Gs es la relacién minima.

Griéfica Para La Operacién Del Absorbedor.

Absorcion

Curva de equilibrio

' Y

0 Xo XN X
Figura 2.7 Linea de operacién para una absorcion.

Desde el punto de vista de operacién interesa emplear la menor cantidad posible de liquido.
Esta cantidad estd dada por la pendiente minima de la linea de operacion (figura 2.7) al ser
menor la cantidad de liquido empleado mayor sera su concentracion de salida y mas dificil es la
absorcion, necesitandose mayor tiempo de contacto entre fases y, por consiguiente, mayor
altura de la torre, lo que arrojara mayor costo de instalacién. En la practica se emplea una
relacion de Ls/Gs entre 1.5 a 1.8 del Ls/Gs minimo.
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2.3 COLUMNAS EMPACADAS PARA ABSORCION.

Un aparato frecuente utilizado en absorcién de gases en la torre empacada. Este dispositivo
consiste en una torre equipada con una entrada de gas y un espacio de distribucién en la parte
inferior, una entrada de liquido y un distribuidor en la parte superior; salidas para el gas y el
liquido por cabeza y cola respectivamente; y una masa soportada por cuerpos sélidos inertes
que recibe el nombre de empacado o relleno de la torre, el cual puede ser cargado al azar en la
torre o bien ser colocado ordenadamente a mano. La entrada de liquido se distribuye sobre la
parte superior del relleno mediante el distribuidor y, en la operacién ideal, moja uniformemente
la superficie del relleno. El gas que contiene el soluto asciende a través de las hendiduras del
relleno en contracorriente con el flujo del liquido, y asi el liquido se enriquece de soluto a
medida que desciende por la torre. El relleno proporciona una gran area de contacto entre el
liquido y el gas, favoreciendo asi un intimo contacto entre las fases, y la mayoria de los rellenos
de la torre se construyen de materiales baratos, inertes y livianamente ligeros, tales como la
arcilla, porcelana o diferentes plasticos. A veces se utilizan anillos metalicos de pared delgada,
de acero o aluminio.

Por ultimo cabe mencionar que el didmetro de una torre de absorcién depende de las
cantidades de gas y liquido tratadas, sus propiedades, y su relacién de una corriente a otra, y
que la altura de la torre y por lo tanto el volumen del relleno, depende de la magnitud de las
variaciones de concentracién que se desean y de la velocidad de transferencia de materia por
unidad de volumen de relleno.

Analisis De Equipo De Contacto Continuo

Para el disefio de columnas empacadas es importante determinar tanto la altura como el
didmetro de empacado necesario para la separacion. Ademas se deben definir otros factores
como el tipo de empacado mas adecuado para la columna, el material de construccién tanto de

la columna como del empacado y todos los accesorios requeridos (distribuidores, soportes,
escaleras, tuberia, etc.).

En general, un buen empacado debe de ofrecer las siguientes caracteristicas:

+ Alta area interfacial de contacto liquido-gas. Esto se cuantifica a través del area superficial por
unidad de volumen de empacado, ap que se define:

ap = area superficial/volumen de empacado.

El valor de ap debe ser elevado debido a la estructura macroscopica (huecos) del empacado y
no debido a la estructura microscépica interna (porosidad).
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Caracteristicas adecuadas de flujo. Debe de ser capaz de manejar altos flujos de material con
bajas caidas de presion.

¢ Quimicamente inerte.
¢ Resistencia estructural para manejo e instalacion.
e Bajo costo.

Calculo De La Altura De Una Torre Empacada.

Los moles del componente que se difunden, A, transferidos por el area de la seccién
transversal se definen mediante dos conceptos totaimente diferentes, el balance de materia y
las ecuaciones de transferencia de masa.

En equipos que implican el contacto continuo entre dos fases inmiscibles, estas dos
ecuaciones pueden combinarse y la expresion resultante integrarse para proporcionar una
relacién de definicion de la altura desconocida del intercambiador de masa.

Considerando un intercambiador de masa isotérmico, a contracorriente que se utiliza para
alcanzar la separacién en un sistema que contiene un coeficiente de transferencia de masa total
constante Kya en todo el intervalo de concentracion en las operaciones en las operaciones de
transferencia de masa. El balance de masa para el componente A, a lo largo de la longitud
diferencial dz se describe como:

moles de A @sfendos -~ LsdX. = GsdY.
(hr)(4rea de secci6n transversal)

La transferencia de masa del componente A en la longitud diferencial dz, se define por

moles de A t{‘ansfendos = NuadX. = Kea(Yo—Y * )z
(hr)(4rea de seccion transversal)
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Al combinar esta dos ecuaciones y reordenar, se obtiene
- GS dYA
Kva(Ya-Ya*)

0, para la longitud del intercambiador de masa,

YA 1

,_ Gs dY.
Kra mzYA"‘YA*

En donde:

Z= la altura de empaque en metros,

Kya= coeficiente total de transferencia de masa ( kgmol/hm®),

G= es el consumo de gas inerte constante en toda la columna (kgmol/h)
Y1, Y2= las concentraciones de entrada y salida de la torre

Y*= las concentraciones en el equilibrio.

La evaluacion del miembro de la derecha de esta ecuacion requiere de integracion grafica. Los
puntos YA- YA* pueden evaluarse a partir de la grafica de YA en relacion con XA, como se
ilustra en al figura 2.8a . Esta distancia vertical entre la linea de operacion y la lineas de
equilibrio representa la fuerza impulsora total en unidades de Y. La fuerza impulsora puede
determinarse para cada valor de YA y su reciproco puede entonces representarse graficamente
en relacién a YA como se ilustra en la grafica 2.8b Conociendo el area bajo la curva la longitud
del intercambiador de masa puede evaluarse por medio de esta integral.
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YA
Linea de
o Operaci6 }
| Linea de
| equilibrio
I |
|
- |
[ = |
I I
| |
|
] |
XA2 XA1 XA

Figura 2.8a Evaluacion de YA-Y*A, la fuerza impulsora
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Figura 2.8b Evaluacion grafica de la Integral.
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Para el caso del calculo para obtener Ia altura de la torre se puede representar de la siguiente
manera:

Altura De Una Unidad De Transferencia Del Gas

HTU=_2

Kya

Numero De Unidades De Transferencia.

yal d
NTU= wjz —Y_*‘I’, .

Combinando las ecuaciones anteriores tenemos que:

Z=HTU* NTU

De esta manera podemos calcular la altura de la torre teniendo como unidades los metros.
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Diametro De Torres Empacadas

En la seccion anterior ya se estableci6 que la altura de una torre de contacto continuo esta
determinada por la rapidez de transferencia de masa. El didmetro de la torre se establece de
manera que pueda manejar el gasto o caudal de las dos fases que se tratan .Como se ve en la
figura 2.9. la caida depresiéon que sufre la fase gaseosa a medida que fluye a través del
empaque se ve modificada por el caudal de ambas fases estaran compitiendo por la seccion
transversal libre disponible para que las corrientes fluyan. Considerando una torre que trabaja
con un caudal liquido fijo L’; por debajo de la region marcada A, la cantidad de liquido retenida
en el lecho empacado permanecera razonablemente constante con las velocidades variables
del gas. A medida que el caudal del gas aumenta, la friccibn en la interfase aumenta y se
sostiene dentro del empaque una mayor cantidad de liquido. Esto se conoce como fendmeno
de carga . Finalmente a cierto valor del caudal del gas, G', la retencidn es tan alta que la torre
empieza a llenarse de liquido. La torre no puede trabajar por encima de tal velocidad de
inundacién, que es una funcién de la velocidad del liquido, de las propiedades del fluido y de
las caracteristicas del empaque.

