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Los procesos de separacion liquido-vapor incluyen principédma absorcion (y su operacion
inversa llamada despojamiento o “stripping”) y la desfitacUna sola etapa de equilibrio no
permite llegar a los niveles de pureza de los productosamre comercialmente y se debe
realizar una cascada de operaciones para mejorar sucéleldodas las operaciones en cascada,
la més eficiente por razéon de disefio es la cascad@rgracorriente a pesar de ser la mas
complicada de operar. Debido al alto nUmero de etapas qee seelnecesarias en los procesos
industriales, la complicacién de operacion causada poromdracorriente son plenamente
justificadas. Los procesos de absorcion suelen trabajarna sola seccion, mientras que los
procesos de destilacion requieren de dos 0 mas secciones.

Los procesos comerciales incluyen una gran variedad depocmmtes, sin embargo la
complejidad numérica asociada a la resolucion de los pmablehace que se suelen usar
programas comerciales costosos para la modelacion giatdas. Existen métodos muchos mas
sencillos que pueden ser aplicados a mezclas binarias Egtodos, principalmente graficos,
tienen la gran ventaja de tener el apoyo visual pam@gdeesentacion y la comprension del
fendmeno involucrado. Su uso en la industria es relagimterlimitado pero su ensefianza es un
paso incontornable para desarrollar en el estudianteddidad para relacionar las variables
involucradas en los procesos. Esto es todavia mae cigahdo se descubre que muchos de los
razonamientos realizados para las mezclas binariaapbean directamente a las mezclas
multicomponentes. Esta progresién pedagdgica se empletearapiulo.

La destilacion de mezclas binarias ha tenido un auge i@ustuy precoz, asociada
principalmente a la industria del etanol. Casas confesceon varios siglos de historia son un
testimonio indiscutible de esto. Sin embargo, hay atj@splos industriales muy representativos
de la destilacién binaria como la separacion (bendefteno) o de isbmeros como (n-butano, i-
butano), (n-pentano, i-pentano) o (o-xileno, p-xiler@)ras mezclas como (metanol, etanol),
(etileno, etano), (1,3-butadieno, vinil-acetileno)jlijehceno, estireno) que requieren de una alta
pureza son también sometidas a procesos de destilacion.
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Figura 5-1: Dos de las cuatro columnas de destilacion patadacion de “ron agricola
AOC ” de la destileria La Mauny, Réve Pilote, Martinica FWI (foto cortesia La Mauny).

En los problemas de absorcién, el concepto de meawdaicdies muy relativo. En efecto, el
proceso de absorcién consiste en hacer migrar un stdstle una fase gaseosa hacia una fase
liquida, pero el segundo componente presente en la fase ligsiddistinto del segundo
componente presente en la fase gaseosa. En térmsulatab, se trata de una mezcla ternaria,
sin embargo la fase gaseosa contiene exclusivamenteodgmnentes y la fase liquida contiene
también exclusivamente dos componentes, siendo el litico comuin en las dos fases.

5.1 METODOS QUE SE BASAN SOLAMENTE SOBRE
EL BALANCE DE MATERIA

Los procesos de absorcién y de destilacion por etapasstnen una cascada de equilibrios
termodinamicos (se supone que en las etapas teériasasea el equilibrio termodinamico). En
realidad, solo se logra un acercamiento al equilibriogyaficiencia de la etapa ha de ser incluida
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para tomar este fen6meno en cuenta. La interconelddlas etapas entre si se debe solo a la
forma en la cual fluyen las corrientes. En el casoahéra-corriente propio de estos procesos, los
balances de materia que se deben realizar van a nalatas composiciones y los flujos en cada

una de etapas. Los métodos mas sencillos presentadstaeseecion se encargan de resolver

solamente los balances de materia en las diferezte®ses de las columnas.

5.1.1 METODOS GRAFICOS EN ABSORCION

El proceso de absorcion se caracteriza por tener utoguiesente en la fase gaseosa, el cual va a
pasar a, o ser absorbido en, la fase liquida. Por emdedlida que el flujo gaseoso asciende en la
columna, parte de este flujo (la parte correspondiergelao) va a migrar de tal forma que el
flujo gaseoso ira reduciéndose. Cuando se alcanzan coimpesienuy bajas los cambios en el
flujo molar del gas se hacen cada vez mas desprecialgdesvez, el flujo liquido descendiente se
carga en soluto a medida que este desaparece de la fassagddefiujo liquido tiende a
aumentar durante su recorrido en la columna. Cuando lagos@ones del soluto son muy
pequefias, los cambios en el flujo liquido se hacen tamegpreciables.

El proceso de desorcidn, o stripping, ocurre en formataxente inversa. El liquido contiene
soluto, el cual ha de ser extraido de la fase liquidavgdée en una corriente gaseosa. En este
caso, es el flujo liguido que va disminuyendo a medida ququidi desciende, asociado por
supuesto a un aumento del fluo gaseoso en su ascenso. @ eoecaso de muy bajas
concentraciones, los efectos de la migracion de sdoto tan pequefias que no afectan
practicamente en nada los flujos liquido y gas.

Para representar la evolucion de las composicionedaaglo de una columna de absorcién, se
usan diagramas de composiciones. La ordenada represeat@dasicion del soluto en la fase
gas, es decir el componente 1. La composicién del gas qu#aiia el soluto (componente 2)
viene dada poryf=1-y;).. En la abscisa, es la composicién en soluto dask liquida que se
reporta. La composicion del liguido en el cual esta diswdlteoluto, o componente 3, es el
complemento de la composicion del solutg=1-x;).

5.1.1.1Grados de libertad
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5.1.1.2Balance en un absorbedor o un desorbedor

Aplicando la ley de conservacion de la cantidad de maakgdedor del envolvente de la figura
5-3, parte (a), se tiene:

Ly +G, =L, +G, (5-1)

El mismo balance aplicado al soluto conduce a:

Xiolo * YikaOra = Xk + Y16y (5-2)
(a) Absorbedor > — 1 (b) Desorbedor >
f, e \\\ e b e \\ 4
Flujo liquidode / ,~— ~\_ \Flujo gaseoso libre Flujo liquido [ 7 N\ Flujo gaseoso con
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> >
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Figura 5-2: Arreglo de las corrientes en un absorbedordgsorbedor.

Despejando la composicién de la fraccibn gaseosa, ge dlela ecuacion de operacion de la
columna de absorcion:

_ Lk + yl,lGl ~ X0 Lo
Yika = G X1k G
k+1 k+1

(5-3)
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Se ha insistido que tanto los flujos liquidos como vapmb@a a lo largo de la columna (excepto
con soluciones muy diluidas donde estos flujos son pradit@mconstantes), por ende la
pendiente de esta ecuacion cambia y no puede ser aproxrnadarecta.

Sin embargo, el flujo libre de soluto permanece corstgatque este componente no pasa a la
otra fase. Es decir el flujo de absorbente en la ca@uesnconstante y el flujo del gas de arrastre
es también constante. Se definen por ende las congesidibres de soluto y los flujos libres de
soluto de la forma siguiente:

X1k s Yik
Xp = A (5-4)
1-x, Ho1- Yik
X1k Lk = Xls,k I—E ; yLka = Y1S,kaS (5-5)
El balance por componente se traduce entonces por:
LS ys Gs —xS LS
S — Kk S 11~1 1,0 =0
e O . (5-6)
Tea T TG,

Ya que el flujo libre de soluto es constante, en estegonsistema de coordenadas, la linea de
operacion es una recta cuya pendienteL'Sq/fSS (obviando el indice de la etapa que ya no se
necesita diferenciar la corriente con este indiceseStermina de reordenar la expresion y al
reagrupar los diferentes términos, se llega a:

'S
S S

L
Y1S,k+1 = Y1S,1 +§(XLk - Xl,o) (5-7)
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Figura 5-3: Trazado de las etapas en un absorbedor y unetisorb

5.1.1.3Nocién de flujo minimo de absorcién o de gas de despojo

Normalmente, se conoce el flujo de gas de la cual sa dbserber el soluto. Si se cambia el flujo
de liguido de absorcion, la pendiente de la recta de operaaibia. Mas aumenta el flujo
liquido, mayor es la pendiente. Si la curva de operacidals@” de la curva de equilibrio, el
camino realizado por cada escalén es mayor, de lo eumrgluye que se requiere un namero
menor de etapas. Reciprocamente, al disminuir el flujdigdédo de absorcion, la recta de
operaciéon se “acerca” de la curva de equilibrio. El awanausado por un escalon es
sustancialmente menor y, por ende, se requiere un nunsyor rde etapas para alcanzar la
separacion. Si la linea operacion tiende a tocar lacde equilibrio, el avance del escalon es
infinitesimal y haria falta una infinidad de etapas pgawder progresar. Se conoce al flujo de
liquido que genera este fendmeno bajo el nombre de flajlmmnile absorcidon. En el caso que la
curva de equilibrio tenga la concavidad mostrada en la figufiajo se calcula por la relacion:
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(;J _ SyLNﬂ—:yLl - SyLN+1_Sy11 (5-8)
G

T syt _ S
min X],N+1 Xl,O yLN+l _S

I<1,N

Xl,O

Si la curva de equilibrio tiene una concavidad difereateedta de equilibrio puede llegar a tocar
la linea de operacién en un punto diferente al de la sdétidiquido. En este caso, se debe
determinar el caso de tangencia que corresponde al ppimeh™entre operacion y equilibrio.
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Figura 5-4: Nocion de flujo minimo en un absorbedor y unrbdesor
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En el caso de un desorbedor, este fendmeno puede seecudnfe.

5.1.1.4Formulacién analitica en caso de soluciones diluidas

En muchos casos industriales, y debido al aumento dedagciones legales principalmente en
cuestiones ambientales, se estad llegando a exigir deodasaciones de absorcidn unas
composiciones cada vez mas extremas. El caso de tandoacion por el sulfito de hidrogeno

ejemplifica particularmente este problema. Las deyeesidnlerados por las normas son del
orden de los ppm. En estos casos, los flujos molaregrsoalmente constantes ya que:

S S
: : . . . . 1
[, =523k =S 1 =I5 G =GS=
X1k 1=X Yik 1=y

Ge =Gy (5-9)

En un gréficoy vs. x, la linea de operacion sigue siendo una recta. Adiciemédma muy bajas
concentraciones, la curva de equilibrio varia tambi@rfoema lineal. El conteo de etapas se
traduce finalmente en una secuencia de escalones cdosteutre dos rectas.

