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A. Marcilla Gomis
Introduccién a las operaciones de separacién

Prdlogo

asta con consultar algunos de los libros de texto escri-

tos sobre Operaciones de Separacion para conocer la

diversidad de temas que abarca esta materia (no todos
los libros de texto tratan todas las operaciones de separacion)
y los distintos criterios y enfoques utilizados para su presen-
tacion. Esta obra no pretende ser un sustituto de textos con-
vencionales de Operaciones de Separacion sSino que se pre-
senta como una orientacion parainiciar e estudio de los fun-
damentos de estos procesos. Esta dirigida, especialmente, a
los aumnos que cursan la asignatura de Operaciones de
Separacion | del Plan de estudios actual de Ingenieria
Quimica de la Unversidad de Alicante. Su contenido se basa
en las notas monogréficas y generales, asi como los apuntesy
notas de otros profesores, centrandose en € tratamiento de las
operaciones basadas en la transferencia de materia para €
caso de contacto por etapas de equilibrio.

iNDICE 8



Prologo

Los primeros temas de este texto tienen un caracter general.
Asi, se comienza con un tema de introduccién y conceptos
generales, donde se exponen los distintos criterios de clasifi-
cacion de las operaciones unitarias, describiendo las opera-
ciones mas convencionales controladas por latransferenciade
materiay calor asi como los diferentes tipos de contacto entre
fases. Se continlia con el desarrollo de un tema dedicado a la
descripcion de diferentes equipos para el contacto entre fases,
familiarizando a alumno con algunos de |os dispositivos mas
frecuentes utilizados en la industria. Posteriormente se inclu-
ye un tema dedicado a equilibrio entre fases, tomado en su
mayor parte de la obra de Costa Novella. Los temas cuarto y
quinto se centran en el estudio de la primera operacién selec-
cionada, haciendo referencia al proceso de destilacion.
Finalmente, el sexto tema (el més significativo delaobray a
gue se ha dedicado un especial esfuerzo) se dedica ala recti-
ficacién de mezclas binarias, exponiendo un desarrollo -del
gue cabria resaltar los métodos graficos- original de los auto-
res. De este modo, la resolucion del problema de disefio de
columnas de rectificacion complejas se presenta de un modo
sistematico y generalizado. La exhaustividad con que se des-
arrolla este tema, servira para fijar conceptos e introducir una
metodologia de trabajo extrapolable a otras operaciones de
Separacion.
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La obra incluye una serie de problemas o g ercicios propues-
tos a fina de cada capitulo y pretende completarse con una
segunda parte donde se abordarén otras operaciones unitarias,
como la extraccion liquido-liquido, la absorcion y los proce-
sos de interaccion aire-agua y secado, asi como €l contacto
continuo entre fases. Es igualmente intencion de los autores la
edicion de un libro de préacticas de laboratorio en relacion con
estas operaciones unitarias, asi como de una coleccion de pro-
blemas resueltos, utilizando basicamente la hoja de célculo
EXCEL.

Desde €l punto de vista de los autores se trata, mas que de un
libro de texto, de unas notas de clase, continuamente en fase
de elaboracion, con una edicion algo més cuidada de |o habi-
tual hasta ahora. Se trata de una obratotal mente susceptible de
modificaciones y actualizaciones sucesivas de planteamien-
tos, presentacion, nomenclatura, sistematica, metodologia, ...,
incluso de temas, de modo que contribuyan progresivamente
amegjorar e interésy entendimiento de lamateria por parte de
los alumnos, y que surge con esta vocacion de actualizacion
continuada, intentando aprovechar las facilidades que | os nue-
vos métodos de edicion con ayuda del ordenador ponen a
nuestro alcance.

iNDICE 10



Tema l
Operaciones unitarias. Conceptos generales

Tema 1. Operaciones unitarias.conceptos generales

Objetivos

| alumno debera familiarizarse con los principios

generales de las operaciones unitarias controladas por

la transferencia de materia y/o por la transmision de
calor. Asimismo debera llegar a conocer |os criterios que per-
miten establecer otras clasificaciones.