Inundacion

log AP/ z,(caida de presién/altura)
&m

Log G’, velocidad en masa del gas superficial
Figura 2.9 Caida de Presi6n tipica en un gas para torres empacadas con flujo a contracorriente
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En la figura 2.10 se da una correlacién para la velocidad de inundacién de una torre empacada
al azar. Los absorbedores y los desorbedores se disefian para trabajar muy por debajo de la
caida de presion asociada con la inundacién; por lo general se disefian para caidas de presion
de 200 a 400 N/m2 por metro de profundidad empacada. La abscisa de esta relacién del caudal
superficial del liquido y del caudal en masa del gas y de las densidades de las fases gaseosa y
liquida. En la ordenada interviene el caudal superficial del gas, en masa, la viscosidad de la
fase liquida, las densidades del liquido y del gas, una caracteristica del empaque Cf, que se
obtiene de tablas y dos constantes J y gc. (Para unidades S, gc es igual a 1y J es igual a 1).
En el afio de 1970 Sherwood-Eckert generalizaron la correlacion de la caida de presion llamada
GPDC por sus siglas en ingles (Generalized Pressure Drop Correlatién), por lo que hasta la
fecha, la carta de Sherwood-Eckert ha sido la norma de la industria para predecir caidas de
presion y puntos de inundacién.
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Figura 2.10 Correlacién de Sherwood-Eckert
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Para lo anterior se ocupan las siguientes ecuaciones:

G= Flujo de gas

L= Flujo de liquido

pc =densidad del gas
p. = densidad del liquido

El resultado obtenido de la relacion anterior, es la ordenada de la carta de Eckert por lo que
trazando una linea desde la ordenada hasta la linea de inundaminento se lee el valor de las
siguiente relacion:

G**F*u*J
g*p*p

G= Flujo de gas

L= Flujo de liquido

pc = densidad del gas

pL = densidad del liquido

F= Factor de empacamiento

u = viscosidad del liquido

gc= aceleracion debida a la gravedad
J= Parametro de empaque

Cf= vélumen del empacado

por lo tanto despejando G tenemos:

e [”G(”é'f‘ ﬁf)gcr}
%

Pero se considera un inundamiento del 80% para el caso de la columna por lo que:

G'= (50%-80%) G
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Resolviendo para el 4rea transversal de la columna:
A= G'IG,

Caiculo del diametro de la columna

o ‘v/(AT]

Después de haber tenido una introduccién al proceso de absorcién el cual, forma la primer
parte nuestro sistema de recuperacién de acetona; pasaremos al proceso de destilacién, el que
consiste en separar nuestra mezcla de acetona-agua obtenida del absorbedor y con ello poder
tener la acetona que es nuestro producto a recuperar.
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2.4 Destilacion

EL proceso de separacion denominado “destilacion” utiliza fases de vapor y liquido,
esencialmente a la misma temperatura y la misma presion, para las zonas coexistentes. Se
usan varios tipos de dispositivos denominados platos 0 empaque para poner a las dos fases
en contacto intimo. Las bandejas 0 empaques se apilan unas sobre ofras y se encierran en una
cubierta cilindrica, para formar una columna.

El material de alimentacion que se debe separar en fracciones se introduce a uno o mas
puntos a lo largo de la coraza de la columna. Debido a que la diferencia de gravedad entre la
fase de vapor y la liquida, el liquido corre hacia debajo de la columna, cayendo en cascada y
asi provocar un contacto entre las fases.

El liquido que llega hasta el fondo de la columna se vaporiza parcialmente en un rehervidor
calentado, para proporcionar vapor rehervido que haciende por la columna. El resto del liquido
se retira como producto del fondo. El vapor que llega a la parte superior de la columna se
enfria y se condensa como liquido en el condensador superior. Parte de este liquido regresa a
la columna como reflujo, para proporcionar un derrame liquido. El resto de la corriente superior
se retira como producto destilado o superior.

Este patrén de fiujo en el domo de la columna de destilacién proporciona un contacto a
contracorriente de las cormrientes de vapor y liquido, en todas las bandejas de al columna. Las
fases de vapor y liquido en una bandeja dada se acercan al equilibrio de temperatura, presion
y composicion hasta un punto que depende de la eficiencia de la charola o la superficie de
contacto del empagque.

Los componentes mas ligeros ( punto de ebullicién mas bajo) tienden a concentrarse en la
fase vapor, mientras que los mas pesados. ( punto de ebullicibn mas alto) tienden a la fase
liquida. El resultado es una fase de vapor que se hace mas rica en los componentes pesados,
conforme desciende en cascada. La separacion general que se logra entre el producto
superior y el fondo depende primordialmente de las volatilidades relativas de los componentes,
el numero de bandejas de contacto y de la relacién de reflujo de la fase liquida a la de vapor.

Si la alimentacion se introduce en un punto situado a lo largo de la coraza de la columna, la
columna se dividird en una seccion superior que se denomina con frecuencia seccioén de
rectificacién y ofra inferior, que suele recibir el nombre de seccién de agotamiento. Estos
términos se vuelven bastante indefinidos en columnas con alimentacion miultiple y columnas
en las cuales se retira una corriente alterna de producto en algin punto a lo largo de la
columna, ademas de las dos corrientes de productos de los extremos.

El disefio de columnas de etapas multiples se puede realizar por tecnicas graficas , cuando la
mezcla de alimentacion contiene solo dos componentes. El diagrama x-y Mc Cabe Thiele
utiliza solo las relaciones de equilibrio, balance de masa y se acerca a lo riguroso solo para los
pocos sostemas en los que los efectos de la energia son desdefiables. El diagrama de Entalpia-
Concentracion utilizado por Ponchon-Savarit utiliza el balance de energia y es riguroso cuando
se dispone de suficientes datos calorimetricos para construir el diagrama sin suposiciones.
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La disponibilidad de las computadoras hizo disminuir la dependencia de los metodos graficos.
De todos modos, los diagramas son utiles para las aproximaciones rapidas y para demostrar el
egecto de las diversas variables de disefio. El diagrma x-y es el mas conveniente para esos
fines.

2.5 Sistemas De Equilibrio En La Destilacion .
Datos De Equilibrio.
Los datos termodinamicos apropiados son esenciales para el disefio o el analisis apropiado de

columnas de destilacién. El hecho de que los equipos no funcionen a los niveles especificados
se debe, con frecuencia, al menos en parte a la falta de estos datos.

i

X

Figura 2.10 Diferentes sistemas de equilibrio

En la figura 2.10 se muestran los tres tipos de curvas de equilibrio binario. El diagrama x-y
cuando es posible, se traza siempre para el componente mas volatil. L a curva A muestra el
caso mas habitual en el que el componente 1 permanece mas volatil en toda la gama de
composiciones.
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La curva B es tipica de muchos sistemas por ejemplo etanol-agua en el que el componente
mas volatil en valores bajos de x4 se hace menos volatil que el otro en valores altos de xy. Las
composiciones de vapor y liquido son idénticas en el punto en que la curva B cruza diagonal
de 45 grados.

El termino azeotropo se utiliza para describir esta condicion. Si solo se presenta en la fase
liquida (como en el caso de la curva B) a la composicion azeotropica, se dice que el azeotropo
es homogéneo. Si aparece el azeotropo en una segunda fase liquida (dos fases liquidas en
equilibrio con la misma fase de vapor), el azeotropo es heterogéneo y la curva de equilibrio
tiene la misma forma general de la curva C. El sistema de butanol normal agua es un buen
ejemplo de azeotropo heterogéneo.

Para el caso de nuestro sistema agua-acetona se utilizara el programa llamado EQ FASES el
cual calcula curvas de equilibrio para este tipo de sistemas.

2.6 Columnas Empacadas Para Destilacion.

El nimero de etapas, la temperatura y la presién, asi como la velocidad de fiujo y la
composicién de la alimentacion han de estar bien establecidas antes de intentar disefio
mecanico. El problema del disefio, por tanto, consiste en construir un dispositivo que contenga
el numero requerido de etapas y sea econémico, digno de confianza seguro y facil de operar.