Haciendo un balance alrededor de la primera etapa, ynolovél subindice para el flujo, se tiene:

L G-x, L
Yio = <Xt Yo =

L
G G =ynt E (Xl,l - Xl,o) (5-10)

Introduciendo el coeficiente de distribucion (constaatguye el equilibrio es lineal), se llega a:

(Xl,z - Xll) = K_LG (Xl,l - Xl,o) (5-11)
1

Si se introduce el factor de absorcién= L/ (K1G), la expresion se transforma en una expresion
recursiva muy sencilla:

(Xl,z - Xu) = Ai(xll - XLO) (5-12)
Aplicando la misma ecuacién a la segunda etapa, se tiene:
(xlv3 - Xl,z) = Ai(xl'2 - Xl,l) =A (xLl - xm) (5-13)
Esta formulacién es vélida hasta la etBlphajo la forma:
(Xl,N+1 ~ XN ) = Ai(xl,N - XLN—l) =A (XLN—l - Xl,N—z) == A (Xll - XLO) (5-14)

Sumando las ecuaciones 5-12 hasta 5-14 permite hacer desapemdee una de las
composiciones intermedias:
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(Xl,N+l - Xl,l) = Ai(xl,l - X1,0)+ Aiz (Xu ~ X0 ) Tt AiN (Xl,l - Xl,o) (5-15)
Sumando finalmente la diferendi&m - Xl,O) de ambos lados y reagrupando conduce a:

(Xl,N+l - Xl,o)

=1+ A +A +.. .+ A" (5-16)

La sumaZz de losN primeros términos de la progresion geométrica de rAzd@s muy facil de
evaluar:

S=1+A+A + A+ A (5-17)

Multiplicando esta sumatoria por la razén conduce a:

AZ=A+A+A +. A (5-18)
El valor de la sum& se obtiene restando las dos expresiones anteriores:
qA-1)=A"-1 (5-19)
llegando finalmente a:

Noétese que esta expresion es valida exclusivamente claaraidn es diferente de la unidad. En
este Ultimo caso la sumatoria tiende sencillameitela

Multiplicando el inverso de la ecuacion 5-16 pgér en el numerador y en el denominador y
reemplazando la sumatoria por su nueva expresion condaceoadcida ecuacién de Kremser
que hace aparecer la fraccion no absorisidga. Dicho fraccion mide la relacion entre el flujo
molar del componente 1 saliendo (menos lo producido pauébeio si el liquido no entra puro)
entre el flujo molar entrante de este mismo compong@agtandole también lo que entraria si el
liquido de absorcion no entra puro):

_K _
o, =" o AL (5-21)

Yine = lelo A1N+l -1

o su forma reciproca:
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Lnl: Yina ~ KXo (1_1j +1:|

N = Y~ lelo A1 A1
Ln[A]

Existe otra variante a la formula de Kremser quesiste en calcular la fraccion absorbida del

componente 1. Se obtiene restandole la unidadférdaula 5-21. Este valor es también por
supuesto siempre inferior a la unidad.

(5-22)

-K _
Mo =1m By =1- Ju= e g (5-23)
Yine T lej,o A& -1

gue se transforma finalmente en:

y]_,N+l - yl,l - AlNJrl - Ai (5_24)
Yina ~ KXo AlN !

Na =

Una formulacién muy similar puede ser deducida @& columna de despojamiento, usando el
factor de desorci6§=1/A;: Para la configuracion de un desorbedor, los ddcsntrada son esta
vez L, (en flujo y composicion) y la especificacion qeedsiiere alcanzar define la composicion
xn. Haciendo un balance de materia en el componeairededor de la ultima etapa conduce a:

Xinabna + YiwaGua = XLy + VinGy (5-25)
Con la hipotesis de flujos molares constantes gregegando, se obtiene
B =Xinaa ) = (Voo = Yin J6 (5-26)
Introduciendo el factor de desorcién conduce xpeiesion:
(Xl,N - Xl,N—l) = Sl(xly,M = Xin ) (5-27)

Esta expresion recursiva puede ser transformadaaiforma similar a la expresion desarrollada
para un absorbedor, llegando finalmente a la ekpreke la fraccion no desorbida:

— yLN+l/Kl_X1,N — Sl_l

: (5-28)
= yLN+l/Kl ~Xn §-1
Si se transforma la expresion anterior se pueder lzsgparecer la fraccion desorbida:
X —X N+L _
Na=—an X S =S (5-29)

yl,N+l/Kl X SlNﬂ -1
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La version gréfica de las expresiones (la figura esigmantanto para absorcidbn como para
desorcion) permite evaluar rapidamente el nimero de et@gasarias para lograr una tasa de
absorcion dada.

N=co '/"- ? N=5

/%/
/

0.8

/)

/ Yina = Y — A1N+1 - A1

M = p”
/ - Yine ~ lej,o AiN -1
0.2

\

Ny = Xin X
s1 N+
yl,N+1/K1 — Xy Sl -1

\

N=2

0.4 /

N+ _q

Fraccion absorbida o desorbida

o

0 0.5 1 1.5 2
Factor de absorcion ou de despojamieAto §

Figura 5-5: Ecuacién de Kremser para un absorbedor o un dimpoja

5.1.2 METODO DE MCCABE Y THIELE EN DESTILACION

La operacion de destilacion, a diferencia de la operatgdabsorcion, consiste en hacer migrar
los dos componentes presentes en la mezcla binagmo&#so de evaporaciéon del componente
volatil esta asociado simultdneamente a un procesordieesacion del componente pesado. El
agente necesario para el proceso de evaporacién/condanssacl calor, razén por la cual se

debe disponer de una fuente caliente para favorecer @sorae evaporacion del componente
pesado y de una fuente fria para favorecer el procesondersacion del componente volatil.

Cuando los dos componentes pertenecen a la misma fatoiiaalcanos por ejemplo), la entalpia
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de vaporizaciobn molar especifica es muy similar, ragon la cual la evaporacién de cierta
cantidad del componente pesado requiere aproximadamentensenk cantidad de energia para
la condensacién de la misma cantidad de materia del cemigowolatil. En otras palabras, el
liquido que se evaporo ha sido reemplazado por la mismaamté materia que se condenso.
En realidad las hipétesis asociadas al método de McCabielg son las siguientes

» Presion constante en la columna

» Equilibrio termodindmico en las etapas

* Columna adiabética

* Flujos molares constantes en cada seccion

La ultima hipétesis tiene como consecuencia que el dmlale energia es irrelevante (en
destilacion multicomponente, se conoce esta restnictino hipotesis de Lewis), lo que conduce
a una simplificacion sustancial como fue propuesto en 192bpautores mencionados.

5.1.2.1Grados de libertad

Una columna de destilacién tradicional esta constituidades secciones separadas por una
alimentacion. En la zona del tope, denominada secciGrealificacion (o enriquecimiento), se
utiliza un condensador, mientras que en la zona del fatlmmminada seccién de despojamiento
(o empobrecimiento), se usa un rehervidor. Es la dfe&esntre la temperatura del tope y del
fondo asi creada que permite establecer un gradiente derdéumpgey por ende un gradiente de
concentracion, entre las diferentes etapas.

Existen dos tipos principales de problemas que se debdvereso destilacion: los problemas de
disefio de la columna y los problemas de evaluacion.

5.1.2.2Balance global en una columna tradicional

Partiendo del principio que la alimentacion esta perfemtéanconocida en flujo, composicion y
condiciones termodinamicas, un balance global alrededtwrddela columna conduce a relacionar
directamente los flujos de salida con los flujos de datra

F=D+W (5-30)

Si se aplica este mismo balance a uno de los compsn@hteolatil por ejemplo que se tomara
como componente 1)

Fz,r = DX p + Wiy, (5-31)
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Al conocer completamente las variables correspondienta alimentacion, estas dos ecuaciones
definen cuatro variables adicionales que son los flupsyposiciones del destilado y del residuo.
Basta en fijarse dos variables independientes para qumlaice de materia global esté
perfectamente definido. Se suelen fijar la composicidprelucto de tope y la composiciéon del
producto de fondo, sin embargo un flujo y una composicion pueahainién ser especificados.
Los dos flujos salientes no son independientes y no psed@&specificados simultaneamente.

De forma mas general, una columna compleja esté tatrdefinida si todos los flujos entrantes
se conocen completamente (flujo, composicion y conditddmodinamica) y si se tiene tantas
especificaciones independientes como hay flujos sadiente

5.1.2.3Balance en la zona de rectificacion

La seccion superior de la columna, es decir la zonaatificacion, se encarga de concentrar la
pureza del componente volatil. Esta operacion se realediante una secuencia de etapas de
equilibrio conectadas entre si a través de flujos etramorriente. EI condensador ubicado en el
tope de la columna tiene como propdsito crear el flgidd necesario que se opone al flujo
vapor ascendente. Si se hace el balance de mategdseatapa y la etapae+1, se obtiene:

V., =L, +D (5-32)
Si se desea conocer la conservacion solamente dpboemte volatil, se aplica el mismo balance
de la forma:

ve+lyle+l = Lexle + DXLD (5-33)

Despejando la composicion de la fase vapor en la eteppermite obtener:

L, D
Yien = V_ Xie +V_ Xip (5-34)

e+l e+l

Cabe sefialar adicionalmente que la hipétesis de flujter@soconstantes por seccidén se traduce
por:

(==l =l ==L =L (5-35)
V,=..=V, =V, =..=V, =V (5-36)

Reemplazando los flujos por sus expresiones sin los stsnchnduce a:.
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L D
Y1,e+1 = Vxl,e +VXLD (5'37)
Esta expresion indica que la operacion entre la compodiel liquido que cae de la etapg el
vapor que sube de la etapal puede ser representada por una recta en un diagrama de
concentracionyx. La pendiente de esta rectal'dsi :

La relacion de reflujo se define como la proporcién deidb que recircula (refluja) hacia la
columna entre el flujo de destilado que sale.
R = LO =

= (5-38)

L
D
Siendo el flujo liquido constante en la seccién bajdilaétesis de McCabe y Thiele, la expresion
puede ser escrita sin el subindice 0. Reemplazando endaid@t de la recta de operacion, la
expresion de dicha recta se transforma en:

R 1

+ 5-39
R+1Xle R+1XlD ( )

yl,e+l =

Si se reordena la expresion en forma adecuada, se puediaraguiEionalmente que esta recta se
caracteriza por pasar, cualquier sea el valor de su peendﬁilﬁRﬂ), por el punto de
coordenadagx, ,; X, | -

Yienn " %ip = (Xj,e - XLD) (5-40)

R+1
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Balancesn las zonas de
enriquecimiento y desorcién

A ERICIINIIN IR SR
L'k,
i *7 - v
—|Lk VH Etapa e+1 e
. |i ‘ Etapa k R+1 in
NI Y V R+l
*Vkl Lk+1

_I + Etapa k+1

<[

Figura 5-6: Representacion grafica de los balances enrdas de enriquecimiento y de
desorcion.

