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RESUMEN

Este trabajo examina el proceso de destilacion. Esto permitira comprender los
componentes necesarios junto con los calculos de destilacion. La destilacion es un proceso
que separa dos 0 mas componentes en un destilado de cabezay colas. El producto de colas
es casi exclusivamente liquido, mientras que el destilado puede ser liquido o vapor o
ambos.

El proceso de separacion requiere tres cosas. En primer lugar, se debe formar una segunda
fase de modo que estén presentes tanto la fase liquida como la de vapor y puedan entrar
en contacto entre si en cada etapa dentro de una columna de separacién. En segundo lugar,
los componentes tienen diferentes volatilidades, por lo que se dividiran entre las dos fases
en diferente medida. Por ultimo, las dos fases pueden separarse por gravedad u otros
medios mecanicos. La destilacion se diferencia de la absorcion y la extraccién en que la
segunda fase se crea por medios térmicos [2].

El trabajo se ha desarrollado en dos capitulos, el primero de ellos habla sobre los
fundamentos tedricos de la destilacion, de los tipos de destilacion y los equipos empleados
para esta operacion unitaria y el segundo capitulo aborda el célculo requerido para el
disefio.

Las operaciones tipicas de contacto gas-liquido incluyen destilacion, absorcion, remocion,
lixiviacion y humidificacion. La destilacion y la absorcion son los dos procesos de
transferencia de masa mas utilizados en las industrias quimicas. El disefio de la columna
de placas para absorcion y destilacion implica muchos pasos comunes de célculo, como la
determinacion del namero de placas tedricas, el didmetro de la columna, el disefio
hidraulico de las placas, etc. En el proceso de absorcion, un componente soluble se absorbe
en un liquido (llamado disolvente) de una mezcla gaseosa. Las corrientes de gas y liquido
que salen de la bandeja estan en equilibrio en condiciones ideales. La separacion en
destilacion se basa en la volatilidad relativa de los componentes. La fase de vapor adicional
se genera mediante la vaporizacion de componentes mas volatiles (denominada
extraccion) y mediante la condensacion de componentes relativamente menos volatiles

(denominada absorcidn) que se agregan a la fase liquida.
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INTRODUCCION

La destilacion es un método de separacion de componentes de una mezcla liquida que
depende de las diferencias en los puntos de ebullicion de los componentes individuales y
las distribuciones de los componentes entre una fase liquida y gaseosa en la mezcla. La
mezcla liquida puede tener diferentes caracteristicas de punto de ebullicion dependiendo

de las concentraciones de los componentes presentes en ella.

Por tanto, los procesos de destilacion dependen de las caracteristicas de presion de vapor
de las mezclas liquidas. La presion de vapor se crea suministrando calor como agente
separador. En la destilacion, las nuevas fases se diferencian de la original por su contenido
de calor. Durante la mayor parte del siglo, la destilacion fue, con mucho, el método mas

utilizado para separar mezclas liquidas de componentes quimicos [1].

Esta es una técnica que requiere mucha energia, especialmente cuando la volatilidad
relativa de los componentes es baja. Se lleva a cabo principalmente en columnas de
multiples bandejas. La columna empaquetada con empaquetamiento estructurado eficiente

también ha llevado a un mayor uso en la destilacion.

Dentro de la amplia gama de temas relacionados con la Destilacion, el disefio complejo de
estos procesos ha recibido una atencion significativa por parte de muchos investigadores
debido a la ocurrencia simultdnea de destilacién y reaccién, alta no idealidad
termodindmica de las mezclas en cuestion, y la formacion de azebtropos. La
implementacion de la destilacidn es atractiva para el ahorro de energia y los costos de los
equipos cuando las reacciones muestran datos de conversion y selectividad razonables a

presiones y temperaturas que son compatibles con las condiciones de destilacion.



CAPITULO |
ASPECTOS TEORICOS

1.1. Presion de vapor
El proceso de vaporizacion cambia el estado liquido a gaseoso. El proceso opuesto de
esta vaporizacion se llama condensacion. En equilibrio, las tasas de estos dos procesos
son las mismas. La presion ejercida por el vapor en este estado de equilibrio se
denomina presion de vapor del liquido. Depende de la temperatura y la cantidad de
liquido y vapor. A partir de la siguiente ecuacion de Clausius-Clapeyron o utilizando
la ecuacion de Antoine, se puede calcular la presion de vapor.

Ecuacion de Clausius — Clapeyron:
In p_ =(£j l_l

p, RINAT, T
donde:

p’ y p, =son las presiones de vapor en Pascal a temperatura absoluta T y T1en K.
A =es el calor molar latente de vaporizacion que es independiente de la temperatura.

Ecuacién de Antoine:

B
T+C

In p*(Pascal )= A—-
Los valores tipicamente representativos de las constantes A, B y C se visualizan en la
siguiente Tabla 1 [2].

Tabla 1

Valores representativos tipicos de las constantes A, By C

Rango de

Componentes |[Temperatura (K) A B C

Acetona 241-350 21.5439| 2940.46| - 35.93
Amoniaco 179-261 21.8407| 2132.50( - 32.98
Benceno 280-377 20.7934| 2788.51| - 52.36
Etanol 270-369 21.8045| 3803,98| - 41.68
Metanol 257-364 23.4801| 3626.55]| - 34.29
Tolueno 280-410 20.9063| 3096.52| - 53.67
Agua 284-441 23.1962| 3816,44| - 46.13




1.2. Diagrama de fases

Para el diagrama de fases de mezcla binaria, solo se consideran mezclas
de dos componentes (por ejemplo, A (maés volatil) y B (menos volatil)).
Hay dos tipos de diagrama de fases: presion constante y temperatura

constante.
1.3. Diagrama de fase de presion constante

La Figura 1 muestra un diagrama de fase de presion constante para una
solucién ideal (una que obedece a la Ley de Raoult). A presion constante,
dependiendo de las relativas concentraciones de cada componente en el
liquido, son posibles muchas temperaturas de punto de ebullicion para la
mezcla de liquidos (soluciones) como se muestra en el diagrama de diagrama

de fases (Figura 1).

Para la mezcla, la temperatura se llama temperatura del punto de burbuja
cuando el liquido comienza a hervir y punto de rocio cuando el vapor
comienza a condensarse. La ebullicion de una mezcla liquida tiene lugar en
un rango de puntos de ebullicion. Asimismo, la condensacién de una mezcla

de vapor tiene lugar en un rango de puntos de condensacion.

La curva superior en el diagrama de punto de ebullicion se llama curva de
punto de rocio (DPC) mientras que la inferior se Ilama curva de punto de
burbuja (BPC). A cada temperatura, el vapor y el liquido estan en equilibrio.
El diagrama de fase de presion constante se usa mas comunmente en el analisis

del equilibrio vapor-liquido.



Figura 1

Diagrama de fases del sistema binario a presion constante
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1.4. Diagrama de fases de temperatura constante (isotérmica)
El diagrama de fases de temperatura constante se muestra en la Figura 2. El
diagrama de fase de temperatura constante es Util en el andlisis del
comportamiento de la solucion. El liquido mas volatil tendréd una presion de vapor

maés alta (es decir, pa a xa = 1.0).



Figura 2

Diagrama de fase binaria a temperatura constante
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1.5. Volatilidad relativa
La volatilidad relativa es una medida de las diferencias de volatilidad entre dos
componentes y, por tanto, sus puntos de ebulliciéon. Indica qué tan facil o dificil
sera una separacion en particular. La volatilidad relativa del componente 'A'

con respecto al componente 'B' en una mezcla binaria se define como
y/

XA
y%
XB

ya = fraccion molar del componente "A™ en el vapor,

Qpg =

donde,

Xa = fraccion molar del componente "A™ en el liquido.

En general, la volatilidad relativa de una mezcla cambia con la composicién de la

mezcla. Para una mezcla binaria, xg = 1-Xa.



Por lo tanto, la ecuacion anterior se puede reorganizar, simplificar y expresar

eliminando el subindice 'A" para un componente mas volatil como:

aave X

Esta ecuacion es una relacion no lineal entre x e y. Esta ecuacion se puede utilizar
para determinar la relacion de equilibrio (y vs X) siempre que se conozca la volatilidad

relativa media, aave. Si el sistema obedece la ley de Raoult, es decir:
PA = Pya, pg = Pys

la volatilidad relativa se puede expresar como:

Donde,

pa = €s la presion parcial del componente A en el vapor,
pe = es la presion parcial del componente B en el vapor y
P = es la presion total del sistema.