Las dos clases de dispositivos de transferencia de materia de verdadera importancia comercial
son los contactores por etapas y los contactores continuos (figura 2.11) se representa un
contactor liquido vapor por etapas, donde cada plato es una etapa diferente y las fases se
separan después de cada contacto.. La mezcla del liquido y vapor de los platos se promueve
dispersando el gas en el liquido, que es la fase continua. Los platos mas frecuentemente
utilizados tienen caperuzas o valvulas de barboteo para mantener el liquido sobre el plato y
dirigir el flujo del gas, asi como también los platos perforados en el que el gas se dispersa a
través de pequenios orificios, manteniendo el liquido sobre el plato exclusivamente a causa de la
caida de presion.

Figura 2.11

11 -

—
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En los contactores continuos de la figura 2.12 no hay etapas diferenciadas, el contacto es
continuo, y la separacion de las fases ocurre en los extremos del aparato. Generalmente la
fase continua es gaseosa, siendo el objetivo del relleno promover la turbulencia al provocar un
camino tortuoso del flujo de gas a través del liquido que fluye por el interior y alrededor del
relleno. El relleno puede estar formado por anillos o monturas de material ceramico, metalico o
plastico, dispuestos al azar en la tomre, o bien espirales, rejillas o mallas metalicas
cuidadosamente colocadas.

Figura 2.12

3t
A O

:

Las relaciones de equilibrio establecen que para obtener una determinada separacion se
requiere un cierto numero de etapas. Este numero de etapas es independiente de que se haya
de procesar 1 0 100 millones de kilogramos por afio.

o

Aunque el nimero de etapas no variara el dimensionamiento del equipo (particularmente el
didmetro) aumentara proporcionalmente con el flujo que circule a través, siendo tales
dimensiones funcion de la hidrodinamica y el tiempo que se precisa en cada etapa.

2.7 Destilacién En Torres Empacadas

Hoy dia, la columna empacada es un aparato ampliamente usado para la transferencia de masa
en procesos de destilacién, absorcién y lavado. Por lo comun, las columnas se empacan con
material orientado en forma aleatoria; pero en algunos casos se pueden colocar
cuidadosamente en sus posiciones. La columna empacada funciona de modo caracteristico
con las fases a contracorriente.

La columna empacada es un dispositivo simple en comparacién de las columnas de platos.
Una columna tipica consiste en un envolvente cilindrico que contiene un plato de soporte para
el material del empaque, un dispositivo de distribucién liquido, disefiado para proporcionar la
irrigacion efectiva del empaque. Se pueden agregar dispositivos para proporcionar una
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redistribucién del liquido que se pueda encauzar hacia debajo de la pared. Es posible utilizar
varios lechos en el mismo envolivente de la columna.

En las columnas empacadas el flujo de vapor invariablemente sube y el refiujo por consecuente
baja, creando asi un verdadero sistema a contracomiente, en contraste con los platos

perforados donde el proceso de enriquecimiento es por etapas.

Es importante resaltar que los sistemas de operacién en la destilacion de altos reflujos la
masa del reflujo es aproximadamente igual a la masa del vapor, pero en los de bajo reflujo la
cantidad de liquido es solo una fraccién pequeiia de la del vapor. Desde que el vapor tiene
mucho mas baja densidad que el liquido, el proceso es realmente tnico en el cual una cantidad
pequeiia de liquido pasa a través del vapor, y establece una distribucion buena de el liquido y
esto es mas dificil que pase en las torres de absorcién, donde la corrientes estdn mas

cercanamente balanceadas.

La destilacién en torres empacadas es sumamente utilizada en los trabajos de purificacién de
sustancias en lotes y cuando los flujos de gases y liquidos no son muy grandes, pues tienen las
mismas limitaciones que todas las columnas empacadas.
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Las columnas empacadas con relleno aleatorio estan situadas para trabajar siguiendo las
siguiente condiciones de operacion:

1. Operaciones de baja caida de presion.

2. Grandes flujos de gas y liquido ( frecuentemente encontrados en absorbedores y
scrubbers que en columnas de destilacién).

3. Materiales corrosivos( el cual requiere de relleno de plastico y ceramica).

4. Columnas de didmetro pequefio.

En una evaluacién excelente acerca de las ecuaciones de disefio para las columnas
empacadas, se determinaron las ecuaciones o correlaciones mas confiables para realizar los
siguientes tipos de calculos:

1. Capacidad o punto de inundacién.
2. Caida de presion.
3. Transferencia de masa

Para fluidos bajos de liquido y vapor, si la alimentacién liquida no es uniformemente distribuida
sobre el relleno, tiende a descender por las paredes mientras que el vapor circula por la parte
central. A velocidades del flujo muy bajas puede no haber suficiente liquido para mojar la
superficie del relleno.
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La inundacién y la canalizacion restringen los intervalos de los flujos de liquido y vapor para la
operacion de la columna. En la figura 2.14 se presentan esquematicamente, para una operacion
tipica de destilacion, los limites de operacién de una columna en funcién de las velocidades del
flujo del liquido y del vapor. Aunque el intervalo maximo de operabilidad esta regido por la
inundacion y la canalizacion, consideraciones de tipo practico limitan el intervalo entre alcanzar
una eficacia minima y la caida de presion maxima permitida.

inundacién

Velocidad de fiujo del liquido L

Eficiencia minima pemmitida

canalizacion

Y

Velocidad del flujo del vapor V

Figura 2.14 Inundacién y Canalizacién en una torre de destilacién empacada
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2.8 BALANCE DE MATERIA PARA LA DESTILACION

El método de Mc Cabe se basa en la representacion de las ecuaciones de balance de
materiales como lineas rectas en el diagrama x-y . Por tanto, la resoluciéon de un problema de
separacion binaria se convierte en un ejercicio sencillo de geometria analitica, en que las
ecuaciones algebraicas se representan por medio de lineas rectas.

Las lineas se hacen rectas ( y se evita la necesidad del balance de energia) mediante la
suposicion de que hay un derrame molar constante. Se supone que el flujo de la fase liquida es
constante de bandeja a bandeja en cada seccién de la columna entre el punto de adicion

(alimentacién) y el de retiro (producto). Se el flujo del liquido es constante, el flujo del vapor
tendra que ser también constante.

La suposicién del derrame molar constante representa varias suposiciones anteriores. La mas
importante de ellas es la de calores molares de vaporizacion iguales a los dos componentes.

Las otras dos suposiciones son la de que la operacién es adiabatica ( sin fugas de calor) y
que no hay efectos de calor de mezcla o de calor sensible.

En donde:
A=D+R
Axa = Dxp + Rxg
Pendiente en la linea de enriquecimiento:
Y= (LV)x + (D) xo
Pendiente en la linea de agotamiento:

Y= (LV)x + (RV) xo
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Figura 2.13 Esquema del balance de materia en una torre de destilacion.

En la cual:

F = alimentacién.

B = residuos.

D = destilado.

L = moles del liquido en la seccién de enriquecimiento.
L’= moles de liquido en la seccion de agotamiento.
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En las ecuaciones anteriores cuando se traza el diagrama x-y , proporcionan lineas que se
denominan Lineas de operacién . Un punto en la linea de operacion representa dos corrientes

que pasan, y la linea de operacién misma es el sitio de todos los pares de posibles de cormiente
de paso dentro de la seccién de la columna de la columna a la que se aplica la linea.

Se puede localizar una linea de operacién si 1) se conocen dos puntos de la linea o0 2) se
conocen un punto y la pendiente. Los puntos conocidos en una linea de operacion suelen ser

su interseccién con la diagonal x =y o su interseccién con otra linea de operacion.

La pendiente L/V de la linea de operacién se denomina razén de reflujo interno. Esta razén,

en la linea de operacién para la seccién superior de la columna. Se relaciona con la relacion de

reflujo externo R = L/D por medio de:

L__RD
V™ 0+RD

R
+R

Figura 2.15 Lineas de operacion en un Diagrama x—y

Pendiente
L/wve

Pendiente
Lv
péa de
gpera Ciéﬂ
seccion de
rectificacion.

a8

Linea de
Alimentacion.
“ q -

Linga de
gpferacion
seccion de
agotamiento

a4
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La pendiente de la linea de operacién cambiara siempre que pase una alimentacion o una
corriente lateral. Para calcular este cambio, es conveniente introducir una cantidad ¢ que se

define mediante las ecuaciones que siguen para una corriente de alimentacion F.