1. Introduccion

Seria practicamente imposible estudiar el nimero casi infini-
to de procesos quimicos que se llevan a cabo en la industria
diariamente, si no hubiera un punto en comun a todos €llos.
Afortunadamente, esta conexion existe. Cualquier proceso
gue se pueda disefiar consta de una serie de operaciones fisi-
casy quimicas que, en algunos casos son especificas del pro-
ceso considerado, pero en otros, son operaciones Comunes e

iNDICE 11
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iguales para varios procesos. Generalmente un proceso puede
descomponerse en la siguiente secuencia:

Materias Reacciones
. L. Productos
primas . quimicas .
Operaciones Operaciones
fisicas de fisicas de
acondicionamiento separacion

Cada una de estas operaciones es una operacion unitaria. Este
concepto fue introducido en 1915 por € profesor Little, del
Massachussets Institute of Technology (M.1.T.). La definicion
dada entonces, fue la siguiente: “... todo proceso quimico con-
ducido en cuaquier escala puede descomponerse en una serie
ordenada de 1o que pudieran llamarse operaciones unitarias,
como pulverizacion, secado, cristalizacion, filtracion, evapora
cion, destilacion, etc. El nimero de estas operaciones basicas
no es muy grande, y generalmente solo unas cuantas de entre
ellas intervienen en un proceso determinado.”

Con esta simplificacion se ha reducido la complegidad del
estudio de los procesos industriales, pues del conjunto de
todos los procesos quimicos que pueden imaginarse bastara
con estudiar el grupo delas 25 6 30 operaciones unitarias exis-
tentes. Un proceso determinado sera, por tanto, la combina-
cion de operaciones unitarias.

iNDICE 12
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2. Clasificacion de las operaciones unitarias

Cada operacion unitaria tiene como objetivo el modificar las
condiciones de una determinada cantidad de materiaen forma
més Util a nuestros fines. Este cambio puede hacerse princi-
palmente por tres caminos:

» Modificando su masa o composicién (separacion de fases,
mezcla,...)

» Maodificando € nivel o calidad de la energia que posee
(enfriamiento, vaporizacion, aumento de presion, ...)

» Modificando sus condiciones de movimiento (aumentando
o disminuyendo su velocidad o su direccion).

Estos tres son los Unicos cambios posibles que un cuerpo
puede sufrir. De acuerdo con estas ideas, normamente se cla-
sifican las operaciones unitarias en funcion de la propiedad -
materia, energia o cantidad de movimiento que se transfiere
en la operacion o la que sea mas relevante. Debe notarse que
en cualquier operacién, por lo comin se transferira simulté
neamente materia, energiay cantidad de movimiento pues las
dos ultimas propiedades estan asociadas a la materia, por €l
hecho de existir. No obstante, la operacién no vendra contro-
lada necesariamente por las tres transferencias, sino sélo por

iNDICE 13
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una o, alo sumo, por dos. De acuerdo con € criterio de cud
es la transferencia més relevante, las operaciones unitarias se
clasifican en:

operaciones de transferencia de materia

operaciones de transmision de energia

operaciones de transmision simultanea de materiay energia

operaciones de transporte de cantidad de movimiento

3. Equilibrioy fuerzasimpulsoras

Un aspecto comun atodas las operaciones unitarias es e con-
cepto de fuerza impulsora, causante de que una transferencia
de propiedad se produzca o cese. Cuando la fuerza impulsora
esnula, e sistema se encuentra en un estado tal que no puede
experimentar ningun cambio de forma espontanea. Se dice
que el sistema esta en equilibrio. Las diferencias entre la con-
dicién real del sistemay la de equilibrio determinan las fuer-
zas impulsoras de los distintos fenébmenos de transporte, que
transcurren con velocidades proporcionales a las mismas, e
inversamente proporcionales a las resistencias que opone €l
sistema

iNDICE 14
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Cantidad de propiedad [ Fuerzaimpu lsora]