5.1.2.4Balance en la zona de desorcién

De forma similar, en la zona de empobrecimiento,ebenvidor tiene la funcion de evaporar
creando asi una corriente ascendiente que se encuamihficgo liquido que baja por debajo de
la alimentacion. En esta seccién, el componentepedado se va concentrando a medida que
baja en la columna, o lo que es mas real, el volashprece a medida que la temperatura
aumenta en los ultimos platos. El balance de materipaga&entre las etapas d+1 y el fondo

se traduce por la expresion:

Vg =Ly -W (5-41)
Si se desea describir la conservacion del componelét o se tiene:

vd+1yLd+l = Ld X1 g _val,w (5-42)
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Reordenando, viene:

L, W
0 Xig — = Xuw (5-43)
Vd+l Vd+l

Yiga =

Observando que los flujos son constantes tambiénzeméade desorcion:
Ly ==L, =Ly, ==L, =L (5-44)
Vi, =..=V, =V, =..=V,, =V, =V (5-45)
la ecuacion del balance se transforma en:

L wW
Yid41 = v Xig ~ V Xiw (5-46)

Esta expresion indica que en un diagrama de distéhb, la composicion del vapor que sube de la
etapad+1 esta en operaciéon con la composicion del liqgige cae de la etaplgpertenecen a una
misma recta de pendienté/V". Si adicionalmente se reorganiza la expresionpserva que esta
recta pasa, cualquier sean los valores del tréifigido-vapor en la columna, por el punto de
coordenadagx, , ; %, | -

s

L
Yiga = Xow = V (Xl,d - Xl,W) (5'47)

5.1.2.5Balance a nivel de la alimentacion

La alimentacién, bien sea liquido saturado, vapdurado o parcialmente vaporizada afecta el
balance de materia entre las secciones. De formarglese puede realizar el balance de materia
correspondiente a la expansion subita (flash) dénieentacion al entrar en la columna. El balance
global se escribe:

F=L.+V, (5-48)
El mismo balance, escrito en términos del comp@neoitil se traduce por:
zeF =X Le + ViV (5-49)
Al introducir la fraccion vaporizad#. :VF / F , la expresion se transforma en:
e == B)Xr + B Yir (5-50)

Si se expresa ahora en términos de las variablelfiadeama de distribucion, la relacion es:
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1
XlF +—

B - B
Esta recta, de pendient(gﬁ —1)/ [ se caracteriza adicionalmente por pasar por elopde
coordenada%zlvv ; le}- Esto se hace obvio si se transforma la expresion

(8-1)
B

Z,s (5-51)

Yie TZ4F = (Xl,F - ZLF) (5-52)

Es interesante notar que la interseccion de ldagee las zonas de enriquecimiento y desorcidon
se cortan en un punto que pertenece a la rectiarétacion. Esto no ha de sorprender ya que si
se resta al balance sobre toda la columna, la cawibn del balance alrededor de la zona de
rectificacion y del balance en la zona de desorcé& obtiene el balance de la alimentacion
descrito anteriormente. El punto de intersecciopedde solamente de las composiciones del

destilado, de la alimentacion, de la relacion d#ujeey de la fraccion vaporizada de la
alimentacion. Las coordenadas de este punto videwgas por:

{X _B% =R+l :(ﬁ—l)xD—RzF}
" B-(R+) ' B-(R+])

(5-53)
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Balance alrededor de la alimentacién

L,
—|+ Etapa 1 50

m Etapa e £ =05 \\\

AN
_I* Etapa e+1 N |

Lk yF ...............................
. I —] Etapa k A\
Ha<ALY VAR B=1 \ B-1

=sxx il ) L —7—54 5

il /

|—

._I + Etapa k+1

Et; d
Mool ™

41

—I* Etapa d+1

I|— Etapa N-l X XF z %

Figura 5-7: Combinacion de las rectas de operacion alrededaralimentacion.

Al realizar el balance de materia alrededor del enmtdvade la alimentacion, se llega a la
expresion:

F+V.,, +L, = (\/k+l +V, )+ (Lk +L, ) = N)kﬂ + (L)k (5-54)
Transformando los flujos con la hipotesis de McCabel@hla expresion se transforma en:
F+VHl =+, )+ (L+L. )=V +L (5-55)
Este mismo balance conduce a una relacion entreujos flquidos y vapor en cada seccion. En

efecto, se observa que el liquido que entra en la zona sbecide ha sido obtenido de la
superposicion del liquido que cae de la etapae la fraccion liquida de la alimentacion.

L'=L+L, (5-56)

De la misma forma, se tiene que el vapor que entra eonia de enriquecimiento es igual a la
suma del vapor que sale de la zona de desorcion masciatrsaporizada de la alimentacion.
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V =V'+V, (5-57)

Estas relaciones son muy importantes en el momeniotdensicidon de una seccion a otra. Cabe
aclarar que la operacion correcta para relacionarvégrde un balance de materia el ultimo
liquido que cae de la zona de rectificacion con el prirmpovque sube de la zona de desorcion
puede ser escrito:

ViaYicer =V Yior Ve Yie = Lx, + D, (5-58)
Este mismo balance, tomado alrededor de la zona de id@scooduce a:

Vi Yaor Wiy = Lox + Lex e = Lxg, (5-59)
La recta correspondiente es:

L DX —VeYie _ L X — W
ylk+1_vxlk+%_v, Xl,k F Fv X (5'60)

Esta ecuacion parece ser menos obvia de repreggafmamente, sin embargo si se calcula su
interseccion con la recta de rectificacion:

v,yL|<+1 +VF Yir = Lk Xyt DXl,D :WLk+l (5-61)
se obtiene como solucion=1y, .
Si ahora se busca la interseccion de esta rectla e@mmacion de la zona de desorcion.
X + Le X =V Y0 —Whyy, = Lxg, (5-62)
la solucion esx=x, . .

Por ende, la recta caracteristica de la transembre el liquido que cae de la zona de rectifigacié
con el vapor que sube de la zona de desorcion pais@l puntoy=y,. de la recta de
rectificacion y el puntax = x, . de la recta de desorcion como se puede apreclarfigora .
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(a) Vista general (b) Vista ampliada

Xg Z

Figura 5-8: Construccién de la recta intermedia para umardition parcialmente
vaporizada.

Si se generaliza el concepto de fraccion vaporizadayesde lograr explicar retroflujos de liquido
o de vapor en la columna. Estos casos particulares puedeatescritos facimente por las
relaciones:

=L+l =L+Q1-8)F (5-63)
V=V+, =V+[F (5-64)

Si [ es superior a la unidad, el liquido es sobrecalentadadeti& evaporar el liquido que baja de
la zona de rectificacion. Por ende, el liquido que lledgaralo es inferior al liquido que proviene

del tope. Simultaneamente, el vapor en la zona deicaciifn es superior a la suma del vapor
gue viene del fondo y del flujo de alimentacion.fSés inferior a la cero, la alimentacion es
subenfriada. Parte del vapor que sube de la seccion de dsrmmmdensado por la alimentacion.
El liquido que llega a la seccidén de fondo viene siendstencaso superior a la suma del liquido
gue baja de la zona de rectificacion y al flujo de altagidn. En contraparte, el vapor que llega a
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la zona de rectificacion es inferior al vapor que vieled fondo. Todos estos casos estan
resumidos en la tabla .

Tabla 5-1: Generalizacion de la fraccion vaporizada dénfeentacion.

B Descripcion Liquido Vapor Gréfico
<0 Liquido subenfriado U'SL+E V <V’
A
0 Liquido saturado U'=L+FE V =V’ #\
A
0<B<1 Parcialmente vaporizado | <|'< | +F V<V <V'+F ﬁ%)
A
1 Vapor saturado L'=L V =V +E +/’
A
>1 Vapor sobrecalentado L'<L V>V+E ‘HA

5.1.2.6Conteo de las etapas

Una vez obtenidas las distintas rectas de operagdas secciones de la columna, el conteo de
etapas puede ser realizado. El proceso de destilaminsiste en realizar una secuencia de
equilibrios termodinamicos y de operaciones enrecntriente. En el diagrama de distribucion,
se han representado tanto el equilibrio como cadade las rectas. Si se empieza desde el tope
de la columna, se ubica en el eje x la composidéndestiladox,,. Dado que se usa un
condensador total, la composicion del vapor guedsal primer plato es idéntica a la composicion
del destiladoy,;, = X, ,. Se ubica este punto en la ordenada. En la prigtaga, el liquidox,,

esta en equilibrio con el vapgr,, ubicando asi la primera etapa tedrica en la adevequilibrio.

La composicion del liquido obtenido se lee en tedi vertical construida a partir de este
equilibrio. Para pasar del liqguido que sale deheriplato hacia el vapor que sale de la segunda
etapa, se debe realizar un balance de materia,repyasentacion en el gréfico el la recta de la
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zona de rectificacion. A partir de la coordenada del liguido se busca la interseccion con dicha
recta para obtener la composicidn,. Este proceso se repite a partir de este nuevo vapor
alternando apoyos sobre la curva de equilibrio y solmecta de operacion como se aprecia en la
figura 5-9. Si se trata de un problema de disefio, se cambiecta de operacion la primera vez
gue el vapor tiene una composicion inferior a la comoside la corriente vapor de la
alimentacién. Se apoya la construccién una vez s@bredta intermedia de la alimentacion
(n6tese que se puede apoyar solamente una vez sobrecestgarque su ancho es el ancho de un
solo equilibrio) y se termina el procedimiento alted@mequilibrio y operacion con la recta de la
zona de desorcién hasta obtener una composicién mferigual a la especificacion de fondo.
Este mismo procedimiento puede ser ejecutado desde el fe&md@ste caso, se ubica la
composicion del residuc,,, en la abscisa. Se obtiene de la curva de equilibnamr de la
dltima etapa tedrica del fondo a la vertical de este piytg en este caso). Este vapor esta a su
vez en operacion con el liquido que cae de la etapa ant@rimlongando la horizontal hasta
cortar la recta de desorcion permite generar la comosic,. El proceso de conteo se repite
en forma similar a la descrita anteriormente hastiamb@r de recta una vez a nivel de la
alimentacion y seguir el procedimiento con la rectaedéficacion hasta obtener una composicion
del vapor y,, superior o igual a la especificacion de pureza del destilalseleccion entre
iniciar el conteo por el tope o iniciar el conteo pbfondo debe ser guiado por el tipo de control
gue se usa en la columna. Si la temperatura del conderjpad@nde del reflujo y del vapor de
cabeza de la columna) esta fija, la composicion tambsta fija el conteo e inicia en el tope.
Siendo el calor del rehervidor dependiente
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(a) Conteo de etapas empezando (b) Conteo de etapas empezando
en el tope en el fondo

2

Figura 5-9: Conteo de las etapas con el método de McCHtielg.

5.1.2.7Influencia del reflujo sobre el nimero de etapas: NUmero minimo de etapas

En el andlisis del balance de materia en la zonadfiicacion, se ha observado que la pendiente
de la recta de operacion se podia expresar solamentmaidnfdel reflujo. La expresion de la
pendiente es:

R
R+1

(5-65)

Esta pendiente es obviamente inferior o igual a la unldachumento de la relacion de reflujo se
traduce por un aumento de dicha pendiente. Por ende, laleeofgeracion tiende a “alejarse” de
la curva de equilibrio. Este aumento se traduce en un anirdehtamaio de los escalones en el
proceso de conteo de las etapas. En la zona de reddificka pendiente tiene una forma un poco
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mas compleja pero puede ser también escrita en térdeniasrelacion de reflujo y de la fraccion

vaporizada de la alimentacion.

e ' RD+(1- B)F
V' (R+1)D-8F

(5-66)

Esta vez, a pesar que sea menos obvio, se puede afirmarppreliente es superior o igual a la
unidad (el hecho que el destilado es siempre inferioraiinentacion justifica esta afirmacion).
En este caso, un aumento del reflujo se traduce por unmwbgin de la pendiente. A nivel del
grafico, esto se traduce por una articulacion de lassratrtiededor de la alimentacién, pivoteando
estas dos rectas alrededor de los puntos fi@s> } v {xw; xw } para el fondo y el tope
respectivamente. De este modo, la recta de operacidesdecion también tiende a alejarse de la
curva de equilibrio. Los escalones de la zona de des@woivtambién més grandes.