Los ap6strofos denotan las corrientes las corriente por debajo de la etapa en que se introduce la
alimentacion. La g es la medida de la condicién térmica de la alimentacion y representa los
moles de liquido saturado que se forman el la etapa de alimentacion por mol de material
alimentado. Toma los siguientes valores para las diversas condiciones térmicas posibles de la

alimentacion:

L'=L+gF
V=V'+(l+q)F

Alimentacién de liquido subenfriado : q > 1
Alimentacién de liquido saturado: q=1
Alimentacién parcialmente vaporizada: 1 >q >0
Alimentacién de vapor saturado: q=0
Alimentacioén de vapor sobrecalentado: q<0

El valor de g para una alimentacién dada se puede estimar a partir de:

energia para convertir 1 mol de alimentaci on en
v apor
calor molar de vaporizac ion

q:

q>1
Curva de equilibrio q<1
bo
&
S &
0<q<1 - \§ K
% ¥ &
S o
i
e
2
X-Y
q=0 / Vapor saturado
30
a\eow
0:e”
« °
N

X=zF

Figura 2.14 Condicion térmica de la alimentacion.
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2.9 Etapa Tedrica

Las operaciones de transferencia de materia en la interfase son inherentemente, operaciones
de no-equilibrio. Por tanto, el maximo grado de separacion alcanzable no se puede predecir de
las propiedades termodinamicas de las especies. Sin embargo, para las operaciones de
interfase, las fases se ponen en contacto en efapas. Si se deja suficiente tiempo de contacto en
la etapa, las especies quimicas se distribuiran entre las fases de acuerdo con las
consideraciones termodinamicas del equilibrio. Después de la subsiguiente separacién de las
fases, se dice que ha alcanzado un contacto de equilibrio.

El equipo industrial no siempre consta de etapas (tales como platos en una columna) que
representan etapas de equilibrio. Sin embargo, el concepto de etapa de equilibrio han mostrado
ser muy util y es ampliamente utilizado en los procedimientos de disefio que calculan el numero
de etapas también llamadas tedricas que se requieren para efectuar una separacion adecuada.

2.10 Construccion de Etapa de Equilibrio.

En la siguiente figura se muestra el uso alternativo de la curva de equilibrio y la linea de
operacién para “elevar” etapas de equilibrio. Las porciones trazadas de la curva de equilibrio
(curvadas) vy la linea de operacién (recta) cubren el rango de composiciones que existen en la
seccion de la columna que se muestra en la esquina inferior derecha.

(v.x)

ETAPA DE EQUILIBRIO

Figura 2.16 Etapa de equilibrio
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2.11 Localizacién De La Etapa De Alimentacion.

El sitio optimo para la localizacién de la etapa de alimentacion, es el lugar que, con un conjunto
dado de otras especificaciones operacionales, dara como resultado la mayor separacién entre
Xp Y X con un numero dado de etapas 6 bien, si no se especifica el numero de etapas, el sitio
optimo de alimentacién es el que requiere el numero mas bajo de etapas para lograr una
separacion especifica entre xp y Xs. Siempre se satisfaga cualquiera de esos criterios si se usa
cada etapa la linea de operacién mas alejada de la linea de equilibrio.

Etapa 6ptima de
alimentacion
! |
I
|
|
2 Z I[
\
x....

y N i I
= |
|
l |
l l
| l
| X=zF |
3 | |
| l
1 |
| l

| X=xD
X=xB |
| 1

0 X

Figura 2.17 Localizacion de la etapa de alimentacion
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Reflujo Minimo.

La razén de reflujo minimo se define como la razén que, si se disminuye una cantidad
infinitesimal, necesitarfa un numero infinito de etapas, para lograr una separacion especificada
entre dos componentes. El concepto solo tiene sentido si se especifica una separacién entre
dos componentes y no se da el numero de etapas.

Minimo nimero de etapas

En la etapa de enriquecimiento, la mayor inclinacién de cualquier linea de operacion que pasa
por el punto xp puede ser L/V=1. En estas condiciones no se obtiene producto y el nimero de
etapas es minimo para una separacién dad . Para la secci6n de agotamiento, la menor
pendiente de la linea de operacién que pasa por xg puede ser L'/A'=1, en cuyo caso no se
retiran corrientes de colas.

h Pl

x=y

X=xB

>
1l
x
o

X
Figura 2.18 Namero minimo de etapas
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2.12 HIDRAULICA DE LAS COLUMNAS EMPACADAS

La caida de presion de una gas que fluye hacia arriba por un empaque, a contracorriente del
flujo del liquido, se representa graficamente en las siguiente figura:

D’ D
C‘/ A

Figura 2.19 Caida de presion

A flujos muy bajos de liquido, la seccidn transversal efectiva abierta del empaque no es muy
diferente de la del empaque seco y la caida de presién se debe al fiujo a través de una serie de
aberturas de tamafos y ubicaciones aleatorias, en el lecho. Asi pues, la caida de presion es
aproximadamente proporcional al cuadrado de la velocidad del gas como se indico en la regién
AB.

Con flujos mas elevados de liquido, la seccidn transversal efectiva abierta es menor, debido a
la presencia de liquido y una parte de la energia de la corriente de gas se utiliza para soportar
una cantidad creciente de liquido en la columna (regién A’ B'). Para todos los flujos de liquido,
se alcanza una zona en la cual la caida de presién es proporcional a una potencia del flujo de
gas claramente superior a 2; esta zona se denomina regién de carga. El aumento de la caida de
presién se debe a la acumulacién rdpida de liquido en el volumen de espacios vacios del
empaque
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2.13 Tipos de Empaques

La torre empacada es el equipo que se encuentra mas cominmente en las operaciones de
contacto continuo entre gas-liquido. Se utilizan diversos materiales de empaque que van desde
la ceramica de disefio especial a los empaques plasticos hasta la roca triturada. El empaque se
escoge para lograr que haya una gran drea de contacto entre las fases, con una resistencia
minima al flujo de las dos fases.

Los diferentes tipos de empacado que se manejan en la industria se pueden clasificar en dos
grandes grupos:

EMPACADOS AL AZAR (random packing), donde las particulas de empacado se encuentra
distribuido en la columna totalmente al azar. El disefio particular de las particulas influye mucho
en las caracteristicas de transferencia de masa y caida de presion.

EMPACADOS ORDENADOS (regular packing), en donde la distribucion del empacado sigue un
patrén definido dentro de la columna, especiaimente disefiado para lograr caracteristicas
adecuadas de flujo y transferencia de masa.

Los empaque aleatorios son en gran parte los mas comerciales, los empaque estructurales son
menos comunes pero estos se usaron en gran parte en la ultima década, y las mallas tiene
una aplicacién limitada principalmente en la transferencia de calor, en el lavado de estas y
cuando se existe un alto contenido de impurezas.

Las torres empacadas tienen la ventaja ya que por los empaques existe una mayor area de
contacto y generalmente el tamafo de particula decrece, es decir, existe una mayor
transferencia de masa.