Por tanto, si la volatilidad relativa entre dos componentes es igual a uno, la
separacion no es posible por destilacion. Cuanto mayor sea el valor de a, por
encima de 1,0, mayor sera el grado de separabilidad, es decir, mas facil sera la

separacion.

En la Tabla 2 se dan algunos ejemplos de volatilidad relativa 6ptima que se

utilizan para el disefio del proceso de destilacion.



Tabla 2

Algunas volatilidades relativas dptimas usadas en disefio de proceso de

destilacion [2]

Componente mas volatil Componente de menor Volatilidad
(punto de ebullicion ebullicién (punto de ebullicion relativa 6otima
normal °C) normal, °C) P
Benceno (80.1) Tolueno (110.6) 2,34
Tolueno (110.6) p-Xileno (138.3) 2,31
Benceno (80.6) p-Xileno (138.3) 4,82
m-Xileno (139.1) p-Xileno (138.3) 1,02
Pentano (36.0) Hexano (68.7) 2,59
Hexano (68.7) Heptano (98.5) 2,45
Hexano (68.7) p-Xileno (138.3) 7,0
Etanol (78.4) iso-Propanol (82.3) 1,17
iso-Propanol (82.3) n-Propanol (97.3) 1,78
Etanol (78.4) n-Propanol (97.3) 2,10
Metanol (64.6) Etanol (78.4) 1,56
Metanol (64.6) iso-Propanol (82.3) 2,26
Cloroformo (61.2) Acido acético (118.1) 6,15

1.6. Equilibrio vapor-liquido (VLE)
Es dtil para el disefio grafico para determinar el nimero de etapas tedricas

necesarias para una columna de destilacion.

En la figura 3 se muestra una curva de equilibrio tipica para una mezcla binaria
en la grafica xy. Puede trazarse mediante las ecuaciones de “y” 0 “aas” como
se discutio en el item anterior. Contiene menos informacion que el diagrama

de fases (es decir, no se incluye la temperatura), pero es el mas utilizado.

El grafico VLE expresa el punto de burbuja y el punto de rocio de una mezcla
binaria a presion constante. La linea curva de la figura 3 se llama linea de
equilibrio y describe las composiciones del liquido y el vapor en equilibrio a
una presion fija. La linea de equilibrio se puede obtener de la ecuacion de “y”

una vez que se conoce la volatilidad relativa.



Figura 3

Diagrama de equilibrio para una mezcla de benceno-tolueno a 1 atmdésfera
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Esta grafica VLE particular (Figura 3) muestra una mezcla ideal binaria que tiene un

equilibrio liquido-vapor uniforme que es relativamente fécil de separar.

Por otro lado, las graficas VLE que se muestran en la Figura 4 representan para
sistemas no ideales. Estos sistemas VLE no ideales presentaran una separacion mas
dificil.

Las curvas VLE mas desafiantes son generadas por sistemas azeotrpicos. Un
azeOtropo es una mezcla liquida que cuando se vaporiza produce la misma

composicién que el liquido. Se conocen dos tipos de aze6tropos: minimo de ebullicion

y maximo de ebullicién (menos comdn).
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Figura 4

Curva de equilibrio vapor-liquido para sistemas no ideales
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Sistema de etanol-agua (a 1 atm, 89,4 % en moles, 78,2 °C; Disulfuro de carbono -
acetona (61,0 % en moles de CS2, 39.25 °C, 1 atm) y benceno - agua (29,6% en moles

de H20, 69,25 °C, 1 atm) son azedtropos de minimo punto de ebullicion.

Acido clorhidrico - agua (11,1% en moles de HCI, 110°C, 1 atm); Acetona -
cloroformo (65,5% en moles de cloroformo, 64,5 °C, 1 atm) son los ejemplos de

azeotropos de maxima ebullicién [3].

La Figura 5 muestra dos sistemas azeotropicos diferentes, uno con un punto de
ebullicién minimo (Figura 5a) y otro con un punto de ebullicion maximo (Figura 5b).
Los puntos de interseccion de las curvas de equilibrio con las lineas diagonales se
denominan puntos azeotrépicos. Un azedtropo no se puede separar por destilacion
convencional. Sin embargo, la destilacion al vacio se puede utilizar como las

presiones mas bajas que pueden desplazar el punto azeotropico.
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Figura 5
Curvas VLE para sistemas azeotrépicos: (a) para el punto de ebullicion maximo,

(b) para el punto de ebullicion minimo
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Aunque la mayoria de las destilaciones se llevan a cabo a presidn atmosférica o cercana
a la atmosférica, no es raro destilar a otras presiones. La destilacion a alta presion
(tipicamente de 3 a 20 atm) generalmente ocurre en procesos integrados térmicamente.
En esos casos, la curva de equilibrio se vuelve mas estrecha a presiones mas altas a

medida que se muestra en la Figura 6. La separabilidad se reduce a presiones mas altas.
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Figura 6

Variacion de la curva de equilibrio con la presién
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CAPITULO 1l
DISENO DE LA COLUMNA DE DESTILACION

2.1. Columnas de destilacién y sus calculos de proceso
Hay muchos tipos de columnas de destilacion, cada una de las cuales esta disefiada
para realizar tipos especificos de separaciones. Una forma de clasificar el tipo de
columna de destilacion es observar como se operan. En funcion del funcionamiento,

son de dos tipos: por lotes o diferenciales y columnas continuas.

2.2. Columnas de destilacion por lotes o diferencial y su proceso de célculo
En la operacién por lotes, la alimentacion se introduce por lotes en la columna. Es
decir, la columna se carga con un 'lote" y luego se lleva a cabo el proceso de
destilacion. Cuando se logra la tarea deseada, se introduce un siguiente lote de
alimento. Considere una mezcla binaria de componentes A (més volétil) y B (menos
volatil). El sistema consiste en un lote de liquido (cantidad fija) dentro de una caldera
(o alambique) equipada con un elemento calefactor y un condensador para condensar
el vapor producido como se muestra en la Figura 7. El vapor condensado se conoce
como destilado. El destilado se recoge en un receptor de condensado. El liquido que
queda en el alambique se conoce como residual. EIl proceso es un estado inestable.
Los cambios de concentracion se pueden analizar mediante el diagrama de fase y los
célculos matematicos detallados se pueden realizar mediante la ecuacion de Rayleigh.
Como el proceso es un estado inestable, la derivacion se basa en un enfoque

diferencial de los cambios de concentracion con el tiempo [3].
Donde:

L1 = moles iniciales de liquido originalmente en alambique,

L> = los moles finales de liquido permanecieron inmoviles,

X1 = composicion liquida inicial en alambique (fraccién molar de A),
X2 = composicion liquida final en alambique (fraccién molar A).

En cualquier momento t, la cantidad de liquido en el alambique es L, siendo x la
fraccion molar de A en el liquido. Después de una pequefia diferencia de tiempo (t +
dt), se produce una pequefia cantidad de vapor dL y la composicion de A en el vapor

es y (fraccion molar). Se supone que el vapor esta en equilibrio con el liquido residual.

15



La cantidad de liquido en el alambique se reduce asi de L a (L - dL), mientras que la
composicion liquida cambia de xa (x - dx). Entonces, el balance de material en A se

puede escribir como:

Figura 7
Proceso de destilacion diferencial o por lotes simple

H Thermometer

Cooling
water ount

-] ondenser
[~]
2
.ﬂ
/ = Still
Cooling
%E_ﬂ li_j water in
- Condensate
| I reciever
Electric Heater Distillate

Cantidad inicial en destilador = Cantidad remante en destilador + Cantidad vaporizada

XL = (x-dx) (L-dL)+ydL

XL = XL - xdL - Ldx + dxdL + ydL
Sin tener en cuenta el término (dx) (dL), la ecuacion se puede escribir como:
Ldx = ydL - xdL

Reorganizando e integrando desde L1 a Lo, y de X1 a X2, uno puede obtener la siguiente

ecuacién gue se llama Ecuacion de Rayleigh:

In Ll } = J.xl—(l x
L, % (¥ —x)

16



La integracion de esta ecuacion se puede obtener graficamente a partir de la curva de

equilibrio, trazando 1/ (y - X) versus X.