Se deduce entonces que si se aumenta el reflujo, se reguiaeteanero menor de etapas para
llegar a la misma especificacion. Este hecho se puedeiapgraficamente en la parte (a) de la
figura 5-10.

Al aumentar en forma considerable el valor del reflge,decir haciendo tender su valor al
infinito, se observa que la pendiente obtenida tienealor ¥nfinito en el numerador y un valor
infinito en el denominador. Es facil levantar la ireetinacion haciendo el cambio siguiente:

R 1 1

et VR 1140

(5-67)

De la misma forma, se demuestra que la pendiehtiiende a 1 cuando la relacion de reflujo
tiende al infinito. Las rectas de operacion se wathén en este caso con la regta El tamafio

de los escalones es maximo y por ende el numeretajgas necesarias para satisfacer las
especificaciones de composicidn es minimo. La sgmtacion grafica del nimero minimo de
etapas se muestra en la parte (b) de la figur@. & aprecia que la construccion grafica se
reduce a una secuencia de calculos de equilideocioeados entre si a través de la bisectriz. Este
hecho puede ser facilmente escrito en términosulec®nes. Para el componente 1, se tiene:
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X p = Y11 = KypXqy
Xy1 = Yoo = KXy,

Xl,2 = yl,3 = Kl,3xl,3

(5-68)
XLN—l = yLN—l = KLN—lxl,N—l
Xin = Yin = KinXon = Ko Xow
Reemplazando cada término en la ecuacion anteridegsed:
X p = Ky KK Ky Ky Xow (5-69)
La misma ecuacién puede ser escrita para el componente 2.
X0 = Ko Koo Ko g Ko 1 Ko Xow (5-70)
La division de ambas ecuaciones conduce a:
Xp KKK KaKoy X (5-71)

X2,D K2,1K2,2K2,3"'K2,N—1K2,N X2,W

Haciendo aparecer la volatilidad relativa en la etapg;i= K,; /K,; , la expresion se transforma
finalmente en:

X X
1D _ 1, W
=010 015 5015 3-- U1y N1 1oy (5'72)

X2,D X2,W

Si se prefiere usar una sola composicion, la ecuacion es

X1,D — Xl,W 5 73
1- = 01510150153+ U1 N4 12N 1- (5-73)
Xl,D XLW
Se ha comentado ya en la descripcién de las propiedadesdieamicas, que la volatilidad
relativa varia relativamente poco sobre cierto radgotemperatura (la presion se supone
constante en la torre). Si se trabaja con la Vidkdi relativa promedioa,, la expresion,
conocida como ecuacion de Fenske, se obtiene direcar(@ntialor de N corresponde al
namero minimo de etapas tedricas en la columna).

= ) (574

Otra forma clasica de la expresion es:
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X p 1- Xy

1- Xp X

log(a,)

log

(5-75)

min

(a) Influencia del reflujo sobre el (b) NUumero minimo de etapas a
ndmero de etapas reflujo total (infinito)

3 yd 4

Figura 5-10: Aumento de la relacion de reflujo hdatobtencion del nimero minimo dé
etapas.

174

5.1.2.8Reflujo minimo

De la misma forma que se ha estudiado el aumerntealte de la relacion de reflujo sobre el
conteo del nimero de etapas, se entiende que pfrgé una disminucion de la relacion de
reflujo se traduce por un aumento del nimero deastd as rectas de operacion se acercan de la
curva de equilibrio y los escalones se reducenaemi$ma proporcion. Hace falta un mayor
namero de etapas para llevar a cabo la destilacidria misma calidad de separacion. Si se sigue
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reduciendo el valor del reflujo, las lineas de operac®acgrca paulatinamente de la curva de
equilibrio, hasta llegar al caso limite en donde la ap@natoca el equilibrio. Este punto,
conocido como “pinch point” corresponde a un escaléntdeaahfinitesimal. La separacion es
por ende practicamente nula y la composicion de dos mattsecutivos tiende a ser la misma.
Hace falta en consecuencia un nimero infinito de efzguasrealizar la separacion.

En los casos tradicionales de equilibrio como los reptados en los gréaficos anteriores, se
observa que el tamafio de los escalones es mas pequleripoea cercana a la alimentacion. Al
reducir el reflujo, se entiende que el primer punto de ctm&atre equilibrio y operaciéon ocurre
a nivel de la alimentacion. Este fendbmeno se apetia parte (a) de la figura 5-11. Si se desea
expresar el valor del reflujo en esta posicion, bastasar la definicion de la pendiente en la zona
de rectificacion e igualarla a la pendiente de la rgatapasa por el puntod; o }y por el flash

de la alimentacion. La expresion es:

X —
m= R - 1D yl,F (5'76)
R+1 X=X
Despejando el valor d® se llega a:
R= 0 "N (5-77)
Yie = X

Basta en calcular el flash de la alimentacion paieasel reflujo minimo. Si adicionalmente la
volatilidad relativa es conocida en la alimentaciési(es constante), se tiene:

X = Tior Xir
1.D
(alZ,F _1)XLF +1

Ruin = (5-78)

Ao X r _
(alZ,F _1)X1,F +1

X,

gue se simplifica en:

(5-79)
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(@) Reflujo minimo (b) Reflujo minimo
(“pinch point” en la alimentacién) (“pinch point” en rectificacion)

Figura 5-11: Diferentes formas de obtener el reflujo ngnim

En la parte (b) de la figura 5-11, se representa un equildu@®genera un “pinch point en la zona
de rectificacion. En esta figura, se ha han represeffdaddapas contando desde el fondo, pero el
mismo fendmeno se hubiera observado contando desdeeel to

5.1.2.9Condensador parcial y mixto

El caso descrito anteriormente para la zona de pediifin corresponde a un condensador total.
El método de McCabe y Thiele se aplica también a caadenes parciales (la salida de destilado
es exclusivamente en fase vapor) o a condensadorassrsd produce destilado tanto liquido
como vapor, ambos en equilibrio). La relacion de refldgfinida originalmente como la relacion
entre el liquido recirculado a la columna y el destiladfAeisde medir experimentalmente para
un condensador total. La relacibn es molar, pero camsodbs fluidos tienen las mismas
caracteristicas composicionales y termofisicas, déacidon es vdlida también en flujos
volumeétricos. Sin embargo para un condensador parciakim,ngl destilado medido en fase
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vapor usa instrumentos distintos a la medicion del refldjpcolumna. La evaluacion en planta de
la relacion de reflujo se hace mas laboriosa.

Si se hace un balance alrededor del envolvente super@elpzomponente volatil, (esta ecuacion
es similar a la ecuacion 5-33 pero el flujo de salida psrwano liquido) se tiene:

ve+1y1,e+1 = I;exl,e + I:-)yl,D (5'80)

por lo que la recta de la zona de rectificacion es:
L D
Yien = v Xt V2 Yip (5-81)

De la misma forma que se ha observado en el caso dmdersador total, esta recta pasa por el
punto de coordenadbylyD;le}. La construccion correspondiente es absolutament&rsiahi
caso de un condensador total, siendo el primer escatdmrespondiente al condensador parcial
y el segundo escaldn el correspondiente al equilibrioaimamica en el primer plato fisico de la
columna.
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Figura 5-12: Construccién de McCabe y Thiele con un condengarcial.

En el caso de un condensador mixto, las definicionesenons generalizadas. Al tener una salida
adicional, se debe tener una informacién complementar& resolver el problema. No se puede
fijar simultdneamente una composicion para la salidaygassalida liquido ya que estas dos
composiciones estan relacionadas a través del equilibrimodindmico que ocurre en el
condensador. Las especificaciones deben ser del tipooamzosicion y un flujo o una relacién
entre estos flujos. Los balances de materia tantoaglmimo para el componente volatil se
transforman en:

V.. =L +D +D, (5-82)
ve+1y],e+1 = I;eX],e + I:-)Lxl,D + I:-)V yl,D (5'83)

La recta que se deduce de estas ecuaciones es:
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L D, x,, +D,V
ylye+l:\7x + L“',D i VvV 71D

e Y (5-84)

Cabe observar que si se define la composicibon promedio dbstilado
25 =(D X0 + Dy Yo )/ (D + Dy ), la recta anterior pasa por el punto de coordentglasz, . }.

El vapor y el liquido que salen de la columna estan enlipiermodinamica, razon por la cual
el punto correspondiente se ubica directamente en la darequilibrio a partir del dato conocido
(xlD 0 ylyD). La composicién del liquido que se refluja a la columndaewisma que la del
liquido que sale por el destilado. El vapor que sale del pgitagp esta en operacion con el
liquido que reingresa a la columna. Subiendo desde la congposigi hasta la linea de
operacion permite obtener la composicigy de dicho vapor. El procedimiento sigue de forma
tradicional a partir de este punto.

)
,’ « e Balance con un condensador mixto
| :

| " Etapa 1 /
A /
:

\

/ Wwr———mm—m————————= ~

/
- lle—r Etapae - [

B AG wa B TTTS
ﬁ Etapa e+l /
.

Etapak

ii‘ *LEtapa k+1 |

=

|
t Etapad :
fvd Aok |
—u Etapa d+1 |
LN —}/N#t .
l— Etapa N-1
. X1 XO:XD ZD
\__/ W
I_—> Etapa N
Ly

w

Figura 5-13: Construccion de McCabe y Thiele con un condensaixto.
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5.1.2.10 Entradas y salidas multiples (columnas complejas)

El método de McCabe y Thiele se presta al estudio de nafioomplejas. Estas se caracterizan
por tener varias entrada y/o salidas. Si bien en agétil binaria este caso no es frecuente, se
podria usar sin embargo para producir dos calidades distintassrdismo producto (por ejemplo
en una destilacion metanol-agua, se podria obtener rhetduostrial y metanol de laboratorio a
partir de una sola alimentacién. En el caso de dosrdafmienes, se podria tener dos reactores en
paralelo que producen la misma mezcla binaria pero copasiciones distintas y querer usar
una sola columna para la purificacién del producto. Introdasirdos productos en forma de
mezcla es menos eficiente que introducir cada uno de dmkigios a niveles distintos de la
columna de destilacion.

En el caso de dos alimentaciones, el balance enna de rectificacion arroja exactamente el
mismo resultado que aquel obtenido en la ecuacion 5-33. &ekdizin balance de materia sobre
la segunda seccion (o seccién intermedia) de la coluonduce a:

V'+F =L'+D (5-85)
El mismo balance para el componente volatil se tragace
V'Y1,i+1 + Flzl,Fl = L'X],i + DXl,D (5-86)

Si se desea expresar la relacion entre las compasscaan las corrientes que se cruzan entre la
etapa y la etapa+tl, los balances deben ser combinados de la forma siguient

L Dx,, - F
Yiia = 50 X +leZ1Fl

7 (5-87)

De la misma forma que se ha mostrado en el caso deolumana tradicional, la interseccién de
esta recta con la recta de la seccion de rectifiscamddrre en la interseccion que tiene esta misma
recta de rectificacién con la recta del flash de kmgra alimentacion.

Para la recta de la zona de desorcion, la ecuacion peedscsita de dos formas (equivalentes
entre si a partir del balance sobre toda la columna).