Los empaques tipicos que se disponen en la actualidad se muestran en las siguientes figuras:

47
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Tabla 2.2 Caracteristicas del empaque en torres

Empaque Tamanio nominal, (in

Ye 2 1 1%
Anillo
Rashchig
Ceramica 0.73 10.63 0.73 0.71
£ 1600 1909 155 65
G 240 11 58 28
dp (ftzlﬂ"’)
Anillo
Rashchig
Metal 0.69 0.84 0.88 0.92
£ 700 1300 155 115
Ct 236 1128 835 62.7
a, (f)
Sillas Berl
€ 0.60 0.63 0.69 0.75
Ci 900 240 110 65
ap (fE/) 274 142 76 44
Anillos Pall |
£ 0.90 0.91
Ct 52 40
ap (fE/) 63 39

Datos tomados del libro R.E. Treybal, Mass-Transfer Operations Mc Grall Hill N.Y. 1980
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Criterios de Seleccién del Empaque

La seleccién del tipo de empaque para estas columnas rellenas ya sea para destilacion o
absorcién es el mismo pero para las unidades industriales los empaque mas usados son los
anillos, y el material de construccién esta determinado por la naturaleza corrosiva de los
fluidos. Las caracteristicas del empaque influyen en la hidraulica de las columnas para ver si los
aspectos de la transferencia de masa son cubiertos. Los empaque para ser seleccionados en
una implicacién en particular se debe de seguir la siguiente informacion:

e La caida de presién en la columna.

e Los problemas asociados con la humedad del empaque debido a las bajas carga de
liquido.
+ El drea de contacto de los empaques.

» El porciento de espacio entre empaque.

Para la destilacion en columnas empacadas es normal incrementar la altura calculada del
empaque en un 40 % mas de lo permitido por la mala distribucién del liquido y los problemas
que pueda haber en el mojado del empaque.

En general se recomienda seleccionar un tamafio de empacado menor al 10% del diametro de
la columna. Se ha observado que en general, la eficiencia de transferencia de masa es similar
para empacados del mismo tamario. Por tanto, para una caida de presion (o inundacién) fija, o
bien, como el volumen de empacado es I1D%4 y el costo del empacado es proporcional al
volumen por lo que se concluye que conviene seleccionar aquel empacado con menor Cf.

Por ejemplo para pall rings:

Material $/ft3 (1990) Cf cr®®x ($M3)
acero al carbon 18.2 20 81.4
polipropileno 13.1 25 65.5

acero inoxidable 86.2 20 385.5
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2.14 Evaluacién econdmica

Una de las fases mas criticas en la realizaciéon de un proyecto ocurre cuando la evaluacion
econémica se lleva a cabo. Cada que los estudios de costos son generados y analizados nos
dan una buena panoramica de la estructura econémica del proyecto y nos determinan si se
tiene el capital para su realizacién.

En esta etapa es importante considerar que las técnicas utilizadas para este estudio sean
consistentes y puedan ser comparadas con otros proyectos de la misma naturaleza.

La estimacién de los costos de columnas para evaluaciones preliminares de procesos, requiere
que se tomen en consideracién no sélo en tipo basico de los elementos internos, sino también
sus efectos sobre el costo del sistema en general. Por ejemplo para un sistema de destilacién ,
el sistema en general puede incluir el recipiente (columna), estructura, soportes vy
cimentaciones, dispositivos auxiliares como rehervidotes, condensadores, precalentadores de
alimentacién e instrumentos de control a demas de tuberias de conexion.

Correlacion de Guthrie

Kennet M. Guthrie desarrollo diversas correlaciones las cuales nos darian un costo estimado de
diferentes equipos de proceso, para el caso de las columnas empacadas elaboré una grafica
como la que se muestra a continuacién
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Figura 2.20 Gréfica para el costo de columnas empacadas
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Para ajustar el costo de la columna leido en la grafica propuso la siguiente correlacion:

Costo estimado = ( Costo leido en la grafica)*(Fm)*(Fp)*(Index)

Fm= Factor del material del recipiente (tabla 2.2)

Fp= Factor de presion.

Index= Factor de actualizacion.

Tabla 2.2 Factor Fm para diferentes materiales de construccién.

Material Recubierto Sélido
Acero al carbén 1.00 1.00
Acero inoxidable 2.25 3.67
Metal monel 3.89 6.34 ]
Hastelloy 2.89 35

Debido a que la gréfica que elaboro Guthrie fue en el afio 1969, los precios deberan
actualizarse y para ello se ocupa la siguiente ecuacién:

Costo actual = Costo célculado* [

Indice Marshall Actual J .
IndiceMarshalldelariocdlculado

" Indices tomados del la revista Chemical Enginnering, Agosto 2003
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3.1 Descripcién Del Proceso.

Se introduce una corriente de aire proveniente de los reactores de produccién de Azo
compuestos 3(inhciadr.’res de polimerizacién) la cual contiene acetona a una concentracién de
22587 mg/m” al absorbedor empacado, por el cual se pasara agua para absorber la acetona y
obtener una concentracién del 10.12% mol a la salida de este. La acetona que no se alcanza a
absorber es de un 0.6% y es emitida por la parte superior del absorbedor.

Una vez absorbida la acetona esta se pasa a la torre de destilacion a unas condiciones
normales de temperatura y presion; esta se destilara para obtener acetona por la parte de los
domos con un porcentaje de pureza del 95% y una concentracién de 1% por la seccién de
agotamiento de la torre.

Una vez obtenida la acetona con el grado de pureza requerido se pasa a unos tanques de
almacenamiento para su reutilizacion ( ver Diagrama de Flujo de Proceso).
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3.3 Elaboracién de curva de equilibrio.

Existen muchas formas graficas de datos de equilibrio, debido a la diversidad de formas de
expresar las concentraciones en cada una de las fases.

Cuando la fase liquida es ideal es valida la Ley de Raoult:
Pi= xi*P°i

Pi = presién parcial.

xi =fraccién molar

P°= presion de vapor

Cuando la fase gaseosa es ideal aplica la Ley de Dalton:
Pi=y*P

P= presién total.

Yi= Composicién del compuesto en la fase gas

Tabla 3.2 Resultado de la concentraciones en el equilibrio

X Y

0 0
0.001001 3.685E-07
0.00200401 1.474E-06

0.00300903 | 3.31651E-06
0.00401606 | 5.89603E-06
0.00502513 | 9.21258E-06
0.00603622 | 1.32662E-05
0.00704935 | 1.80568E-05
0.00806452 | 2.35846E-05
0.00908174 | 2.98494E-05
0.01010101 | 3.68514E-05
0.02040816 | 0.000147422
0.03092784 | 0.00033176
0.04166667 | 0.000589948
0.05263158 | 0.000922099
0.06382979 | 0.001328362
0.07526882 | 0.001808916
0.08695662 | 0.002363975
0.0989011 | 0.002993786
011111111 | 0.003698629
025 | 0.014960518
0.42857143 | 0.034302647
0.66666667 | 0.062654085
1 0.10147322
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Griéfica De Equilibrio

curva de equilibrio
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Figura 3.1 Grafica de equilibrio acetona- aire.
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3.2 Balance De Masa
Absorbedor
Datos De Disefio

Tabla 3.1 Datos correspondientes a los flujos y concentraciones en los reactores®

TEMPERATURA DE LOS GASES 297°¢
COMPOSICION DE GASES (%) 02,=20.95 N»=79.05
VELOCIDAD DE GASES 384.85 m/min.
GASTO VOLUMETRICO 24.19 m*/min.
CONCENTRACION DE 22587.0 mg/m°

ACETONA ANTES DE LAVADOR

CONCENTRACION DE 12575.2 mg/m®
ACETONA SALIDA DE LAVADOR

EMISION DE ACETONA CARGA 32.010 Kg/h
EMISION DE ACETONA 17.822 Kg/h
DESCARGA
EFICIENCIA DE REMOSION 64.93 %

? Los resultados de esta tabla fueron realizador por un laboratorio privado.
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ENTRADA SALIDA

Q (m3/min) 24.19 Ga (kmol/hr) 57.48
Conc.(%mol) 1.15 La (kmolMhr) 0.5116
G1 (kmol/hr) 58 Gaz (kmol/hr) 57.4794
Xireq 0.98 Y2 0.0009

X2 0.1 Ls (kmol/hr) 28.37

Gs (kmolhr) 57.4884 (Ls/Gs)real 0.7383

Tabla 3.3a Tabla 3.3.b

En las tablas anteriores se muestran los datos calculados en la realizacion de el balance de
masa, la tabla 3.3a contiene los datos a la entrada de la torre de absorcidn como son fiujos y
concentraciones. La tabla 3.3b incluye los datos de la salida del absorbedor, en este caso las
letras con subindice “a” son las corrientes con la acetona recuperada o absorbida dentro de
nuestro equipo. Cabe resaltar que estos datos se obtuvieron de las acuaciones de balance de
masa descritas con anterioridad.
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3.3 Grafica Curva De Operacién

Gréfica de Linea de Operacion
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x, fraccién de acetona en el liquido

Figura 3.2 Grafica de operacion en el absorbedor.
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3.4 Calculo De Altura Y Diametro De La Columna.