Problema de ejemplo 1

Una mezcla de 40% en moles de isopropanol en agua debe destilarse por lotes a 1 atm
hasta que se haya vaporizado el 70% en moles de la carga. Calcule la composicion
del residuo liquido que queda en la olla destilada y la composicion media del destilado

recogido. Los datos de VLE para este sistema, en fraccion molar de isopropanol, a 1

atm son [1]:
Temp.(K) | 366 357 | 355.1 | 354.3 | 353.6 | 353.2 | 353.3 | 354.5
y 0.220 | 0.462 [ 0.524 | 0.569 | 0.593 | 0.682 [ 0.742 [ 0.916
X 0.012 | 0.084 | 0.198 | 0.350 | 0.453 | 0.679 | 0.769 | 0.944
Solucion:

Calcular 1/ (y - x)

Segun la ecuacion de Rayleigh:

o
L, % (v—x)

x1=0.4

Alimentacion L1 = 100
Destilado (D) =70

Residuo liquido como Lz = L1-D =30
1

»
—x)

R [ Ll X
Encuentra x» eqUIparando en In L_ ‘ = [ (1
VLo ) Y

El valor de x> = 0,067
y, = 2fbXe _DL2X2 =0.543

2.3. Columnas de destilacion continua
Por el contrario, las columnas continuas procesan una corriente de alimentacion

continua. No se producen interrupciones a menos que haya un problema con la
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columna o las unidades de proceso circundantes. Son capaces de manejar altos

rendimientos. La columna continua es el mas comun de los dos tipos.

Tipos de columnas continuas
Las columnas continuas se pueden clasificar segin la naturaleza del alimento que

estan procesando:
Columna de destilacién binaria: el feed contiene solo dos componentes.

Columna de destilacion multicomponente: el feed contiene mas de dos componentes

la cantidad de flujos de productos que tienen.

Columna de destilacion multiproducto: La columna tiene mas de dos flujos de
producto donde sale la alimentacion adicional cuando se usa para ayudar con la

separacion,

Destilacion extractiva: donde aparece el feed adicional en el flujo de producto

inferior.

Destilacion azeotropica: donde la alimentacion adicional aparece en la parte superior

del flujo de productos, el tipo de componentes internos de la columna.

Columna de destilacion de bandeja: donde se utilizan bandejas de varios disefios
para sostener el liquido para proporcionar un mejor contacto entre el vapor y el
liquido, por lo tanto, una mejor separacion. Los detalles de la columna de la bandeja

se dan posteriormente.

Columna de destilacion empaquetada: donde en lugar de bandejas, se utilizan
"empaquetaduras" para mejorar el contacto entre el vapor y el liquido. Los detalles de

la columna empaquetada se dan posteriormente.

2.3.1. Destilacion continua de una sola etapa (destilacion flash)

Se produce una operacién continua de una sola etapa cuando una mezcla liquida se
vaporiza parcialmente. El vapor producido y los liquidos residuales que estan en
equilibrio en el proceso se separan y eliminan como se muestra en la Figura 8.
Considere una mezcla binaria de A (componente mas volatil) y B (componente menos
volatil). El alimento se precalienta antes de entrar en el separador. Como tal, parte de
la alimentacidn se puede vaporizar. La mezcla calentada luego fluye a través de una

valvula reductora de presion hacia el separador. En el separador tiene lugar la
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separacion entre el vapor y el liquido. La cantidad de vaporizacion afecta la
concentracion (distribucion) de A en fase vapor y fase liquida. La relacion entre la
escala de vaporizacion y la fraccion molar de A en vapor y liquido (“y” y “x”) se

conoce como Ecuacion de linea de operacion.

Defina f como la fraccion molal del alimento que se vaporiza y se extrae
continuamente como vapor. Por lo tanto, para 1 mol de mezcla de alimento binario,
(1- ) es la fraccion molal del alimento que sale continuamente como liquido. Si se

asume que:
yp = fraccion molar de A en vapor que sale,

xg = fraccion molar de A en el liquido que sale,

xr = fraccion molar de A en el alimento que ingresa.

Segun la definicion de f, cuanto mayor es el calentamiento, mayor es el valor de f. Si
la alimentacion esta completamente vaporizada, entonces f = 1.0 Por lo tanto, el valor
de f puede varia de 0O (sin vaporizacién) a 1 (vaporizacion total). Del balance de

materiales para el componente mas volatil (A) se puede escribir

1xe = fy, +(1- ) Xg
0

fYD = Xg _(1_ f)XB

Figura 8
Proceso de destilacion flash
Vapour to
P  condenser, D
f mole, ‘2
Heat Pressure ~
exchanger reducing valve .
1= .
= f: vapour fraction
élz E. 1-f: liquid fraction
———> @
Feed, F s
1 mole,
*F
S
Bottoms
——+p liquid, B
(1-f) mole, x3
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La ultima ecuacion al reorganizarse se convierte en:

=y X
yD_ f B f

La fraccion f depende de la entalpia de la alimentacion liquida, las entalpias del vapor

y el liquido que salen del separador. Para una condicidn de alimentacion dada, y por

lo tanto el valor conocido de fy xr, la ecuacion anterior es una ecuacion en linea recta

con pendiente -(1-f) / f y el intercepto es x¢/f como se muestra en la Figura 9. Cortara

la linea de equilibrio en el punto (xs, yp). A partir de este valor, se puede obtener la

composicion del vapor y el liquido que salen del separador.

Figura 9

Presentacion gréfica de la evaporacion flash
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2.3.2. Sistema binario de destilacion continua de multiples etapas

En la Figura 10 se muestra un diagrama esquematico general de una operacion de
destilacion binaria en contracorriente de varias etapas. La operacion consiste en una
columna que contiene el nimero N equivalente de etapas tedricas dispuestas en
cascada de dos secciones; un condensador en el que el vapor de cabeza que sale de la
etapa superior se condensa para dar un producto destilado liquido y reflujo liquido
que se devuelve a la etapa superior; un hervidor en el que el liquido de la etapa inferior
se vaporiza para dar productos de fondo liquidos y el vapor se evapora y regresa a la
etapa inferior; ElI acumulador es un recipiente a presion horizontal (generalmente)
mediante el cual se recolecta el vapor condensado; Intercambiador de calor donde la
corriente de fondos calientes se utiliza para calentar la corriente de alimentacion antes

de entrar en la columna de destilacion.

El alimento que ingresa a la columna en la etapa de alimentacion contiene
componentes mas volatiles (llamados clave ligera, LK) y componentes menos
volatiles (Ilamados clave pesada, HK). En la etapa de alimentacion, la alimentacion
puede ser liquida, vapor o una mezcla de liquido y vapor. La seccion sobre la
alimentacion donde el vapor se lava con el reflujo para eliminar o absorber la llave

pesada se llama seccidn de enriquecimiento o rectificacion.

La seccion debajo de la etapa de alimentacion donde el liquido es despojado del clave

ligero por el vapor ascendente se llama seccidn de stripping.
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Figura 10

Columna de destilacién binaria de etapas multiples
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2.3.3. Analisis de destilacion binaria en torres de bandejas: Método McCabe -
Thiele
McCabe y Thiele [4] desarrollaron un método grafico para determinar el nimero

tedrico de etapas necesarias para efectuar la separacion de una mezcla binaria [5].

Este método utiliza el diagrama de la curva de equilibrio para determinar el nimero
de etapas tedricas (bandejas) necesarias para lograr el grado de separacion deseado.
Supone un desbordamiento molar constante y esto implica que: (i) los calores molares
de vaporizacién de los componentes son aproximadamente los mismos; (ii) los efectos
del calor son insignificantes. La informacidn requerida para el calculo sistematico son
los datos VLE, condicion de alimentacion (temperatura, composicion), composicion

del destilado y del fondo; y la relacion de reflujo, que se define como la relacion entre
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el liquido de reflujo y el producto destilado. Por ejemplo, se disefiara una columna

para la separacion de una mezcla binaria como se muestra en la Figura 11.