Vi= ("D - F, - F, = "W (5-88)

Cuya version en componente volatil es:
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V" Yidga = L"X],d + DXLD - Fllel - I:.zzllzz = L"Xl,d _\le,w (5'89)
y la recta de operacion correspondiente se escribe:

_ L" DXl,D - Flzi,Fl - Fzzl,FZ _ L" val,W
Yidu _led + V" = le,d - V"

(5-90)

La interseccién entre la recta del fondo y la restarinedia ocurre en el mismo punto obtenido
por la interseccién de la recta intermedia con ehflds la segunda alimentacion. El grafico
correspondiente se muestra en la figura 101.

Columna con dos alimentaciones

Figura 5-14: Construccion de McCabe y Thiele con dos alaniemes.

En el caso de una salida, el razonamiento es absohtmidéntico. El flujo de salida puede ser
visto como un flujo de alimentacién negativo. En es@cse dan los resultados directamente de

las rectas en el caso de una salida por encima denkentdicion. Las dos nuevas rectas que se
obtienen son:
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I DX, + X,
Yiia = \7 Xy +% (5-91)
_ L" DX, + &1 _ le _ L" V\/X
Yiga = W Xid + = v"s £ = W Xig ~ Vl..W (5'92)

Cabe sefalar que en el caso de una salida lateralcebprde solucién es iterativo. En efecto, la
composicion de la corriente de salida no se conocedsispués de haber realizado el trazado de
las etapas. El procedimiento debe empezar por suponer amdealcomposicion de la salida
lateral, resolver los balances de materia y trazardctas correspondientes. Una vez obtenido el
conteo de las etapas, la composicion de la salidallaeecanoce con mayor precision. Se vuelve
a actualizar los balances y se repite todo el procattmigsta que logre estabilizarse el valor de
la composiciéon de salida.
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Columna con una alimentacion y
una salida
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Figura 5-15: Construccién de McCabe y Thiele con una alan&m y una salida por
encima.

Es interesante notar que la demostracion realizada aprente para una alimentacion
parcialmente vaporizada se corresponde totalmente cprolelema de alimentacién multiple.
Basta en darse cuenta que si se realiza un flash priviateoduccion en la columna y que luego
se introducen las dos corrientes provenientes del flash,entrara como liquido saturado (con
una recta de alimentacién vertical) y la otra compovasaturado con una recta de alimentacion
horizontal. Ambas rectas coincidiran en el punto dshflde la alimentacion en la linea de
equilibrio. La recta de operacion intermedia se obtendra

5.1.2.11 Vapor vivo

Cuando la mezcla binaria incluye el agua como componesgado y cuando se usa vapor de
agua en el rehervidor, puede parecer ineficiente usar enviddr que trae una resistencia a la
transferencia de calor. Se puede en este caso intralihectamente en el fondo de la columna la
corriente de vapor de agua evitandose asi el intercamhigdoalor del fondo. Este proceso,
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conocido como vapor vivo (o destilacion a cielo abiegh ciertos textos) suele sin embargo
requerir de un mayor niumero de etapas que el proceso tratigientrabaja con la misma razén
de reflujo. El balance en la zona de desorci6n con vaypoise traduce por:

V'HW = L'+S (5-93)

Observando que el vapor de agua que entra es agua pura, e lemlasomponente volatil viene
siendo:

v'yld+1 +\NX1,W = L'Xl,d + S(O) (5-94)

La recta de operacion correspondiente se deduce de lasienpseanteriores:
L Wi,

\Tde _T (5'95)

Yiger =
Por la hipétesis de flujos molares constantes carsiitar del método de McCabe y Thiele, el
flujo de vapor interetapas ascendiente es el mismo ya@et de agua introducid®/ (= S) en la
zona de desorcion (esto se cumple solamente si el gapase introduce esta saturado; si se usa
vapor sobrecalentado, un efecto de sobre evaporaciore gedeberia ser tomado en cuenta) y el
residuo obtenido es el mismo que el liquido que baja ado ke seccion de fonddM=L").
Esta particularidad hace que la recta del fondo puede seritaeédg la forma:

Yiga = V' (Xl,d ~ Xiw ) = VEV (Xl,d - XLW) (5-96)

De esta forma, se observa que esta recta pasa, cuakpiiel flujo de vapor de agua usada, por
el punto de coordenadés,, :0} -

A través del balance global, se demuestra también dotedaeccion de la recta de rectificacion y
la recta de desorcion en el caso de vapor vivo se carzahpunto obtenido por el flash de la
alimentacion.

Finalmente, es importante sefialar que fijar el vapomlgiea introducido en la columna es
equivalente a fijar la relacién de reflujo. En efectoa vez especificado el flujo de vapor y dadas
las especificaciones en producto (destilado y residuo)fllgss molares en la seccion de
desorcion estan preestablecidos. Con el balance alredied alimentacion, los flujos molares en
la seccién de rectificacién se obtienen directamed@éniendo asi la relacioh/V , es decir la
relacion de reflujdr.
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Figura 5-16: Construccién de McCabe y Thiele con introdncd@&vapor vivo.

5.1.2.12 Intercondensador e interrehervidor
5.1.3 METODO DE SMOKER

El método grafico de McCabe y Thiele puede ser engorrosalgar cuando el valor de

la volatilidad relativa es muy pequefio (o0 se acercauaitiad) o cuando la composicion
gue se deba alcanzar es muy pequefia (0 muy pura) ya que & u@nstapas es grande

y el trazado se hace dificil. En estos casos, et @#da volatilidad relativa suele ser muy
constante sobre la zona de interés. En este casmteb de las etapas corresponde a una
alternancia de equilibrios y operaciones, siendo cadadefinido por una ecuacion
genérica bien definida. Para el equilibrio se tiene:
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—_ a12 Xl
=_ 71271 5-97
A Xl(alZ _1) +1 ( )
y para la operacion:
y, =mx +b (5-98)

El valor de la pendiente y de la abscisa dependg skxcion que se esté estudiando como
se ha visto de forma sistemética en el método dédlde y Thiele. La interseccion de la
recta de operacion se obtiene igualando las daos@gpes, obteniéndose:

—_ ‘]]_ZXI —_
=——22—=mx+b 5-99
% Xl(alZ _1) +1 e ( )

gue una vez desarrollado permite obtener la saluxitbavés de la ecuacion cuadratica:
[m(alz _1)])(12 + [b(alZ _1) +m- alZ]Xl +b=0 (5-100)

Se tiene la certeza que existe una solucién comjpierentre 0 y 1 de esta ecuacion
debido a la forma “regular’ del equilibrio cuandp es constante. Se llamara la
coordenada de este punto de interseccignsy imagen. Si ahora se busca escribir estas
ecuaciones en base a un nuevo sistema de coordef@atdrado” en el punto de

coordenada$x, ,; y, .}, se llega a la ecuacion (cof=x — X, ¥ ¥1= ¥, — Yo, ):

' - alZ(Xll+X1,k) - ] _
YietYie CEON R m(x, +x,, )+ b (5-101)

Observando que en este nuevo sistema de coordemadasnto x,, =0 corresponde
también ay,, =0, la ecuacion (5-101) se transforma en:

A LY _
9 e PRl AL (5-102)

El valor dey,, puede ser reintroducido en la expresion antecamduciendo a:

- a(xllk+xlk) _ alZ(Xl,k) 5_103
S CARE R X Y A e

gue se transforma finalmente en:

aq, Xll,k
X1k (alz - 1) + 1J{|.X1,k (alz - 1) + 1J + Xll,k (alz - 1)}

Yy = [ (5-104)
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0 Ssu versioén reciproca:

S L e L e (5-105)

N
e a, — lxlk(alZ _1) +1J(0’12 _1)ylj,k

Si se inicia el conteo de las etapas en el punmnoajenadaéxlk; yl,k}

5.2 METODOS QUE SE BASAN SOBRE LOS
BALANCES DE MATERIA'Y ENERGIA

Los métodos presentados en la seccion anterioaissban solamente en los balances de materia.
Sin embargo, ciertas mezclas se caracterizan per tama fuerte variacion de los flujos molares
(o los flujos molares libres de solvente en absajciEn estos casos, el balance energético ha de
ser calculado también para tomar en cuenta la @dolwe dichos flujos molares y calcular con
mayor precision la temperatura a la cual ocurmegelilibrio termodinamica en cada etapa. Estos
métodos que tratan de mezclas binarias (0 psewd@sncomo se ha definido en absorcion)
pueden ser tratados en forma grafica. La primeeataonsiste en representar correctamente el
balance de materia en un diagrama entalpico.

5.2.1 REPRESENTACION GRAFICA DE LOS BALANCES

Sean dos puntoB y Q de composicioiz y 2 respectivamente y cuyas entalpias asociadas sean
Hp ¥ Ho. SeaR el punto resultante de la mezclaRlg Q. Se pueden escribir tres balances para
describir la unién de los flujos mencionados: dhiee de conservacion de materia por cada uno
de los componentes y el balance de conservacida eeergia. La combinacion del balance de
conservacion de materia de cada uno de los comfemennduce al balance de conservacion de
materia global. Se suele preferir escribir estenaltbalance y obviar el balance asociado al
componente pesado.

P+Q=R
{P}+{Q} ={R =1 Pz +Qz, = R% (5-106)
PH, +QH, = RH,

Si se introduce el balance de energia, se puedpejde dos ecuaciones que han de ser cumplidas
simultaneamente:
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__P Q

_P+QZP+P+QZQ
Ho= 0 Ho+—2 H,
P+Q ° P+Q

ZR
(5-107)

Estas dos ecuaciones han de ser satisfechas simulemeafgste conjunto de ecuaciones indica
gue el puntoR resultante es un punto cuyos valores de composicionajpist son valores
ponderados de sus constitutivos.

Como se puede apreciar, los balances de materia y esengiapresentados de forma totalmente
genérica en los diagrambsvs. xy. En este diagrama, las relaciones obtenidas correspande
tradicional formula de los promedios ponderados (ecuaciéergiemada del centro de masa)
aplicada bien sea a la materia, bien sea a la enkeagidactores de proporcionalidad vienen dado
por la presencia respectiva de cada uno de los comporenigsnezcla, es decir pB{(P+Q) y
Q/(P+Q) respectivamente. Cada uno de los puntos puede ser aso@adnén en forma
geneérica, por un trioP} z, Hp], [Q, Zg, Ho] Y[R, zr, Hg].

5.2.2 APLICACION A LA ABSORCION

5.2.3 METODO DE PONCHON Y SAVARIT

El método de Ponchon (Ponchon, 1921) y Savarit (Sau®&&2) utiliza el diagrama entalpia
concentracion para la construccion grafica. Para aezdn fuertes desviaciones a la idealdad, la
hipétesis de flujos molares constantes ya no es véalaancorporacion del balance de energia
permite tomar en cuenta la evolucion de estos flujpane®k lo largo de toda la columna.

5.2.3.1Balance en la zona de rectificacion

Tal como se ha hecho con el método de McCabe y Tlsieleleben contabilizar los diferentes
flujos (de materia global, de materia por componente gnéegia) que atraviesan el envolvente
en la seccidn de rectificacion entre las etapas+1.