Numero de Unidades de Transferencia

NTU = 8.155

Para la altura de unidad de transferencia del gas HTG:

HTG: 0.309 m

Por lo tanto la altura sera:

Z=8.155*0.309 m=2.86 m

Diametro De La Columna

D = (A*4hT)A0.5 = 0.4641 m
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3.6 Construccién Del Diagrama De Equilibrio en la Destilacién.

Tabla 3.5 Datos de equilibrio®

X y
0.000 0
0.056 0.6381
0.1 0.7301
0.15 0.7716
0.200 0.7916
0.25 0.8034
0.3 0.8124
0.35 0.8201
0.400 0.8269
0.45 0.8326
0.5 0.8387
0.55 0.8455
0.600 0.8532
0.65 0.8615
0.7 0.8712
0.75 0.8817
0.800 0.895
0.85 0.9118
0.9 0.9335
0.95 0.9627
1.000 1

* Estos datos de Equilibrio se obtuvierén del libro * Equilibrium Liquid-Vapor™ Autor Hala T. Ed. Pergamon 1990 N.Y.
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DIAGRAMA DE EQUILIBRIO X-Y
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Figura 3.4 Diagrama de equilibrio para la Destilacion
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Torre De Destilacién
3.7 Balance De Masa
B = 5.2526 Kmol/hr
Por lo tanto
D =0.3089 kmol/hr.
Calculando el Reflujo Minimo.

Este dato se obtiene de la grafica de equilibrio como se muestra a continuacion:

Rmin=0.33
Diagrama de equilibrio
1
09
0.8
07
06
Reflyjo

= 05

0.4 4
03
02
01
0

o] 01 02 03 0.4 0.5 06 0.7 08 09 1

——Curvade equ
x=y
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Numero de Etapas Teéricas:
NTU=5

09

08 | //

0.7 4
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= 05

04

03

0.2

Figura 3.5 Etapas de equilibrio
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3.8 Calculo De Altura De La Torre.

El célculo de la altura y diametro se calculan de igual forma que en la torre empacada de
absorcion.

Resolviendo La Integral Se Tiene:
NTU =8.6433
*Hrg =0.306 m

Por lo que la altura es igual a:
Z=NTU* Hg

Z =(8.563)* (0.325m) = 2.8 m

DIAMETRO DE LA COLUMNA

D = (A*4/m)*0.5=1.013 m

* HtG se obtubo de las tablas del libro “Chemical Enginnering” Autor Coulson L. Ed. Mc Graw Hill. 1995.
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3.9 SERVICIOS AUXILIARES
Balance en el Condensador.
W=39.5 Ib/h

A =220 BTU/Nb
Q=W*L=28690 BTU /h.

100°

325°F 282 °F

Balance en el Rehervidor.

W= 208.5 Kgmol/ h
A =300 BTU/.
Q=W = 62550 BTUM

341°F

|_> 371°F

344°F 374°F
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Para los servicios auxiliares se utilizara agua para el enfriamiento y vapor para el ebullidor en
la torre de destilacion.
CONDENSADOR.

En el condensador se utilizara Agua de Enfriamiento que entrara a una temperatura de 77 °F y
saldra a 100 °F.

REHERVIDOR.

En los fondos tenemos un temperatura de 344"Fé asi que requerimos una fuerza impulsora de
30°F, con un vapor de media presion ( 19.5 Kg/cm* ) sobrecalentado a 374 °F.

3.8 Criterios de Disefio

La condensacion de los productos que provienen de la torre de destilacién, utilizard agua de
enfriamiento proveniente de una torre de enfriamiento.

Los intercambiadores utilizan agua como medio de enfriamiento por lo que tendran un factor de
incrustacion total de 0.0023 BTU hr f/°F

La caida de presién permisible en los condensadores y enfriadores es de 10 psia (0.7 kg/cm?).

Los criterios de seleccion de materiales de equipo estan regidos por el Coédigo TEMA
clasificacién R y el Cédigo ASME seccién VIII.

El sobre dimensionamiento de los intercambiadores no debera rebasar el 10%, esto para evitar
un mayor requerimiento de servicios auxiliares.

La torre de destilacién utilizara anillos rashchig como unidades de contacto. Los anillos seran
de acero inoxidable 410 con un didmetro de 1 in. El material de construccidn estara regido por
el Cédigo ASME.

EN la torre de absorcion se tomaran como base los mismos criterios que se utilizaran en la
torre de destilacion.
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3.9 LISTA DE EQUIPO.

AT-100 TORRE DE L=34m D=0.83cm
ABSORCION

DT-100 TORRE DE L=3m. D=0.45 cm.
DESTILACION

EA-100 CONDENSADOR Q= 8690 BTU /.

RB-100 REBOHILER. Q= 62550 BTU/H
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DIAGRAMA DE FLUJO
BE
PROGESO
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DIAGRAMA DE TUBERIA
E INSTRUMENTACION
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CAPITULO IV
FUALUACIONECONONICA
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4.1 Costos De Equipo
TORRE DE DESTILACION.

Usualmente los tanques de Proceso son diseflados de acuerdo con el Codigo ASME, estos
por lo regular son corazas cilindricas cubiertas por dos tapas elipticas, la instalacién puede ser
horizontal o vertical seglin el proceso.

%La torre de Destilacion se calculo teniendo en cuenta la siguientes caracteristicas:

Material Hastelloy

Disefio de Presién 50psig.

Boquillas y Entradas hombre de acuerdo al cédigo ASME.
Coraza y dos tapas elipticas.

Faldén y soportes.

De acuerdo con la °gréfica realizada por Guthrie y tomando en cuenta la altura y el didmetro de
la torre, el precio de la torre es de:

$ 1500 dolares.

Se ajusta la siguiente ecuacion tomando en cuenta el material de construccién y la presién de
disefio:

Costo Estimado = (Costo grafica)*(Fm)*(Fp)*(Index.)

Sustituyendo Datos en la ecuacion:

Fm=2.89
Fp=1.00 Costo Estimado =($1500)(2.89)(1.00)(1.04)= $ 4,508.5 dis

Index=1.04

Este costo calculado es del afio 1969, asi que tenemos que actualizar el costo de acuerdo con
la ecuacion:

Indice Marshal Actual ]7

Costo Actual = Costo calculado *
(Indice Marshal del afio calculado

* Datos obtenidos de la Chemical Enginnering, 24 March 1969 pag 124.
® Chemical Enginnering 24 Marzo 1969, pag 124.
" Indices tomados de la Chemical Enginnering, Octubre 2002,
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Por lo tanto:

MJ: $ 11,695 délares

Costo Actual = $ 4,508.5dIs * ( 427
Costo del empaque = 45.8 ($/ft°).
Volumen del empagque en la columna = 14.5 f°.
Costo del empaque = $665 dblares.
Actualizando Precios:

Costo actual: $665* [%’;7;6} = $1725 dolares.

Costo total de la columna de Destilacion:

Costo total = $11,695 + $1,725= $ 13,500 dblares.

Costo de la torre de absorcién considerando que son muy semejantes entre si:

Costo total = $10,695 + $1,725= § 12,500 délares.

4.2 ESTIMADO DE COSTOS DE OPERACION.
Servicios Auxiliares.

Condensador.

Consideraciones:

= Generalmente el condensador total es el mas comun.

= El duty del condensador es el calor requerido para condensar completamente el vapor

que proviene de los domos.