Figura 11

Esquema de columna para separacion de mezcla binaria
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El alimento tiene una concentracion de xr (fraccién molar) del componente méas
volatil, y un destilado que tiene una concentracién de xp del componente mas volatil
y colas que tienen una concentracion de xg es deseado. En esencia, el método implica
trazar en el diagrama de equilibrio tres lineas rectas: la linea de operacion de la seccion
rectificadora (ROL), la linea de alimentacion (también conocida como linea q) y la
linea de operacion de la seccién de stripping (LOS). Un parametro importante en el
analisis de la destilacion continua es la relacién de reflujo, definida como la cantidad
de liquido devuelto a la columna de destilacion sobre la cantidad de liquido extraido
como producto de la columna, es decir, R = L / D. La relacion de reflujo R es
importante porque la concentracion del componente mas volatil en el destilado (en
fraccion molar xp) se puede cambiar cambiando el valor de R. Los pasos a seguir para

determinar el nimero de etapas teéricas mediante el Método McCabe-Thiele:

e Determinacion de la linea de operacion del tramo rectificador (LOR).
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e Determinacion de la condicion de alimentacion (q).

e Determinacion de la linea de operacion del tramo de alimentacion (linea q).
e Determinacion de la relacion de reflujo requerida (R).

e Determinacion de la linea de operacion del tramo de stripping (LOS).

e Determinacion del nimero de etapa teorica.
Determinacion de la linea de operacion del tramo rectificador (LOR)

Considere la seccion de rectificacion como se muestra en la Figura 12. El balance de

materiales puede estar escrito alrededor del contorno que se muestra en la Figura 12:

Balance Total o Global :

V.,=L,+D

Balance por componentes para componentes mas volatiles :
V..Y.. = LX, +DXxp

Estas dos ecuaciones se pueden escribir como:

(L, + D) Yy = Lx, + DX,

Considere el flujo molal constante en la columna, y luego se puede escribir L1 = L2
= Lni=Ln=Lnsa=L=constantand V1=V =.......... Vn1=Vhn=Vpu =V =

constante.

Y por tanto la ecuacion se transforme en:
(L+D)y,, = Lx, +Dx,

Después de reorganizar, se obtiene de la ecuacién como:

—Lx+ D X
L I LR Y ke
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Figura 12

Grafico de contorno de la seccién de rectificacion
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Introduciendo la relacion de reflujo definida como: R = L / D, la Ecuacion se puede
expresar como:

oo R [
" R+1)" \R+1)°

Esta ecuacidn es la linea de operacién de la seccidn rectificadora (LOR), ecuacién
que tiene pendiente R / (R + 1) e interseccion, xp/ (R + 1) como se muestra en la
Figura 13. Si xn = Xp, luego yn+1 = Xp, la linea de operacion paso por el punto (xp, Xp)
a 45° en linea diagonal. Cuando la relacion de reflujo R cambia, la LOR cambiara.
Generalmente la linea de operacidn rectificadora se expresa sin subindice de n o n+1.
Sin subindice la LOR se expresa como:

= (R
R+1 R+1)°
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Figura 13

Representacion de la linea de operacion rectificadora
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Determinacion de la condicion de alimentacion (q):

La alimentacion que ingresa a la columna de destilacion puede consistir en liquido,
vapor 0 una mezcla de ambos. Algunas porciones de la alimentacion van como
corriente de liquido y vapor a las secciones de rectificacion y decapado. Los moles de
liquido fluyen en la seccidn de extraccion que resultan de la introduccion de cada mol
de alimento, denotados como 'q'. Las limitaciones del valor q segin las condiciones

de alimentacion se muestran en la Tabla 3.
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Tabla 3

Limitaciones del valor g segun las condiciones de alimentacion

Condicién de alimentacion Limite del valor q
Alimentacion en frio (por debajo

del punto de burbuja) q>1
Alimentacion en el punto de

burbuja (liquido saturado) q=1
Alimentacion como

parcialmente vaporizado 0<q<1
Alimentacion en el punto de

rocio (vapor saturado) q=0
Alimentacion como vapor

sobrecalentado q<0

El alimento es una mezcla de g es la fraccion del
liquido y vapor alimento que es liquido

Calculo del valor q

e Cuando el alimento se vaporiza parcialmente:

Aparte del liquido saturado (q = 1) y el vapor saturado (q = 0), la condicion de
alimentacion es incierta. En ese caso, se debe calcular el valor de q. El valor q se
puede obtener del balance de entalpia alrededor del plato de alimentacion. Por

entalpias balanceadas se puede obtener el valor g de la siguiente forma de ecuacion:

H, —H,
H, —H,

donde HF, HV y HL son entalpias de alimentacién, vapor y liquido,
respectivamente, que pueden obtenerse del diagrama de entalpia-concentracién de

la mezcla.

e Cuando el alimento es liquido frio o vapor sobrecalentado:
El parametro q se puede definir alternativamente como el calor requerido para
convertir 1 mol de alimento de su condicion de entrada a un vapor saturado;
dividido por el calor latente molal de vaporizacion. Con base en esta definicion, se
puede calcular el valor g a partir de las siguientes ecuaciones para el caso en el que
g>1 (alimentacion de liquido frio) y g < 0 (alimentacion de vapor sobrecalentado)

como:
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Para alimentacion liquida fria:
Co (Typ —Te )+ 4
A
Para alimentacion de vapor sobrecalentado:
o Cov (T -T:)
A

q:

donde Tpy es el punto de burbuja, A es el calor latente de vaporizacion y Tqp es el

punto de rocio del alimento respectivamente.

Determinacion de la linea de operacion de la seccion de alimentacion (linea q):

Considere la seccion de la columna de destilacion (como se muestra en la Figura 14)
en la bandeja (llamada bandeja de alimentacion) donde se introduce la alimentacion.
En la bandeja de alimentacion, la alimentacion se introduce a F moles / h con el
liquido de la fraccion g de la alimentacion y el vapor de la fraccion (1-f) de la
alimentacion, como se muestra en la Figura 14. El balance de material general

alrededor de la bandeja de alimentacion:

L'=L+gF yV =V '+(1-q)F

Los balances por componentes para el componente mas volatil en la rectificacion y
en el stripping son:

Para la seccion de rectificacion:
Vy = Lx+ Dx,

Para la seccion del stripping:
V'y=L"X-BxX;

En el punto de alimentacion donde las dos lineas operativas se cruzan se pueden

escribir como:

(V-V")y=(L-L")x+Dxp +Bxg
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Figura 14

Bandeja de alimentacidon con fraccion de liquido y vapor de  alimentar
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A partir del balance de componentes alrededor de toda la columna, se puede escribir
como:

Fx. = DXy +BX;

Sustituyendo L-L 'y V-V'y con la ecuacion anterior y con esta ecuacion se puede

obtener la ecuacién de la linea g después de reordenar como:

el

Para una condicién de alimentacion dada, xe y g son fijos, por lo tanto, la linea q es
una linea recta con pendiente -q / (1-g) e interseccion con xr/(1-q). Si X = Xr, luego de
la ecuacion anterior y = Xr. En esta condicion, la linea g pasa por el punto (Xr, Xr) en

la diagonal de 45°. Diferentes valores de q resultaran en una pendiente diferente de la
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linea g. En la Figura 15 se muestran diferentes lineas g para diferentes condiciones de

alimentacion.
Figura 15
Diferentes lineas g para diferentes condiciones de alimentacion
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Determinacion de la linea de operacion de la seccion del stripping (LOS)

La linea de operacion de la seccion del stripping (LOS) se puede obtener de la linea
LOR vy de la linea q sin hacer ningln balance de material. EI LOS se puede dibujar
conectando punto xg en la diagonal hasta el punto de interseccion entre el LOR y la

linea g.

La LOS cambiara si la linea g se cambia en un LOR fijo. El cambio de LOS con

diferentes lineas q para un LOR dado a R y xp constantes se muestra en la Figura 16.
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Figura 16

Linea de operacion de la seccion de pelado con diferentes lineas q
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La linea de operacion de la seccion de extraccion se puede derivar del balance de
material alrededor de la seccién de extraccion de la columna de destilacién. La
seccion de extraccion de una columna de destilacion se muestra en la Figura 17. El

vapor hervido esta en equilibrio con fondos liquidos que van saliendo de la columna.
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Figura 17

Esquema de la seccion del stripping
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Considere el constante desbordamiento molal en la columna. Asi L'm = L'm+1 = ...