V., =L +D
VeuYen = LoX, + DX, (5-108)
VouHeq = LH, +DH; +Qc
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I ——
Ya que solo dos puntos en el diagrama pueden ser alineadognweniente transformar el

balance de energia de tal forma que solamente aparegsamdgnitudes. El resultado de esta
transformacion es:

V=L, +D
V...Yeu, = Lx, +Dx, (5-109)
Voot =Lt 0 o+

El término entre paréntesis corresponde a una nuevgiznespecifica que se denominara
H, =H, +Q./D. En este caso, se observa que si se definen l0§NEgs=|V...; Yoy i Heul,
{L}=|t;x;H,] y {6D}=|D; %, ;H,p|, entonces los tres puntos correspondientes estan
alineados:

V., =L +D
M.} ={Lea} +{AD} =2V, yen = Lo, +Dx, (5-110)
ve+lHe+l = I;eHe + DH AD

La solucién de este conjunto de ecuaciones conduce éelac@in directa del flujo vapor (y por
ende del liquido por el balance global) en cada etapa.fdrasién es:
« X — Xp - H,—Hy

=D =D—* (5-111)
Xe - ye+1 He - He+l

V,

e+l

El calor extraido en el condensador se obtiene radtizal mismo balance, pero en los limites de
la columna.

ViH, =LH, +DH, +Q. (5-112)

Siendo el condensador total, las composiciones delatkstitle la corriente de reflujo y del vapor
de tope son idénticas. Adicionalmente, el vapor es unrvsgoirado (sale de una etapa de
equilibrio termodindmico) y el liguido se supone tambiéguidio saturado. Con estas
restricciones, el calor del condensador puede expresanse gna funcién de la relacion de
reflujo:

Q. = (L, + BYH, — H,) = (R+1)DAH = (5-113)
La entalpia del puntAD puede por ende ser directamente relacionada a la retici@fiujo:

H,, =H, +(R+1)AH = (5-114)
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La representacion gréfica de estos balances es muilaseGonociendo la composicion del
destilado, se conoce la entalpia de liquido saturado y de safpwado a esta composicion (estos
dos puntos corresponden a su vdt. g y {V,} respectivamente). La entalpia de vaporizacién de
la mezcla con esta composicidn se obtiene directanamtla resta de las entalpias de vapor
saturado y de liquido saturado mencionadas. El pl&i®) puede entonces ubicarse si se conoce
la relacion de reflujo. Para una etapa cualquee conocer su composicion, se ubica el punto
{Le} en la curva de liquido saturado. Sabiendo que estos purdoseesbperacion, se traza la
recta que ungL.} con{AD}. La interseccion de esta recta con la curva de vaporasio define

el punto {Veﬂ} del cual se deduce su composicion y su entalpia. Su flujo geeaalculado a
partir de la ecuacién 5-111 bien sea a través de la exprasiGomposiciones o a través de la
expresion en entalpia, obteniéndose el mismo resultadcambas. Sin embargo, por razones
numeéricas, los errores cometidos en la lectura dentatp@as conducen a una mayor precision en
comparacion a una lectura hecha sobre el eje de lgsosmiones. Todas las etapas de la zona de
rectificacion pasan por el mismo pur{mD}, razén por la cual se aprecian que todas las lineas en
el grafico convergen hacia este mismo punto, tal conaten los meridianos hacia el polo en el
globo terraqueo. Esta analogia se usa para calificar & |§A} de punto polar de la zona de
rectificacion.
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Figura 5-17: Construcciéon del método de Ponchon y Savdatzama de rectificacion.

5.2.3.2Balance en la zona de desorcién

El mismo tipo de balance en cada una de las entidades qorsszvan puede ser realizado en la
zona de desorcién. La version correspondiente es:

I;d :vd+l +W
LoXg = Vi Ve WKy (5-115)
LiHy =VgaHgy tWH,, — Qg

De nuevo, se deben reagrupar los términos para quedar isi@amoa tres puntos que pueden ser
alineados, resultando la expresion:



COF PROCESOS ESTACIONARIOS POR ETAPAS PARA MEZCILBISIARIAS 149

I;d :vd+l +W

LgXg =V, Vg +VI, _ (5-116)
. N . Q

LiHy =VauHgu +W(Hw _WR

Se define, de la misma forma que se hizo en rectifioaeil punto polaH ,, = H,, Q. /W. En
este caso, se observa que si se definen los a8 =V, ..; Vaur i Hau | {Lo} = (L %, 1 H, ]
y{AW} =|W; x,, ;H,, |, entonces los tres puntos correspondientes estéadaiisie

I;d :vd+l +W

{La} = Voo H{aW} =1 Laxg =iy +Vik, (5-117)
Ld Hd :Vd+1Hd+1 +VVHAW

Con la ubicacion del punto polar de la zona de desor@dnpdsiciones de cada una de las
corrientes en operacion en esta seccidn vienenaedatas por una recta que pasa por el punto
polar mencionado. Para la etahaonociendo la composicion del liquido que cae de esta, etapa
se ubica el punto[Ld} en la interseccion de la composicion y la linea deidd saturado.
Uniendo los punto$L,} y {AW} se obtiene una recta que cruza la curva de vapor saturatio e
punto {Vdﬂ}, definiendo asi su composicion y entalpia. El flujo malal vapor se obtiene
aplicando la relacién de balance de masa:

V. W W 2 A= Haw (5-118)
Xge1 ~ Xy Hd+1_Hd
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L,
—iu Etapa 1 [ / / / ,
mEtapae

_I* Etapa e+1
= 1777

/

1

F
_Ii)' Etapa k+1

h Etapa d
+V 1Ld il

—I* Etapa d+1

u— Etapa N-1

Figura 5-18: Construcciéon del método de Ponchon y Savdatzama de desorcion.

El punto{AW} podria ser definido a partir de una relacién de reher¢imilar a la relacion de
reflujo en el tope) pero se prefiere en este textcioglarlo con el puntc{AD} a través del
balance sobre toda la columna. Este se traduce por:

F=D+W

Fz. = Dxy +WX, (5-119)

FH. =DH, +WH,, +Q. - Q

Reagrupando los distintos calores a sus respectivasntesrsonduce a:
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F=D+W
Fz. = Dxy +WX, (5-120)
. . Qc \ QR
FH, =D| H, +=S |+W| H, ——=R
F ( D D w W

Finalmente, haciendo aparecer la definicion de los purilases de tope y fondo permite obtener
la expresion:

F=D+W
{F}={aD}+{aw} =1 Fz. = Dx, +Vix, (5-121)
IiHF = DHAD +VvHAW

La interpretacion gréafica de esta ecuacion es diretfairéo polarAW se encuentra sobre la
recta que pasa por la alimentacion y Abry su composicion es la misma que la composicién de
la corriente de fondo.
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—Iii Etapa 1

m Etapa e
_I* Etapa e+1

— Etapa k

Ly
FE < 1Th AV,
S=cxxatid |y /1

|—

._I + Etapa k+1

h Etapa d
+V 1Ld il

—I* Etapa d+1

u— Etapa N-1

Figura 5-19: Construccién por el método de Ponchon y Salaldince global.

5.2.3.3Alimentacion parcialmente vaporizada

Cuando la alimentacién entra en forma parcialmente rizgata, una separacidn espontanea
ocurre en el momento que la corriente entra en la calumste flash al cual esta sometido la
alimentacién afecta directamente todos los balanoesl eanomento que se debe cambiar de
seccion en el conteo de etapas. Los métodos tradimieni expuestos en los libros de texto
consisten en cambiar el punto polar de apoyo cuandoa®alana composicion del liquido que
cae directamente a la izquierda de la alimentacion (seibmique el conteo se inicio en el tope).
Ledanois y Olivera (Ledanois y Olivera, 1984) han deradstrque, tanto para el método de
McCabe y Thiele como para el método de Ponchon y fhaastia técnica aplicaba solamente para
alimentaciones saturadas (liquido o vapor). Para laslaseparcialmente vaporizadas, de la
misma forma que ha “aparecido” una recta intermedia pa@rdio de seccién en el método de
McCabe yThiele, aparece un nuevo punto polar en el méledonchon y Savarit. Si se hace el



COF PROCESOS ESTACIONARIOS POR ETAPAS PARA MEZCILBISIARIAS 153

balance que pasa exactamente por encima de la alindentaajue incluye toda la zona de
rectificacion, se tiene (escrito directamente eméiocompacta):

Vet +{ve}={L} +{aD} (5-122)

Esta ecuacion es equivalente a la ecuacion 5-58 obtenidal coétodo de McCabe y Thiele.
Reorganizando la ecuacién para expresar la relaciéa lestflujos vapor y gas mencionados, se
tiene:

Vet -{L} = (an}-{v, ) ={al} (5-123)

El balance equivalente a la ecuacion 5-59, escrito é&nfparte inferior de la alimentacién y el
fondo conduce a:

LI+ ={vt +{aw} (5-124)

Cuya forma reordenada es:
Meab-{Ld =L} -{aw)) ={ar} (5-125)

Obteniendo asi directamente el pu{lm} en forma grafica ya que pertenece a la interseccion de
las rectas que pasan por los purfidg y {AD} por una parte YL, } y {AW} por otra parte. Es
importante notar que las coordenadas del pl{mk} pueden ser absolutamente cualquiera,
ubicAndose bien sea en la region NE o SW del grafico, gar composiciones y entalpias muy
distintas en orden de magnitud a las obtenidas faB} y {AW}. En muchos gréficos,
solamente la tendencia de la posicion del pl{mc} podra ser representada si se quiere apreciar
detalles en el gréafico entélpico. Este punto polar ha des@isina sola vez, en el momento de
cambio de seccion.
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(a) Vista general (b) Vista tradicional (rango 0-1)

—

~i7r !

Figura 5-20: Construccién del método de Ponchon y Savaaityper alimentacion
parcialmente vaporizada.

5.2.3.4Conteo de las etapas

En forma muy similar a lo indicado en el método de M&CalThiele, la construccion de las
etapas puede empezar bien sea desde el fondo, bien seeldege Si de alguna forma se
especifica que la columna dispone de un controlador de temn@edel fondo, parece natural
tomar la composicion de fondo como punto de partida. Etraquarte, si es la temperatura del
condensador que se controla, el conteo se iniciarbtepes

Para la descripcion de la metodologia se empezara contendtapas desde el tope. El vapor
gue entra al condensador tiene la misma composicion dglestihdo producido y el reflujo que

entra a la columna al tener un condensador total. Ebp{M}} esta por ende perfectamente
definido a partir de su composicién y de su entalpia (vagiaraslo ya que sale de la etapa 1). El
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liquido en equilibrio termodinamico cdi,} es la corrientdL,} cuya composicién se obtiene a
partir del equilibrio termodinamico. Su entalpia correspantdeentalpia del liquido saturado con
esta composicion de equilibrio. Al caer de la primerpatal Il’quido{Ll} se encuentra con el
vapor {VZ} gue sube de la etapa siguiente. La relacion entre estantes viene dada por el
punto polar de la zona de rectificacién, a sgvg}={L,}+{AD}. La representacion gréfica de
esta ecuacion es muy sencilla: se traza la recta qagopados puntogL,} y {AD}. Se busca la
interseccion con la linea de vapor saturado (de nueveapalr subiendo del segundo plato
proviene de un equilibrio termodindmico) y se obtiend\éél’. El proceso es luego repetitivo. Se
alternan los equilibrios y las operaciones hasta llemanna composicion de flujo liquido
inmediatamente superior a la de alimentacién (caso déajisEn este momento, se apoya una
vez la operacién sobre el punto polar interme{dit} y se prosigue luego la construccién con el
punto polar de la zona de desorcfW}. En el caso de un problema de evaluacion, se debe
usar tantas veces el punto como hay etapas en cada las seEciones. Si se empieza en el
fondo, la técnica a usar es muy similar, empezandovestaon la composicion del residug,,
calculando primero el equilibrio para obtener la comp@sidel vapory,, y luego por operacion
apoyandose sobre el punto po{aﬁW} se obtiene el liquido que baja de la penultima etapa
tedrica y asi sucesivamente. Las dos técnicas senfaers forma comparativa en la figura 5-21.
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(a) empezando en el tope (b) empezando en el fondo
-7
/
X Z Xp Xw Z Xp
Figura 5-21: Conteo de las etapas con el método de Pon&urasit.