» T suministro del Agua de Enfriamiento (AE) = 90 °F, T retomo = 120 °F.
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Calculando el area requerida para el condensador:

hes [[ so+100)" 7 - ‘m},

Tb. = 330 °F.
AHvap= 220. BTU/Lb.
V=39.5 Lb/hr.

Por lo tanto:
Ac=3.36 f

El Agua requerida para el condensador es :

We - [&_Hz]
30
entonces:
Wc= 28 gpm.

Los costos anuales por agua de enfriamiento son:

Cw [ AHY hr
8 AE = W] ST * ol L
Costos AE [ = ]V [8150 ]

cw =006 %
afio

Ib
,f;.w_s.;.s,x;a

® El factor 8150 son el 93% de las horas trabajadas por el condensador al afio.
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Lo que nos da:

3
Costos AE= 16984 -

Costo de Capital del condensador.

(indice deinflacién )(1 01.3 A%5)2.29+ Fc) L
280 ' ' 3

Fe=1

Por lo que el Costo del Capital es:

k2
2500

REHERVIDOR

Calculando el Area para el Rehervidor tipo kettler:

AR=[ AHv ]V

11250
Por lo que

AR= 56 ft%.
Costo del vapor:

oo I hr
Costos \lapor =Cs [—AHs} 4 [8150 aﬁo]

. $
Gr=e 1000/b

_ BTU
AHs=810.4 —fb
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Resolviendo la ecuacion anterior:
$
Costo Vapor = 19260 —
pe aho
Costo de Capital para el Rehervidor:

indice de inflacién 065 ¥
( o )(101.3 A%$5)2.29 + Fe)y

Fc=1.35

Por lo que nos da:
4806.65 $

afo
4.3 Estimado de ahorro por recuperacién de acetona
De acuerdo al Balance de Masa podemos obtener el ahorro que tenemos de acetona de la

siguiente manera:

Ahorro de acetona = Acetona a la entrada — Acetona recuperada
En el absorbedor a la salida del absorbedor
Por lo que en pesos significa:
Ahorro de acetona = 32.010 kg/hr - 2.082 kg/hr

Ahorro de acetona = 29.928 kg/hr

Considerando un precio de la acetona de 6 dis / kg esto representa en un ahorro de

179.56 dis/hr
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Los calculos realizados dentro de este proyecto nos proporcionan la informacién suficiente para
el diseflo de un absorbedor que puede recuperar un 98 % de acetona siendo este de una
altura de 2.86 m de empaque Yy un diametro de 0.4641 m y un empaque Raschig de 1in y
una cantidad de 90.92 kg/hr de agua suficiente para poder absorber este componente de
interés y emitiendo a la atmésfera un 0.0009 % de acetona

En cuanto a la recuperacién fisica de la Acetona podemos concluir que debemos de tener una
torre de destilacion con una altura de 2.84 m y un diametro de 1.01 m para obtener una
acetona al 95%.

Ya que de nuestro balance de masa en la torre de absorcién obtenemos 29.72 kg/hr y esto
representa una recuperacion de 179.2 dis /hr y con ello podemos decir, que si es factible el
proyecto por lo que representa este ahorro para la empresa.

En cuanto a términos economicos ambas torres son muy parecidas, debido a que son
empacadas y contienen el mismo empaque como area de contacto, por lo tanto no varia mucho
su valor; el cual utilizando las correlaciones de Guthrie nos da de $ 13,500 la torre de
destilacién y para la torre de absorcién de $12,500, esto considerando como lo muestra la
grafica 3.1 los faldones, coraza y cabezales, bridas y entradas hombre.

Otro punto a considerar son los Servicios Auxiliares como el vapor, el agua de enfriamiento y
las dimensiones del condensador asi como el rehervidor dando un total de $ 360,000 que se

suman al gasto de inversién.
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En el transcurso del proyecto existen factores determinantes para saber si los datos que
obtuvimos son los 6ptimos para la recuperacién de la acetona, los cuales fueron establecidos

en el Capitulo Il ( Marco Tedrico ).

Par la primera parte de nuestro sistema de recuperacion, tenemos una operacion de
transferencia de masa, que es la absorcién, en ella se establece que para que haya una buena
absorcién, la linea de operaciébn debe de alejarse de la curva de equilibrio, como se ve en la
figura 3.2 Grafica de operacién, en la que se aprecia que nuestra linea de operacion
efectivamente se aleja de la curva de equilibrio, lo que nos dice que el absorbedor tendra un
buen funcionamiento, de nuestro balance de masa tenemos una relacién de flujo entre el gas y
el liquido (L/G)min. Con un valor de 0.4102 con el que podemos obtener el flujo minimo de
agua para la absorcion, sin embargo tenemos que multiplicar este valor por 1.8 que se
recomienda para tener un flujo de agua 6ptimo y evitar con ello una baja concentracion de
acetona en el agua, el resultado de esta operacion es de 0.7385.

Para que se lleve a cabo la transferencia del soluto al agua debemos tener un area de contacto
para que estas fases (gas y liquido) tengan un contacto intimo y por lo tanto una buena
transferencia de masa, esto se puede lograr con un empaque que se introduce en la torre y al
cual se le denominan anillos; para nuestra torre se recomiendan anillos raschigayr de un tamaiio
de 25 mm ( 1in) ya que generalmente se utilizan para un flujo de gas de 0.25 m*s a 0.75 m%/s y
el flujo de gas en la torre es de 0.403 m%/s.

Para que se de una buena transferencia de masa necesitamos un Numero de Unidades de
Transferencia ( NTU ) de 8.155, esto quiere decir, el area bajo la curva de equilibrio la cual
cubrird en desde la concentracién inicial hasta la concentracién final. En la relacion del fiujo del
liquido y el flujo del gas necesitamos una Hic de 0.309 m que es la longitud en la que se va a
dar la transferencia de mas y para que el liquido pueda absorber la acetona necesaria
tendremos una altura de 2.86 m de empaque.

Esta columna se disefio para una inundacién del 80% y para ello se ocupa la carta de Eckert
(ver figura2.10) en la cual nos da una coordenada en X de 0.095 y en Y de 0.31 con la cual
obtenemos un flujo de 12.27 kgmol/hr y una caida de presién de 380 N/m y considerando que
estas columnas se disefian para una caida de presion entre 200 a 400 N/m, se cumple con las
recomendaciones den los datos experimentales y por lo tanto un diametro de 0.4641 m.

Dentro de el Balance de masa tenemos que de un flujo de 58 kgmol/hr de mezcla aire-acetona
con una concentracion de 10.15% y para recuperar el 98% de esta, se necesitan 90.92 kg/hr
de agua y con ello una concentracion de 0.1 de acetona en la mezcla y un desprendimiento de
0.0009 a la atmédsfera cumpliendo con las normas ambientales.
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Continuando con nuestro tren de separacién el siguiente paso es separar la mezcla obtenida en
el absorbedor y para ello se utilizara una torre de destilacion, la cual por sus caracteristicas de
un bajo flujo serd empacada; el procedimiento para el calculo de la altura y didmetro es el
mismo que se utilizé6 en el absorbedor, como se puede observar en el punto 2.6 Columnas
empacadas para destilacion.

Para esta operacion unitaria tenemos que construir el diagrama de equilibrio para poder tener
la composiciones que queremos en la salida de los domos y por los fondos de la torre,
posteriormente obtenemos un reflujo minimo ( Rmin) el cual nos da de 0.33 que quiere decir
que debemos regresar un flujo con una composicién del 0.33 de acetona a la tore para
enriquecer la mezcla y obtener un componente mas puro en la destilacion.

En cuanto al numero de etapas que debe tener nuestra torre para lograr una buena separacion
de los componentes, ocupamos nuestra grafica de equilibrio y trazamos nuestra lineas desde la
pendiente de 45° hasta la curva de equilibrio y con ello obtenemos un nimero de etapas igual a
5 con las que tendremos una separacién deseada (ver figura 3.5 Etapas de equilibrio).