L'=constante y V'm = V'm+1 = ..... = V' = constante.
El balance general de materiales da:

L'=V'+B
El balance de componentes mas volatiles da:
L ' Xm zvlym+l+BXB

Sustituyendo y reordenando la ecuacion se obtiene:

(L) _[By
ym+1_V. m V& B

Quitando los subindices "m + 1"y "m" se convierte en:

) g)

Sustituyendo V' = L' - B, esta ecuacion puede escribirse:

e e
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Esta ecuacién se denomina linea de operacion de stripping (LOS) que es una linea
recta con pendiente (L '/ L' - B) e interseccion (Bxg / L' - B). Cuando X = Xg , Y = Xg,

el LOS pasa por (xs, xs ) sobre la linea diagonal de 45°.

Determinacion del niUmero de etapa teorica

Suponga que se va a disefiar una columna para la separacion de una mezcla binaria
donde la alimentacion tiene una concentracion de xr (fraccién molar) del componente
mas volatil y un destilado que tiene una concentracion de xp del componente mas
volatil mientras que los fondos que tienen una concentracion deseada de xg. Una vez
que se dibujan las tres lineas (LOR, LOS y linea q), el nUmero de etapas tedricas
requeridas para una separacion dada es el nimero de triangulos que se pueden dibujar
entre estas lineas operativas y la curva de equilibrio. El Gltimo triangulo del diagrama

representa el hervidor. En la figura 18 se ofrece una representacion tipica.

Figura 18

Representacion tipica del numero de identificacion de etapas tedricas
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Relacion de reflujo, R

La eficacia de la separacion por destilacion depende de la relacion de reflujo. Para
una dada separacion (es decir, constante Xp y xg) de una condicién de alimentacion
dada (xr y ), una mayor relacion de reflujo (R) da como resultado un menor nimero
de bandejas teoricas requeridas (N) y viceversa. Por tanto, existe una relacion inversa
entre la relacion de reflujo y el nUmero de etapas tedricas. A una concentracion de
destilado especificada, xp, cuando R cambia, la pendiente y la interseccion del LOR

cambian.

De la Ecuacién:

R 1

=| —— [X+| — |X
y R+1 R+1)°

cuando R aumenta (con xp constante), la pendiente de LOR se vuelve mas
pronunciada, es decir (R /R + 1) y la interseccion (xp/R+1) disminuye. Por tanto, el
LOR gira alrededor del punto (xp, Xp). La relacién de reflujo puede ser cualquier valor
entre un valor minimo y un valor infinito. EI limite es la relacién de reflujo minima
(resultado en etapas infinitas) y la relacion de reflujo total o reflujo infinito (resultado
en etapas minimas). Con xp constante, a medida que R disminuye, la pendiente (R /
R+1) de LOR disminuye, mientras que su interseccion (xp/R+1) aumenta y gira hacia
arriba alrededor de (xp, Xp) como se muestra en la Figura 19. ElI LOR se acerca a la
curva de equilibrio a medida que R disminuye hasta que se alcanza el punto Q. El

punto Q es el punto de interseccion entre la linea q y la curva de equilibrio.

En este punto de interseccion, la fuerza impulsora para la transferencia de masa es
cero. Esto también se llama Pinch Point. En este punto, la separacion no es posible.
La R no se puede reducir mas all& de este punto. El valor de R en este punto se conoce
como la relacion minima de reflujo y se denota por Rmin. Para una mezcla no ideal,
es bastante comun exhibir inflexiones en sus curvas de equilibrio como se muestra en
la Figura 20 (a, b). En esos casos, las lineas operativas donde se vuelve tangente a la
curva de equilibrio (llamada pinch tangente) es la condicion para el reflujo minimo.
El LOR no puede moverse més alla del punto P, por ejemplo, al punto K. La condicién
para la fuerza impulsora cero ocurre primero en el punto P, antes del punto K, que es

el punto de interseccion entre la linea g y la curva de equilibrio. De manera similar,
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también es la condicion LOS. En la relacion de reflujo total, LOR y LOS coinciden
con la linea diagonal de 45 grados. En esta condicién, el nimero total de tridngulos
formados con la curva de equilibrio es igual al nUmero minimo de etapas tedricas. La
relacion de reflujo sera infinita.

Figura 19

Representacion de la relacion de reflujo minimo
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Figura 20 (a)

Representacion de la relacion de reflujo minima para una mezcla no ideal
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Figura 20 (b)

Representacion de la relacion de reflujo minima para una mezcla no ideal

Eficiencia de la bandeja

Para el anélisis de la etapa tedrica requerida para la destilacion, se asume que el vapor
que sale de cada bandeja esta en equilibrio con el liquido que sale de la misma bandeja
y que las bandejas funcionan al 100% de eficiencia. En la practica, las bandejas no
son perfectas. Hay desviaciones de las condiciones ideales. El equilibrio con la
temperatura a veces es razonable para una reaccion quimica exotérmica, pero el
equilibrio con respecto a la transferencia de masa no suele ser valido. La desviacion
de la condicion ideal se debe a: (1) Tiempo de contacto insuficiente (2) Grado de
mezcla insuficiente. Para lograr el mismo grado de separacion deseado, sera necesario
agregar méas bandejas para compensar la falta de una separabilidad perfecta. El
concepto de eficiencia de las bandejas se puede utilizar para ajustar el namero real de

bandejas necesarias.
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Eficiencia total

La eficiencia total de la bandeja, Eo se define como:

_ N° de bandejas teoricas
N° de bandejas reales

(0]

Se aplica a toda la columna. Se supone que todas las bandejas tienen la misma
eficiencia. La eficiencia general depende de (i) la geometria y el disefio de las
bandejas de contacto, (ii) las velocidades de flujo y las trayectorias de flujo de las
corrientes de vapor y liquido, (iii) las composiciones y propiedades de las corrientes
de vapor y liquido [3] [1] . La eficiencia general se puede calcular a partir de lo

siguiente correlaciones:

La correlacion empirica Drickamer-Bradford:
E, =13.3—66.8log ()

La correlacion es valida para mezclas de hidrocarburos en el rango de 342 K< T <
488,5K, 1 atm < P < 25 atm y 0,066 < p < 0,355 cP.

La correlacion de O'Connell:

E, =50.3(au

)—0.226

Eficiencia Murphree

La eficiencia de la bandeja también se puede calcular en base a semi-tedricos modelos
que pueden ser interpretados por la Eficiencia de bandejas Murphree (Em). En este
caso, se supone que el vapor y el liquido entre las bandejas estan bien mezclados y
tienen composicién uniforme. Se define para cada bandeja segun la separacién
lograda en cada bandeja en funcion de la fase liquida o la fase de vapor. Para un

componente dado, se puede expresar como:
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Basado en la fase vapor:

EMV — yz — Yo

Yo = You
Basado en la fase liquida:
Ew = XZ o1

X, — X 4

Problema de ejemplo 2:

Se destila una mezcla liquida de benceno-tolueno en una columna de fraccionamiento
a Presion de 101,3 k Pa. La alimentacion de 100 kmoles / h es liquida y contiene 45%
en moles de benceno (A) y 55% en moles de tolueno (B) y entra a 327,6 K. Un
destilado que contiene 95% en moles de benceno y 5% en moles de tolueno y colas
que contienen 10 Se obtienen% en moles de benceno y 90% en moles de tolueno. La
cantidad de liquido que se devuelve a la columna en la parte superior es 4 veces el
producto destilado. La capacidad calorifica media de la alimentacion es de 159 KJ /

kg mol. K 'y el calor latente promedio 32099 kJ / kg moles.
Calcular

i.  Los kg mol por hora de destilado, los kg mol por hora de las colas

ii.  El nimero de etapas teoricas a reflujo operativo.

iii.  El minimo nimero de etapas teoricas requeridas a reflujo total.

iv.  Si el numero real. de etapa es 10, ¢cual es la eficiencia general aumentada en

condiciones operativas en comparacién con la condicién de reflujo total?

Los datos de equilibrio:

Temperatura(K) 353,2 | 358,4 | 363,3 | 366,6 | 373,3 | 378,3 | 383,7
Xa (fraccion molar) | 1,000 | 0,780 | 0,580 | 0,450 | 0,257 | 0,13 0
ya(fraccion molar) | 1,000 | 0,900 | 0,778 | 0,656 | 0,457 | 0,262 0

Solucion:

F=D+B

100=D+B

Fxe=Dxp+BXg
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Por lo tanto, D = 41.2 kg mol / h; B =58.8 kg mol / h
y=[R/(R+1)]x+xp/(R+1)=0,8x+0,190
q = 1+ cpL (Ts-Tr) / Calor latente de vaporizacion

Te = 366,7 K desde el punto de ebullicion de la alimentacion, Tr = 327,6 K

(temperatura de alimentacién de entrada)
Por lo tanto, g = 1,195
Pendiente de la lineaq =6.12

Del gréfico (Figura E1), el nimero total de etapas tedricas es 8 en reflujo operativo

(color rojo).