5.2.3.5Numero minimo de etapas

La posicion del punto poIquAD} depende directamente del valor de la relacion de refiujmc
se ha mostrado en la ecuacion 5-114. Al aumentar el re@lijpunto polar de la zona de
rectificacion tiene mayor entalpia y, por supuesto, elgpolar de la zona de rectificacion tiene
menor entalpia por balance global. El trazado de leadique pasan por el punto polar son cada
vez mas verticales haciendo que cada operacion “avametapidamente en el gréfico. El caso
extremo corresponde a un reflujo total (es decir unaidelale reflujo que tiende al infinito), a lo
gue se asocian unos puntos polares con una altura infidta.lineas de operacion son
completamente verticales y el numero de etapas asoggadbnimero minimo. El valor de este
namero minimo de etapas ha de ser idéntico al valonidbteor el método de McCabe y Thiele,
ya que solamente el equilibrio se toma en cuenta eazeldo (la operacion a reflujo total arroja
el mismo resultado por los dos métodos ya que el flujaydieldi y el flujo de vapor tienden a ser
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idénticos). Esto significa que la ecuacion de Fenske puede seievo utilizada si la hipotesis de
volatilidad relativa constante puede ser aplicado a lzlenéatada.

(a) Aumento del reflujo (b) Reflujo total (infinito)

[

[— 7
/
Xw Z Xp Xw Z Xp

Figura 5-22: Influencia del reflujo a)aumento b) infinito.

5.2.3.6Reflujo minimo

Se ha visto que un aumento de la relacion de reflujoadede por una disminucion del numero
de etapas. De forma opuesta, una reduccién de la relaciéfiujie tiende a aumentar el nimero
de etapas. Este nimero puede aumentar hasta alcanzaoumfidto. En este momento, la
relacion de reflujo alcanza el valor minimo que permgtdizar la separacion. Graficamente, esto
corresponde a que la secuencia de lineas de operacidtelogrda misma operacion que la recta
de equilibrio en el diagramdd vs. xy. En este momento la progresion de cada etapa
(equilibrio+operacién) es infinitesimal, concepto queasecia a la necesidad de un numero
infinito de etapas.
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En numerosos casos, la superposicion de ambas pendiemtes a nivel de la alimentacion (si la
curva de equilibrio tiene un comportamiento que se pudigradldnormal”’). Sin embargo, es

necesario chequear, en cada uno de los casos, que ea@gsina pendiente de equilibrio, tanto
en rectificacion como en desorcion, que tenga la pdsibilde generar un punto polar
correspondiente a un valor superior del reflujo minimo.

Figura 5-23: Construccién para el reflujo minimo a) eneadiacion b) en rectificacion.

5.2.3.7Condensador parcial
O.

{Veu}-{L} ={aD} (5-126)
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Figura 5-24: Construccion con un condensador parcial.

5.2.3.8Entradas y salidas multiples (columnas complejas)

O.
F,+F,=D+W
Fizey + Fy2e, = DX + WK, (5-127)
. . o) . o
FlHFl+F2HF2_D(HD+_DC +WH,, | Hy, _WR
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L]

F,+F,
{FN} = F:lZFl + F.Z.ZFZ (5-128)
FHe +FHE,
O.
{Fy}={aD}+{aw} (5-129)

Figura 5-25: Construccion con dos entradas.

5.2.3.9Vapor vivo

0.
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F+S=D+W
Fz. +Sx0=Dx, +Wx, (5-130)
FH, +SH, = D(HD +Q—DCJ+V\'/I—|W
0.
W-S
{aw, } =, (5-131)
VvHW - .S_ls
0.
{aw, } =fw}-{s} (5-132)
0.
{F}={aD}+{aw } (5-133)
0.
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Figura 5-26: Construccién con vapor Vivo.

5.3 EJEMPLOS RESUELTOS

5.3.1 MEZCLAS BINARIAS SOLO CON BALANCE DE MASA

5.3.1.1Método de McCabe & Thiele con alimentacién parcialmente vaporizada

Una mezcla AB estd conocida a través de su curva de volatilidad relativaneion de la
composicién del liquido. Teniendo un flujo de alimentacion parcialmente vaporjZad2) de
100 mol/h de composicion 0,38, se desea conocer el nimero de etapas en cada secci
necesarios para producir un destilado con una composicion de 0,97 (del producto vpl itil A
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recuperando 95% de la cantidad de A que entr6 en la alimentacion. La relaciéel estieljo
de operacion y el reflujo minimo sera de 1,5.

Los datos de equilibrio se expresan a través de la relagiof, 156-0,1%-1,354¢.

El primer paso consiste en resolver el balance deimateededor de la columna. Se tienen dos datos
composicion y un flujo de componente volatil en elitdekd, es decix, y Dxp. La obtencidn de todos Ic
demas datos se deducen facilmente. Los resultadesiseen en la tabla a continuacion:

F D W
Fujo total 100 37,216 | 62,784
Compaosicion 0,38 0,97000Q 0,03026
Flujo liviano 38 36,100 1,900

La segunda fase consiste en evaluar el equilibrio benaghor de la alimentacion (flash). Este proc
puede ser resuelto de forma gréafica construyendo ute gqee pasa por el punto (0,38; 0,38) y cl
pendiente dependa solamente de la fraccion vaporiﬁ/c(aﬁ’ —1). Es posible resolver también e
problema de forma iterativa. Se supone un valox, dee calcula el vapor en equilibrjoy se evalta le
fraccion vaporizada a través de la expresidr (z— x)/ (y— x). El valor de x es el correcto cuando

fraccion vaporizada es igual al dato del problema.ressltados correspondientes al problema plantt
son:
F Le Ve
Fujo total 100 80,000 20,000
Composicion 0,38 0,327500,59001
Liviano 38 26,200| 11,800

Conociendo ya la recta de alimentacion, se puedaaavel reflujo minimo en este punto (cabe sefalar
la curva de equilibrio se ve lo suficiente “regular’ ppemsar que gdinch pointocurre en este punto. L
recta que pasa por los puntas, (Xo) Y (X Yr) €s la recta asociada al reflujo minimo y su peneliest

(YF —Xp )/(XF —Xp ) = (Rmin )/(len +1)-
Se deduce asi el valor del reflujo minirRg;, = 1,4475.

Se obtiene entonces el reflujo de operadign= 1,5Rm, = 2,1713.

A partir de esta informacion, se pueden evaluar togescdrrientes liquidas y vapor a lo largo de
columna para conocer todas las caracteristicas déstagas rectas de operacion.

El liquido de la zona de rectificacion es directa@moporcional al reflujd- = RD = 80,81.

una

SO
ya

ado

Jue
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El vapor de la zona de rectificacion se obtiene Wer:(R+1)D = 118,02.

En la zona de desorcion, se debe incorporar el batareeéoma en cuenta la alimentacion. Para el lig ido
la expresion ed:’ =L +Lg = 160,81.

En cuanto al vapor, se tieng:=V - Vg = 98,02.

A partir de estos valores, se pueden obtener las edsticas de las distintas ecuaciones asociadas 1 lo
balances en cada seccion. La ecuacion de la zoaazded de rectificacion es:

L Dx,

= v X+ =0,68466&+ 0,305872

Para la zona de la alimentacion, la ecuacién que fgetmir el Gltimo liquido de la zona de rectificaci n
con el primer vapor de la zona de desorcion es:

y:L)H_ DX, —Veye

v =0,82436% +0,247898

Finalmente, la zona de desorcion tiene como expresion
' W
y= &x—T’fN = 1640496 — 0,019383

Una vez trazadas las 3 rectas correspondientes, se prmzbder a construir las etapas. Se empe rara
desde el tope, pero esta decision queda a la libr&deledel usuario. La construccion consiste en alte nar
los puntos en operacioén y los puntos en equilibrio. Elgrpanto corresponde a las coordenagasy =

Xp) Y €s punto de operacion (pertenece a la primera meetaionadas = Xp). Con la composicion de
vapory; se busca el liquido en equilibrig (que cae del mismo plato) cuya composicibn se ob ene
directamente de la curva o a través de la voladiliédativa. El liquidd_, esta4 en operacién cdh, es decir

gue el puntoX; ; y-) pertenece a la recta de enriquecimiento. Se vuelaéalar el equilibrio para obten: r

el liquidoL, y asi sucesivamente.

Cuando se trata de un problema de disefio, se debe catebr@cta de operacion cuando la fue za
impulsora (diferencia de altura entre el equilibrio yofeeracion) es mayor. En este caso, se debe u¢ ar la
recta de operacion intermedia de la alimentacion pasar de la etapa 8 a la etapa 9 y luego, se lebe
utilizar la recta de la zona de desorcion.
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Etapas X y
1 0,9479 0,9700
2 0,9193 0,9548
3 0,8809 0,9353
4 0,8270  0,9090
5 0,7505 0,8721
6
7
8
9

0,6472 0,8197
0,5257 0,7490
0,4108 0,6658
0,3241 0,5865
10 0,2579 0,5122
11 0,1801 0,4037
12 0,1089 0,2761

13 0,0568 0,1592
14 0,0247  0,0739

El proceso de conteo de las etapas se detiene @p& ! ya que el liquido que cae de esta etapa (el
rehervidor) tiene una composicion inferior a la edpaaion asociada a la composicion de fondo (0,03( 3
en el ejemplo). La representacion grafica del codédlas etapas es la siguiente:



166  Seccién 2: DESTILACION Y ABSORCION JML
I EEEE—————

0.8 -

0.6 /

0.4

0 0.2 0.4 0.6 0.8 1

Figura 5-27: Construccion de McCabe & Thiele con una atmoe#mn parcialmente
vaporizada.

La construccion obtenida en forma numérica es absolatarnerrespondiente a una construccion gré ica
tradicional.

5.3.1.2Ejemplos préacticos

E.
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5.3.1.3Ejemplos préacticos

E.

5.3.1.4Ejemplos préacticos

E.

5.3.2 MEZCLAS BINARIAS CON BALANCE DE MASA Y ENERGIA

5.3.2.1Ejemplos préacticos

E.

5.3.2.2Ejemplos préacticos

E.