En cuanto a la altura de Ia torre tenemos un numero de unidades de transferencia de 8.6433 y
un HtG de 0.308 m y al multiplicar ambos tenemos que para que haya una buena separacién
debe de tener una altura de empaque de 2.8 m y un didmetro de 1.01 m. En cuanto al
empaque a utilizar serd el mismo que la torre de absorcién por las mismas caracteristicas
descritas con anterioridad.

Dentro de la torre de destilacién se consideran dos de las partes fundamentales para la
separacion que es la condensacioén y el calor que se tiene que aplicar para calentar la mezcla y
separarlas, de los cuales se obtuvieron los siguientes datos: en el condensador se tiene una
carga de 8690 BTU/hr y 28 gpm de agua de enfriamiento para condensar la acetona a una
temperatura de 282 °F por debajo de su temperatura de ebullicién, en el caso del rehervidor
tenemos una carga térmica de 62550 BTU/hr con la cual podremos calentar la mezcla hasta su
temperatura de ebullicién del componente més volétil y separar la mezcla, que es de 370° F.
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Un punto mas a considerar en nuestro proyecto es en el aspecto econémico en el cual se
incluyen los servicios auxiliares y el costo por el equipo clave que en este caso son las torres de
destilacién y absorcion, las cuales se calcularon en el Capitulo IV (Evaluacién Econémica) y se
fundamentaron en el Capitulo II; estos son los siguientes:

e Servicios Auxiliares, esto es incluyendo agua, vapor, condensador y rehervidor es de
$360, 000 pesos/aiio.

« Torre de destilacion y absorcién $ 135,000 y $125,000 pesos respectivamente.

Uno de los objetivos del trabajo es ver cuanta acetona podemos recuperar y cuanto seria el
ahorro por esta recuperacion, para ello se ocupa el balance de masa de el absorbedor, el cual
nos dice que estos recuperando 27.67 kg/hr de acetona de 32.010 kgfhr que se evaporaba de
los reactores y que considerando un costo de la acetona de 6 dis/kg™ ( 60 pesos/kg) tenemos
una recuperacion en pesos de 179.2 dis /hr ( 1792 pesos/hr), esto considerando que solo se
recupera la acetona cuando se lleva a cabo la produccién de los Azo compuestos.

® Dato obtenido del Anuario del INEGI del afio 2003
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CONCLUSIONES

La propuesta de un Sistema de recuperacion de acetona tiene la finalidad de evitar las
emisiones contaminantes al ambiente y reducir los costos en base a esta materia prima. Con la
propuesta de este tren de separacion se reduciran considerablemente estas emisiones en un
98% y por lo tanto la empresa cumple con lo establecido en la norma ambiental mexicana
sobre la emision de Compuestos Organicos Volatiles (COV’s).

En cuanto al beneficio monetario que este proyecto representa para la empresa es de
1792 pesos/hr de acetona recuperada y con ello un ahorro en ésta materia prima, cabe resaltar
que este trabajo no calcula todos los factores involucrados en la construccion de este sistema
recuperador como son la cimentacion, la tuberia, y demas condiciones lo que hace inexacto un
calculo de la recuperacién de la inversién en el proyecto.

Para nuestro equipo de absorcién, sé debe de procurar tener siempre las condiciones optimas
de operacion, las cuales consisten en mantener el flujo de alimentacion con el que se disefio el
equipo 0 con un 10% + de tolerancia, ya que si no cumple con esto la caida de presién en la
torre puede variar y con ello traer problemas de inundacion o una baja absorcion de la acetona.
La altura, didmetro y el empaque calculados y propuestos para esta torre, son los necesarios
para obtener el compuesto de interés ya que como se ha visto, se puede recuperar la cantidad
suficiente de acetona que se emitia a la atmésfera.

Como parte del sistema de recuperacion, es la destilacion, en ella se tiene que las cinco etapas
de transferencia son suficiente para lograr la separacion de la mezcla ya que si se tuvieran mas
6 en su defecto menos etapas no se lograria una separacién como la propuesta debido a que
no seria la suficiente drea de contacto 6 por lo contrario al ser mas etapas repercute en el costo
de la torre y de igual manera no se obtendria la composicion deseada de la acetona. Para las
condiciones de operacién en esta columna se tiene que considerar de igual manera, el flujo de
alimentacién debera ser el con el que se disefio la torre o con un rango de 10% +_; de igual
forma para el condensador y el rehervidor se tendran que respetar las cargas temicas, asi como
el flujo de agua y vapor respectivamente, en caso contrario no se tendran las concentraciones
adecuadas para la acetona y por sonsiguiente una baja eficiencia de la misma columna.

De todo lo anterior se puede decir que la propuesta hecha durante el desarrolio de este
proyecto de invertir en un sistema de recuperacion para este componente volatil, es
conveniente para la compariia Akzo Nobel Chemicals S.A. de C.V. debido al grado de absorcion
que se tiene en este sistema, ademas de que el ahorro por esta recuperacion es alto y resuelve
el problema de emisiones al ambiente, del cual es una de las politicas dentro de la empresa.
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Sin embargo existen areas de oportunidad para reducir los costos 6 de evitar las emisiones al
ambiente desde el propio proceso de produccién de ello partimos para proponer y/o recomendar
a la empresa los siguientes puntos:

e Utilizar Acero inoxidable 360 en vez de Hastelloy, ya que este ultimo es un material mas
caro y esto elevaria la inversién y ambos son recomendables para productos corrosivos.

* Llevar un proceso batch en lugar de un proceso continuo como lo estan considerando en
la compaiiia, esto por que el proceso de produccién de los Azo compuestos es un
proceso batch y cada que se lleva a cabo la reaccién se desprenda la acetona.

e Optimizar el proceso de produccién de Azo compuestos para que la reaccién en el
momento de la oxidacion con la acetona, sea mas eficiente y pueda consumir la acetona
necesaria desprendiendo la menor cantidad posible.
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Apéndice A

Memorias de Calculo

% Columna de Absorci6n
Seleccion del empaque de la columna:

Anillos Raschig de 1in

pc =densidad del gas =1.4576 kg/m®
pL = densidad del liquido = 999.55 kglm3

cuyo resultado es de 0.095, este ultimo resultado es la ordenada de la carta de Eckert por lo
que trazando una linea desde la ordenada hasta la linea de inundaminento se lee:

G2*F(y)0.2*]
g*pG*pL

= 0.095

por lo tanto despejando G tenemos:
G=12.271kg/hr
Pero se considera un inundamiento del 80% para el caso de la columna por lo que:

G=(12.27 )*(0.8)= 9.816 kg/hr

Resolviendo para el area transversal de la columna:

A= G’/G1= (9.816/58)= .5319 m

Resolviendo para el diametro de la columna

D = (A*4h1)*0.5=0.4641 m
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Balance de Masa en la Torre de destilacién

F=D+B
55616=D+B
0.55616 = 0.95D + .01B

D=5.5616-B

0.55616 = 0.95( 5.5616 - B) + 0.05B
0.55616 = 5.2835 - 0.95B + 0.05B
0.55616 — 5.2835 = -0.95B + 0.05B
-4.72736 = -0.94B
B = 5.2526 kgmol/hr

D = 0.3089 kgmol/hr
Seleccién del empaque de la columna:

Anillos raschig de 1in

pc =densidad del gas = 2.75 kg/m®
pL = densidad del liquido = 999.55 kg/m°

cuyo resultado es de 0.023, este ultimo resultado es la ordenada de la carta de Eckert por lo
que trazando una linea desde la ordenada hasta la linea de inundaminento se lee:

G2*F(a)0.2%)
g*pG*pL

= 0.84
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por lo tanto despejando G tenemos:
G=5.66 kg/hr
Pero se considera un inundamiento del 80% para el caso de la columna por lo que:

G= (5.66)*(0.8)= 4.53 kg/hr

Resolviendo para el area transversal de la columna:

A= G'/G1= (4.53 /5.66)= 0.806 m

D= (A*4/m)*0.5=1.013 m
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