Del gréfico (Figura E1), el nimero total de etapas tedricas es 6 en reflujo total (color

negro).

Eficiencia global en condiciones de funcionamiento:

Eo (funcionamiento) = No de etapa ideal / No de bandejas reales =7,9/10 = 0,79
Eficiencia total en condiciones de reflujo total:

Eo (reflujo total) = N° de etapa ideal / N° de bandejas reales = 5.9 / 10 = 0.59

Aumento de la eficiencia general: 0,79-0,59 = 0,20

40



Figura E1

Gréfico que representa el problema de ejemplo 2
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2.3.4. Analisis de la destilacion binaria por el método Ponchon-Savarit
Principio de fondo:

El método se ocupa del analisis gréafico del calculo de las etapas tedricas por balance
de entalpia requeridas para la separacion deseada por proceso de destilacion [6]. En
este método, los balances de entalpia se incorporan como parte integral del céalculo
sin embargo no se considera en el andlisis la separacion por proceso de destilacion
por el método McCabe-Thele. Este procedimiento combina los calculos de balance
de materiales con célculos de balance de entalpia. Este método también proporciona
informacidn sobre las funciones del condensador y del recalentador. El balance de

material general para la columna de destilacién es como se mostré en la Figura 11:
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F=D+B

Para cualquier componente, el balance de material alrededor de la columna se puede

escribir como:

Fxr = Dxp + Bxs

Balance de entalpia global para los rendimientos de la columna:
FHe + Qr = DHp + BHs + Qc

donde H es la entalpia de la corriente liquida, energia / mol, Qr es la entrada de calor
al calderin, J/ sy Qc es el calor eliminado del condensador, J / s. El reordenamiento
del balance de calor de esta ecuacion da:

FHFzD(HD+5@j+B(HB—5£j
D R

La ecuacion del balance de entalpia se reordené para la conveniencia de graficarla en
el diagrama de entalpia-concentracion. Los puntos representados por las corrientes de
alimentacion, destilado y de fondo se pueden representar en el diagrama de entalpia-

concentracion como se muestra en la Figura 21.

De las ecuaciones de los balances de masa general y por componentes y del balance

de entalpias reordenado se obtiene:

(D+B)x. = Dxp +Bx,

Qe Q
D+B)H. =D|H,+==|+B —=R
(0+B)H. =D H, + % |18 1, -2
De estas dos ecuaciones se puede escribir:

Q
H, —|H, —r
D X=X _ ' ( * R

B x,—X Q
b F [HD+DCj—HF

Esta ecuacion también puede escribirse reordenandola como:
Xe — X Xy — Xg

He _( B_QRJ _(HD+QCJ_HF
R D
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Figura 21
Representacion de las corrientes de alimentacion, destilado y de fondo en la

concentracion de entalpia

xp, Hp+Qc/D

Enthalpy
(]

xr. Hr

xg, Hz-Qr/B

Composition

Al comparar esta ecuacion con los puntos trazados en la figura 21, se encuentra que
el lado izquierdo de la ecuacion representa la pendiente de la linea recta entre los
puntos (xs, He-Qr /B) y (Xr, He). El lado derecho de la ecuacion representa la
pendiente de la linea recta que pasa por los puntos (Xr, Hr) y (X, Hp-Qc/D). De esto
se puede decir que los tres puntos estan en una misma linea recta. La cantidad de
destilado segun la ecuacion D/B es proporcional a la distancia horizontal xr-Xg y la
cantidad de fondos es proporcional a la distancia horizontal Xp-Xr, entonces, a partir
del balance general de materiales, se puede interpretar que la cantidad de alimento es
proporcional a la distancia horizontal xp-xs . Esto conduce a la regla de la palanca
inversa. Basado en este principio, el analisis de la columna de destilacion se denomina
analisis de composicion de entalpia o analisis de Ponchon-Savarit de la columna de

destilacion.
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Analisis de la columna de la bandeja
Considere la etapa teorica que se mostré en la Figura 12 y el principio por el cual
opera se describe en el diagrama de composicion de entalpia como se muestra en la

Figura 22.

Figura 22
Principio de funcionamiento de la destilacion binaria por etapas en el diagrama de

entalpia-concentracion

Enthalpv for vapour

J/ phase )
Tie line
¥
n

L
N/
T\

Enthalpy for liquid
plrllasilp} o Xn \ / Xnl
A

Composition

Enthulpy

El vapor que ingresa a la bandeja (n), Vn+1 €s un vapor saturado de composicion yn+1
donde el liquido que entra a la bandeja es Ln-1 de composicion Xn.1. El punto P en la
Figura 22 representa el flujo total a la bandeja. El punto P esta en linea recta uniendo
Xn-1 € Yn+1. La distancia yn+1 - P es proporcional a la cantidad Ln.1 y la distancia Xn-1 -

P es proporcional a la cantidad Vn+1 segun la regla de la palanca. Entonces:

Ln—l — yn+1P
Via  X,4P

La suma del liquido y el vapor que salen de la placa debe ser igual al flujo total a la
placa. Entonces la linea de enlace debe pasar por el punto P que representa el punto
de adicion del vapor V, y el liquido Ln que salen de la bandeja. La interseccion de la
linea de unién con las curvas de composicion de entalpia representard las

composiciones de estas corrientes.
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Alrededor de la bandeja n, los balances de material se pueden escribir como:

V.,-L =V.—-L_,

Vo Y.a—LX =V.y, —L X |

El balance de entalpias alrededor del plato da:
VouHy pn—LH =V, H, . -L_H_

n+1

Donde Hyv es la entalpia del vapor y Hy es la entalpia del liquido. A partir del balance
de material y entalpia, las ecuaciones anteriores significan que la corriente que se
agregd a Vn+1 para generar Ln es la misma que la corriente que se debe agregar a Vn
para generar Ln.1. En la Figura 22, A representa el punto de diferencia por encima y
por debajo de la bandeja. Este punto de un punto de diferencia comun puede
extenderse a una seccion de una columna que contenga cualquier nimero de bandejas

tedricas.

Procedimiento paso a paso para determinar el nUmero de bandejas teoricas:
Paso 1: Dibujar la curva de equilibrio y el diagrama de concentracion de entalpia para

la mezcla a separar.

Paso 2: Calcule las composiciones de los productos de alimentacion, destilado y de

fondo. Ubique estas composiciones en el diagrama de entalpia-concentracion.

Paso 3: Estime la tasa de reflujo para la separacion y ubique el punto de diferencia de
la seccion rectificadora como AR como se muestra en la Figura 23. El punto y; es el

punto de interseccion de la linea que une el punto Xp y Ar Y la curva Hy.y.
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Figura 23

Representacion de la estimacion del nimero de etapas por el método Ponchon-

Savarit
Ar
Hy -y curve - — — ] Hp*Qc/D
QD
Hz
N Hp

Hg-Qx/B

Composition

Paso 4: Localice el punto de diferencia de la seccion de stripping As. El punto As es
para ser ubicado en un punto donde la linea de Ar a través de Xr se cruza con la xg

coordenada de composicién como se muestra en la Figura 23.

Paso 5: Bajese graficamente de las bandejas para la seccion de rectificacion. Entonces
el punto de composicion x; de liquido de la bandeja superior se determinara a partir
de la relacion de equilibrio con y: de vapor que esté saliendo de la bandeja y ubicarlo
en la curva H - x. Entonces la composicion y2 se ubicaré en el punto donde la linea
de puntos AR y X1 se cruza con la curva Hyv.y. Este procedimiento debe continuar hasta

que se alcance la placa de alimentacion.

Paso 6: Del mismo modo, siga la misma regla para la seccion de stripping. En la
seccion de stripping, la composicion de vapor yg la salida del hervidor debe estimarse
a partir de la relacion de equilibrio. Entonces unir la ys y As para encontrar la xn. La

composicion del vapor yn se determinara extendiendo una linea de unién a la curva
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de vapor saturado Hv.y. El procedimiento debe continuar hasta que se alcance la

bandeja de alimentacion.