5.4 EJERCICIOS

5.4.1 MEZCLAS BINARIAS SOLO CON BALANCE DE MASA

5.4.1.1Absorcion CQ

Para un circuito “cerrado” de aire, se desea absorber £é@ntenido en una corriente de 3
m3/h que contiene 18 % molar de £Se desea alcanzar una composicion de 3% molar de este I lismo
producto en la salida del absorbedor usando agua pura como absorbente. En las condicic hes de
operacion (P=1atm y T =30 °C) la constante de equilibrio molay¥co. = 1818. La presion de
vapor del agua en estas condiciones se tomara igual a 0,08 atm. ¢ Cudl esitar@lés )., necesaria.
Trabajando con un flujo tal que la relacién (L/G) = 1,5 (Li&se cumpla, ¢ cudél es el numero de eta 1as
requeridas. Compare este valor con el obtenido por el método de Kremser.

5.4.1.2Columna sencilla (Disefio y evaluacion)

Se dispone de una mezcla cuyo equilibrio, a las condiciones de opercion puegeessmtadc
por a=2.52-0.45x. Trabajando a 1.45 veces el reflujo minimo, se desea conocereebrderetapas s
la composicién en el fondo es de 0.09 y la del destilado de 0.96. Esta columida lkanstruida y
funcion6 perfectamente. En un error de operacion, un golpe de presion causoé tapd platos el
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el fondo. ¢Cudal es el nuevo valor del destilado (cantidad y calidad) obtenides siantiene e
temperatura del rehervidor en las mismas condiciones que en las condicragirales y produciendc
la misma cantidad de vapor?

5.4.1.3Doble alimentaciéon

Se tiene una mezcla binaria cuya curva de equilibrio puede ser representad@sade la ecuacion d
volatilidad relativa a=2+x. La columna dispone de un rehervidor, de un condensador total y d
alimentaciones, una cuya composicion de producto volatil es 0,75 y entra liquidadsed razon de 2(
mol/s. La otra tiene una composicion global de 0,35 y un flujo de 100 mol/s. Sidriraapor es de
50 %. Se desea producir 50 mol/s de un destilado cuya composicion debe seli§ual. &i se trabaje
a 1,3 veces el reflujo minimo, ¢ cudl sera el nUmero de etapas tedeicesarias para llevar a cabo |
destilacion.

5.4.1.4Alimentacion y salida lateral

Una columna de rectificacion continua equipada de un rehervidor y un condensador parcéatcope
una alimentacion parcialmente vaporizada y una salida lateral (liquido saturado) queledalercer

dos

plato de la zona de rectificacion. Determine el reflujo que permitenebtios datos estipulados en 2a

tabla siguiente si la columna tiene en total 7 platos en la zona de racidficy 4 etapas (incluyendo
rehervidor) en la zona de desorcion:

Fondo Alimentacion Salida Destilado
Flujo 175 25
Composicién 0,035 0.47 0,97
Fraccion 0 0,25 0 1
vaporizada

Nota: la mezcla tiene una volatilidad relativa constante e igual a 2.
Compare los resultados obtenidos con los generados con el método de Smoker.

5.4.1.5Vapor vivo y una alimentacion

Se desea procesar una mezcla binaria metanol-agua cuyo equilibrio puede seemnmespor la
volatilidad relativa siguiente:
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a =1,0936x" -6,2073x® +13,557x% -13,749x + 7,7248

Se desea obtener un producto en el tope con una pureza del 98% y con un flujo deldt, haborendo
utilizado una alimentacion de 100 kmol/h de un producto con una pureza del 43%. Se usardvea
saturado en el fondo. La columna posee un condensador total. ¢ Cudl es el nimaepas@etesaria:
si se trabaja con un reflujo equivalente a 1,3 veces el reflujo ming@o@l es la cantidad de vapt
necesaria?

Si de repente, se dispone solamente de la mitad del vapor necesario almbtenel caso anterior, y ¢
la temperatura del tope se mantiene constante, ¢cual sera la composicidialete el fondo con I
columna construida con el nimero de etapas obtenidas en la primera parte?

5.4.1.6Evaluaciéon columna

or

100 Ibmol/h de una mezcla metanol-agua estan siendo destilados en una torre con condetadadc

etapas tedricas y un rehervidor. Esta alimentacion se introduce ensegehdo y el tercer plato de
torre y tiene una fraccion vaporizada del 50 %. Al operar con una relacionfllgor®&=2, se obtiene
una composicion molar de destilado de 0,9. ¢ Cudl es la composicion de fondo obtaratisyson los
flujos de destilado y residuo correspondientes?

5.4.1.7Columnas acopladas

Se piensa instalar el sistema sefialado en la figura para procesar 100 kmoifjuide ksaturado cor
una composicién molar del 70 % en componente liviano con el fin de obtener un padd@éd molar
(destilado) y un residuo que sale de la segunda columna con una composicion en livéafo. de
alimentacion se introduce en una columna a alta presion en la cual el equilbmodinamico pued:
ser representado por una volatilidad relativa constante e igual a 2. Del foneéstaleolumna, se extre
una corriente con una concentracion estimada de 30 % molar. Para reducir su canident esta
corriente se hace pasar por una valvula para reducir su presion (el equilterimodinamico
correspondiente podra ser representado por una volatilidad relativa de 3), lavapatiza el 11 % er
un tanque flash intermedio. El liquido que sale del flash se introduce en pojaiEs que tiene ¢
etapas y un rehervidor. La corriente de fondo sale con una composicion de \&lé6 de la
especificacibn mencionada anteriormente) mientras que el tope del semre capor del flash, s
comprime y se reintroduce a la columna de alta presion. Se pide determinar:

¢ Los flujos D, W Wo, Vg, L, Vs, R, y las composiciones y¥ r,Ws, 2?
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¢, Las etapas requeridas en la columna de alta presion si esta columna trabajmacoelacion de
reflujo de 1,5?

(cortesia Prof. Hernan Guerrero)

5.4.2 MEZCLAS BINARIAS CON BALANCE DE MASA Y ENERGIA

5.4.2.1Destilacion Amoniaco-Agua

Una corriente de aire conteniendo amoniaco es lavada con agua en contracorrientedanses
venteada a la atmosfera. La mezcla agua-amoniaco obtenida de este proceso piercentaje molar
del 15 % en amoniaco. Para volver a utilizar el agua en el proceso, seesesta corriente a ul
proceso de destilacion. Se especifica que la composicion en el fondo no plurgeeser al 2 % y que
el agua amoniacal obtenida en el tope tiene una composicion molar de 90% de amoriéacolugina
trabaja a 1,5 veces el reflujo minimo de la columna, defina totalmenflijos, calores y etapas d¢
proceso propuesto.

El equilibrio se tomara de la tabla:

0,0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,9 0,9 10
X 0,0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 10
HL 1800 1150
Y
HV

5.4.2.2Evaluacion de una columna Etanol-Agua con fuga en el rehervidor

Al destilar una mezcla etano-agua en una columna de platos, el ingeniero de glat#ecgenta que
existe una fuga de agua en el rehervidor. Un “monitoreo de todos los dataspienta indican que
desde el condensador total entra un reflujo con una relacion (L/D) igual a 1,6orbposicion en e
tope es de 0,75 molar, la alimentacién tiene una composicion de 0,505 y una freqmdzada del 2C
%. El residuo producido tiene una composiciéon molar de 0,01. Entran 100 kmol/m@ataicion a la
columna y el caudal de fuga ha sido estimado a 5 kmol/h. ¢A cuantas etapas tequivase este
columna? ¢Si la fuga sigue aumentando y si se mantiene constante la composid@ndalet la
cantidad de destilado obtenido en la parte anterior, ¢cual sera la nueva recudpedstialcohol y la
composicion del fondo?
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Nota: el equilibrio es el mismo que en el ejercicio anterior.

5.4.3 METODOS CORTOS

5.4.3.1Ejemplos préacticos

Se desea procesar una mezcla de Benceno, Tolueno, Xileno y Cumeno. Siebdosmdiemna mismi
familia, se tomara como aproximacion que las volatilidades relativas sonaotesten la columna d :
destilacion e iguales a los valores dados en la tabla. Se desea recuperate®95#nceno en el tope /
que la composicién del xileno en el fondo sea de 0,5. La alimentacion tiemaemérnf vaporizada de
10%.

Usando un método corto, se desea estimar el nimero s é¢&bricas necesarias para realizar
esta separacion si se trabaja a 1,35 veces el refinjmaniUbicar la posicion de la alimentacion.

Componente iF a,

1 Benceno 20 1.7

2 Tolueno 80 1.5

3 Xileno 50 1

4 Cumeno 20 0.89

170

5.4.3.2Absorcion
1.- La operacién que se muestra en la figura Gas pobre (V)

se lleva a cabo de manera isotérmica a una

presion de 5 atm en donde el aceite pobre, ;.

contiecne 0.8% de butano y puede P?'SEIEOEF'-DJ —

considerarse no volatil. La torre tiene una

altura equivalente a 3 unidades de

transferencia (Nog) y se desea eliminar el Gas

85% del t | gas rico. 1 Lt ——
o del propano que entra en el gas rico. goq 0

Calcule la cantidad de aceite que debe 100°F

utilizarse asi como la composicion del gas

pobre y del aceite rico.

4 atm

Aceite rico (Ln)
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Composiciéon del Gas rico y datos de equilibrio.

Componente %molar Constantes de Equilibrio
Metano (C1) 49,1 39,0
Etano (C2) 10,2 7,0

Propano (C3) 30,6 2,2

n-Butano (C4) 6,8 0,73

n-Pentano (C5) 3,3 0,24

5.4.3.3Hidrocarburos livianos

Se desea destilar una mezcla de propano (30 kmol/h), n-b(E&nkmol/h) y n-pentano (20
kmol/h), la cual sera utilizada para fabricar propano im@dligiue no contenga mas del 0,4 de
butano+pentano. SimultAneamente, se espera recuperar d5popdno que se introdujé a la
columna. Siendo una mezcla de hidrocarburos a relativarbaja presion, se usara el modelo de
Raoult para la prediccion del equilibrio termodinamico.

Se pide calcular la presion de la torre si el condengadste alcanzar una temperatura de 40 °.

Se evaluara la distribucion que se piensa obtener tantéflugp total como a reflujo minimo.
Trabajando luego con un reflujo de operaciéon igual a 1,4 velcesflujo minimo, se desea
conocer el niumero de etapas necesarias a la separacion.

5.4.3.4Arométicos

En una planta de aromaticos de una destileria de carl@drjispone de una mezcla
multicomponente consistente de 100 libras-moles por holiguddo saturado que contiene una
composicion molar de: benceno 30 %, tolueno 60 % y 10 %ilel®xSe desea obtener un
producto con una pureza de 99 % molar en benceno y un produottddegue no contenga mas
de 1 % de benceno. La columna operard a presion atmasfériestara provista de un
condensador total y un rehervidor. La eficiencia gldieak columna puede ser aproximada al 80
%. Las volatilidades relativas del benceno y xileno @specto al tolueno son:

T (°C) 80 90 100 110 120
st 2,60 2,45 2,40 2,35 2,32
axT 0,40 0,41 0,42 0,43 0,45
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Calcule en forma aproximada el disefio econémico 6ptmimnéro de etapas y reflujo) de esta
columna, utilizando las siguientes aproximaciones pareolst®s:

Costo fijo por etapa (en US$ por cada plato real):
C =1500 R siR>2,3
C=750R siR<23

Costo de operacion (US$ por plato real)
Co = 5040 R’

Compare el valor 6ptimo con el valor recomendado &etatura (R=1,25 R»)
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