Determinacion de la Relacion de reflujo:
La relacion de reflujo se puede calcular a partir del balance de energia alrededor del

condensador como:
VH,, =L Hy +DHy + Q.
Sustituyendo V1 = Lp + D en esta ecuacion y reordenando, se puede escribir como:

i (HD+QC/D)_HV,1 ARHv,l

D HV,l_HD Hv,1HD

Donde:

AgH,, y H, H, = son las longitudes de las lineas entre los puntos A, yH, , YH, , yH,

La relacion de reflujo interno entre dos etapas cualesquiera en la seccion de

rectificacion se puede expresar como:

Ln _ (HD +QC/D)_ HV,n+l _ ARHv,n+1
Vn+1 (HD+QC/D)_HL,n ARHL,n

Mientras que en la seccidn de stripping se puede expresar como:

mel _ Hv,m _(HB _QR/B)

Vm HL,m—l_(HB_QR/B)

La relacion entre el destilado y los productos de fondo en términos de composicion y
entalpias se puede hacer a partir del balance de materiales alrededor de la columna

general, que se puede escribir como:

FH. +Q; =DH, +BH; +Q.

El balance general de materiales F = D + B combinado con la ecuacion anterior:
2: He _(HB _QC/B) _ XeAs

B (Hp,+Q./D)-H: x.Aq
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Numero minimo de bandejas

En este método, si D se acerca a cero, la coordenada de entalpia (Hpo +Qc/D) del punto
de diferencia se acerca al infinito. De otra manera, se puede decir que Qc se vuelve
grande si L se vuelve muy grande con respecto a D. De manera similar, la coordenada
de entalpia para la seccion de extraccion se vuelve infinita negativa cuando B se
acerca a cero o la carga de liquido en la columna se vuelve muy grande con respecto
a B. Entonces la diferencia los puntos se ubicaran en el infinito. En tales condiciones,
las bandejas necesarias para la separacion deseada se denominan nimero minimo de
bandejas. El estado térmico del alimento no tiene ningln efecto sobre el nimero

minimo de bandejas necesarias para la separacion deseada.

Reflujo minimo

El reflujo minimo para el proceso ocurre normalmente en la bandeja de alimentacion.
La tasa de reflujo minima para una separacién especificada se puede obtener
extendiendo la linea de union a través de la composicion del alimento para intersecar
una linea vertical trazada a través de xp. Extender la linea para intersecar la linea de
composicion xg determina la velocidad de ebullicion y la funcion de calor del calderin

a reflujo minimo.

Problema de ejemplo 3:

Se alimenta un total de 100 gm-mol de alimentacion que contiene 40 por ciento en
moles de n-hexano y 60 por ciento de n-octano por hora para separarse a una atm para
dar un destilado que contiene 92 por ciento de hexano y las colas 7 por ciento de
hexano. Se utilizara un condensador total y el reflujo volvera a la columna como un
liquido saturado en su punto de burbujeo. Se mantiene una relacion de reflujo de 1,5.
La alimentacién se introduce en la columna como un liquido saturado en su punto de

burbujeo. Utilice el método Ponchon-Savarit y determine lo siguiente:
(i) Namero minimo de etapas tedricas.
(ii) La relacion minima de reflujo.

(iii) Las cargas de calor del condensador y calderin para la condicion de reflujo

minimo.

(iv) Las cantidades de destilado y corrientes de fondo utilizando la relacién de reflujo

real.

48



(v) NUmero real de etapas tedricas
(vi) La carga de calor del condensador para la relacion de reflujo real

(vii) La relacion de reflujo interno entre la primera y la segunda etapa de la parte

superior de la torre.

Datos VLE, fraccion molar hexano, 1 atm

x|/ 0101 (03|05 [055]|0,7 |1
y| 0 1036|0,7{085(09 |095]|1

Datos de concentracion de entalpia

Fraccién

molar, Hexano 0 01 03 0,5 0,7 0,9 1
Liquido

Entalpia, e 7000 | 6300 | 5000 | 4100 | 3400 | 3100 | 3000

Cal/g-mol Vapor 15700 | 15400 | 14700 | 13900 | 12900 | 11600 | 10000
saturado

Solucion:

Q) El nimero minimo de etapas se puede obtener dibujando lineas de operacion
verticales que se cruzan cuando Ar tiende al infinito. Como se muestra en la

Figura E2, se requieren tres etapas.

(i) Usando la ecuacion correspondiente, el reflujo minimo es:

Ly _(Ho+Qc/D)—Hy, _ AgHy, _19000-11500 _
D H,,—Hp H,,H, 11500-3000

(iii)  De la Figura E2, Hg - Qr / B = -5000
Qr/B =5000 + 7000 = 12000
Hp + Qc /D = 19000
Qc/D =19000-11500 =7500
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Figura E2

Reflujo minimo y etapas minimas del problema de ejemplo 3
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(iv)

materiales generales y componentes simultdneamente.

Los caudales de destilado y de fondo se obtienen resolviendo los balances de
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(V)

(vi)

(vii)

100=D+B

0.4 (100)=0,92D +0,04 B

Por tanto, D = 40,9 gmmol / h

B =100 - 40,9 =59,1 gmmol / h
I‘D

(—] =1.5[iJ =l.5(0.88)=1.32
D act D min

Utilizando nuevamente la ecuacion da un nuevo valor para Ar:

H, +Q./D)-11500
1.30= Mo +Qc/D) 0H, +Q. /D =22750
11500—3000

Un nuevo Ar se encuentra en la Figura E3 y el nimero real de etapas tedricas

se calcula como 5.

De la Figura E3

HD + QC/D = 22750

Entonces Qc/D = 22750 — 11500 = 11250

La lectura de entalpias para los puntos (a) y (b) de la figura E2-1 y el uso de

la ecuacion da:

L, (Hp,+Q./D)-H,,, 22750-12050
V., (Hp+Q./D)-H,, 22750-3750

N+

0.563
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Figura E2-1

Etapas reales para el problema de ejemplo 4.3.
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2.4. Introduccion a la destilacion multicomponente
En la industria, la mayoria de los procesos de destilacion involucran méas de dos
componentes. Las separaciones multicomponente se llevan a cabo utilizando el
mismo tipo de columnas de destilacion, rehervidores, condensadores,
intercambiadores de calor, etc. Sin embargo, existen algunas diferencias
fundamentales que el disefiador debe comprender a fondo. Estas diferencias
provienen de la regla de fase para especificar las condiciones termodinamicas de una
corriente en equilibrio. En sistemas multicomponente, no se logra el mismo grado de
libertad debido a la presencia de otros componentes. Ni la composicion del destilado
ni de las colas estdn completamente especificadas. Los componentes que tienen
especificadas sus recuperaciones fraccionarias de destilado y colas se denominan
componentes clave. La més volatil de las claves se llama clave ligera (LK) y la menos
volatil se llama clave pesada (HK). Los otros componentes se denominan no claves
(NK). Ligero sin clave (LNK) se refiere cuando no clave es mas volatil que la clave
ligera, mientras que pesado no clave (HNK) es menos volatil que la clave pesada. La
seleccion adecuada de componentes clave es importante si se especifica
adecuadamente una separacion de varios componentes. Se utilizan varios métodos

abreviados para realizar calculos en sistemas multicomponente.

Estos implican generalmente una estimacion del nimero minimo de bandejas, la
estimacion de la tasa de reflujo minima y el nimero de etapas en reflujo finito para
fraccionadores simples. Aunque se dispone de métodos informaticos rigurosos para
resolver problemas de separacion de componentes multiples, en la préctica se utilizan
métodos aproximados. Un método aproximado ampliamente utilizado se denomina

comuinmente método Fenske-Underwood-Gilliland.

2.4.1. Estimacién del nUmero minimo de bandejas: Ecuacién de Fenske

Fenske (1932) fue el primero en derivar una ecuacion para calcular el nimero minimo
de bandejas para la destilacion multicomponente a reflujo total. La derivacion se basé
en los supuestos de que las etapas son etapas de equilibrio. Considere un componente
multiple columna de destilacion operando a reflujo total como se muestra en la Figura
24.

La relacién de equilibrio para el componente clave ligero en la bandeja superior es:

y1 = KXy
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Figura 24

Columna multicomponente en bandejas minimas

D9
le * Xp
X1
v}
S
>
4 Xn-1
Yn
A
x]'l
YB
¥B
B$
— X

Para condensador total, y1 = Xp luego:

Xp = KiX1

Un balance de material general debajo de la bandeja superior y alrededor de la parte

superior de la columna se puede escribir como:

Vo=L1+D
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En condiciones de reflujo total, D = 0, por lo tanto, V2 = L. El balance de material
del componente para el componente clave ligero alrededor de la primera placa y la

parte superior de la columna es:

V2Y, = LiX + DX,

Luego, bajo las condiciones de las bandejas minimas, esta ecuacion produce y» = Xi.
La relacion de equilibrio para la placa 2 es:

y2 = Koxo

Esta ecuacidn se convierte en y2 = X1

X1 = KoXo

Sustituyendo esta ultima relacion en la ecuacion xp = Kix1, se tiene que:

Xp = Ki1Kax2

Continuando con este calculo para toda la columna, se puede escribir como:

xXp =K1Kz ......... KnKeXs

De la misma manera, para el componente de clave pesada, se puede escribir como:
Xy = KK, ... K KgXg

Reemplazando en esta ecuacion se tiene:

X _ KiK. K KgXg
Xo KiK. K KgXg

La razon de los valores de K es igual a la volatilidad relativa, por lo que esta Ecuacién

puede ser escrita como:

X X
_uD - alaz ...anaB _.B
XD XB

Si el valor promedio de la volatilidad relativa se aplica a todas las bandejas y bajo

condicion de bandejas minimas, esta ultima ecuacion se puede escribir como:
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Resolviendo esta ecuacion para el nimero minimo de bandejas, Nmin:

In| Xo%e
XpXp

min
Ine,,

Esta ecuacion es una forma de la ecuacion de Fenske. En esta ecuacion, Nmin €s el
numero de bandejas de equilibrio necesarias a reflujo total, incluido el recalentador
parcial. Una forma alternativa de la ecuacion de Fenske se puede derivar facilmente

para calculos de componentes maltiples que se pueden escribir como:

(DxD)(Bx'B)
(Dx’D)(BxB)
ne,,

In

min

La cantidad de clave ligero recuperada en el destilado es (Dxp). Esto es igual a la
recuperacion fraccionada de la clave ligera en el destilado, digamos FRp veces la

cantidad de clave ligero en la alimentacion que se puede expresar como:
Dx, =(FRy ) Fx«

De la definicidn de recuperacion fraccional se puede escribir:

Bx; =(1-FRy ) Fx

Sustituyendo estas ecuaciones y las ecuaciones correspondientes para clave pesada en

la ecuacion Nmin produce:

(FR,)(FR;)
(1-FR,)(1-FRy)

Ine,,

In

min

Una vez que el nimero minimo de bandejas tedricas, Nmin S€ conoce, la recuperacion
fraccionada de las no claves se puede encontrar escribiendo esta ecuacion para un

componente no clave y la clave ligera o pesada. Luego resuelve la ecuacion para FRnk,
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B 0 FRnk, p. Si el componente clave se elige como clave ligero, entonces FRnk, p se

puede expresar COmo

mln

94
FRNK,D — FR NK-LK

1-FR,

min
PR aNK LK

. Reflujo minimo: ecuaciones de Underwood

Para los sistemas multicomponente, si uno 0 mas de los componentes aparecen en
solo uno de los productos, se producen puntos pinch separados en las secciones de
stripping y rectificacion. En este caso, Underwood desarrollé un analisis alternativo
para encontrar la relacién minima de reflujo [7]. La presencia de no-claves pesadas
no distribuidas da como resultado un punto pinch de composicién constante a reflujo
minimo en la seccion rectificadora, mientras que la presencia de no-claves ligeras no
distribuidoras, se producira un punto pinch en la seccion de stripping. Consideremos
que el punto pinch esta en la seccion de rectificacion. El balance de masa para el
componente “i”” alrededor de la parte superior de la seccion rectificadora como se

ilustrd en la figura 24 es:

mlnyl n+l = L X; +DX

min “Yi,n

Las composmones son constantes en el punto pinch, entonces:

Xi,n—l = Xi,n | n+1 y tamblen yl n-1 yl n yi,n+1
La relacion de equilibrio puede escribirse como:

yi,n+1 = ml XI n+1

De estas ecuaciones un balance en la region de composicion constante puede ser

escrito como:

Lmin
VoinYina = m Yina + DX o

Definida la volatilidad relativa como ai = mi /muk y sustituyendo en la ecuacion

anterior se puede expresar después de reorganizar como:

57



a. DXi,D

Vmin yi,n+1 = L
a.

VmianK

El flujo de vapor total en la seccion rectificadora reflujo minimo se puede obtener

mediante sumando la Ecuacién anterior sobre todos los componentes como:

.Dx.
Vmin - vain yi,n+1 = Z al LI’D

min

VmianK

De manera similar, después del andlisis de la seccién de stripping, se puede obtener:

_V _ ai,St BXi,B
st,min Z L
i st,min
ai,St _V
st,mianK,st
Definiendo:

A = Lo y también: A, = _ L

min mHK st,min mHK,st

Estas ecuaciones se convierten en:

a; DX;
Vmin - Z T/i

a, BXi,B

y _Vst,min = Z

o= A

Para desbordamiento molar constante y volatilidades relativas constantes, A1 = A2 =
A que satisface ambas ecuaciones. EI cambio en el flujo de vapor en la etapa de

alimentacion (Avr) entonces se escribe como sumando las ecuaciones:

DX Bx.
AVF =Vmin _Vst,min = Z - }: ’ p },B
LT a4 — 4
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Combinando esta ecuacion con el balance de masa general de la columna y para el

componente “i”” puede ser expresado como:

a. FX. .
AV, = z —0;. _;‘

Nuevamente, si se conoce la fraccion g, el cambio en el flujo de vapor en la etapa de

alimentacion puede ser expresado como:
AVy =F(1-q)
Comparando etas dos Ultimas ecuaciones se tiene:

9[22

Esta ecuacion se conoce como la primera ecuacion de Underwood que se utiliza para

calcular los valores apropiados de A. mientras que la ecuacion:

_Vst,min = Z & BXi,B

C o — A,

se conoce como la segunda ecuacion de Underwood que se utiliza para calcular V.

Del balance de masa Lm se puede calcular como:

Lmin = Vmin-D

2.6. Estimacion del numero de etapas en Reflujo finito: Correlacion de Gilliland

Gilliland [8] desarroll6 una correlacion empirica para relacionar el nimero de etapas
N en una relacién de reflujo finita L / D al nimero minimo de etapas y a la relacion
minima de reflujo. Gilliland representd graficamente la correlacion con (N-
Nmin)/(N+1) como eje “y” y (R - Rmin)/(R + 1) como eje “Xx”. Posteriormente,

Molokanov et al. [9] representd la correlacién de Gilliland como:

(N=Nuw) ;o ( 1+54.4(R-R;, )/ (R+1) j (R-Ry.)/(R+1)-1
N+l 114117.2(R=Ryy, )/ (R+1) )| [(R=R,, )/ (R+1)]"
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Segun Seader y Henley [10], una ubicacion Optima aproximada de la etapa de

alimentacion, puede obtenerse utilizando la ecuacion empirica de Kirkbride [11]

como:
) 0.206
Npg 1 XakE Xik B E
N Xik,r J\ Xuk,D D

donde Nr y Ns son el nimero de etapas en las secciones de rectificacion y stripping,

respectivamente.
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CONCLUSIONES

Se concluye que al seleccionar un determinado modelo de destilar para requerimientos
de un especifico proceso se debe tener en cuenta la clase de especies que se van a
separar, del mismo modo las propiedades extensivas e intensivas ademas de la
composicion y otras propiedades termodindmicas y fisicoquimicas de los compuestos
a purificar o separar.

Los métodos presentados se basan en lineas de destilacion y célculos bandeja por
bandeja, y se sugiere una nueva estrategia para localizar la relacion de reflujo, el
numero de etapas y la bandeja de alimentacion.

Los balances de materia se resuelven desde el exterior (superior e inferior) hacia el
interior de la columna de destilacion (alimentacion), para asegurar que se cumplan las
composiciones del producto.

En este trabajo, se proponen varios métodos para el calculo de columnas complejas de
destilacion multicomponente. Estos procedimientos van desde los métodos
aproximados hasta un método riguroso, y se basan en conceptos geométricos muy
simples. Los resultados obtenidos estan muy cerca de los métodos rigurosos, pero

utilizan tiempos de calculo muy reducidos.
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