transferida por unidad
i e p [Resistencial
de drea y de tiempo

Refiriéndonos, por g emplo, alatransferencia de materia, si €l
sistema es monofasico, la condicion de equilibrio serala uni-
formidad de concentraciones de todos |os componentes; exis-
tiendo una fuerza impulsora que propicia la transferencia
mientras exista un gradiente de concentracion en el seno dela
fase (se transferira materia desde la regién donde el compo-
nente estd en mayor concentracion a aguella en que se encuen-
tra en concentracion menor). Sin embargo, en un sistemabif&
sico, como por gemplo el integrado por una solucion acuosa
de yodo y cloroformo, € yodo se transfiere desde la capa
acuosa a la clorofdrmica, no terminando la transferencia con
la uniformizacion de la concentracién de yodo en todo € sis-
tema, sino que prosigue hasta alcanzarse un estado de equili-
brio en e que la concentracion de yodo en e cloroformo es
unas 50 veces superior a su concentracion en la capa acuosa,
a la temperatura ordinaria, siendo tales concentraciones uni-
formes en cada una de las fases. Por tanto, en los sistemas
polifasicos, las condiciones de equilibrio no son inmediatas,
siendo la Termodinamica quien proporciona los medios para
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establecer estas condiciones asi como las ecuaciones para
poder predecirlas.

En esta asignatura estudiaremos las operaciones unitarias de
separacion basadas en la transferencia de materia, transferen-
cia de energiay ambas simultaneamente. En primer lugar,

se hara una breve introduccién de cada una de | as operaciones
gue se van a estudiar, asi como de los equipos mas utilizados
en laindustria donde se llevan a cabo estas operaciones y de
los pardmetros que se deben tener en cuenta a la hora de dise-
Aarlos. A continuacion, dada laimportancia del conocimiento
del equilibrio en e estudio de las operaciones de transferencia
de una propiedad, se dedica un tema a estudio de las condi-
ciones de equilibrio y de las ecuaciones que los predicen. La
mayor parte del temario, estaraformado por el estudio riguro-
so y sistematico de cada una de |as operaciones de separacion
sel eccionadas.

4. Operaciones unitarias controladas
por latransferencia de materia

Como se ha comentado en €l caso del yodo y del cloroformo,
cuando se ponen en contacto dos fases que no estan en equili-
brio desde € punto de vista de un determinado componente,

iNDICE 16
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éste se transfiere de una fase a otra, tendiendo a equilibrio.
Aprovechando esta difusion entre fases se pueden disefiar dis-
tintos tipos de aparatos que pongan en intimo contacto dos
fases distintas, con el objetivo general de conseguir la separa-
cion de uno de los componentes de una fase, mediante la
accion de la otra.

4.1. Destilacion. Rectificacion

L a destilacién es una operacion unitaria gue consiste en sepa-
rar dos 0 mas componentes de una mezcla liquida (en la que
todos los componentes son méas 0 menos volétiles) aprove-
chando la diferencia de volatilidades de |os componentes que
forman lamezcla. Se consigue seleccionando latemperaturay
presion de tal manera, que la fase liquida y vapor que se for-
man tengan concentraciones relativas diferentes. Cuanto
mayor sea la diferencia de volatilidades entre los componen-
tesdelamezcla, mayor seraladiferenciaentre lacomposicion
del liquido y del vapor gue se generan. Asi, la mezclaliquida
a su punto de ebullicién desprenderd vapores mas ricos en
componentes volétiles. Los vapores se condensardn aparte
constituyendo €l destilado.

L a destilacion puede llevarse a cabo de muchos modos distin-
tos. Hay dos tipos basicos de operacion: destilacion sin reflu-

iNDICE 17
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jo o destilacion simple y destilacion con reflujo o rectifica-
cion. La destilacion simple es la operacion de hervir el liqui-
do de un recipiente -la caldera- condensandose aparte los
valores que constituirdn el destilado, quedando en la caldera
el residuo (Figura 1a). Realmente no es una operacion de
transferencia de materia, pues € liquido y € vapor que se
genera estén en equilibrio. Se describe mejor como operacion
de transferencia de calor. La destilacion con reflujo o rectifi-
cacion se lleva a cabo en una columna, donde e vapor que
abandona |a cabeza de la columna se condensa, y una fraccion
del liguido condensado se devuelve ala columna, lo que cons-
tituye € reflujo; e resto se retira como producto destilado
(Figura 1b). En €l interior de la columna se ponen en contac-
to e vapor ascendente con € liquido descendente. En un nivel
dado de la columna estas dos corrientes se ponen en contacto
entre si, por lo que hay unatransferencia de materia: pasan los
componentes més volétiles del liquido al vapor, y los compo-
nentes menos volatiles del vapor a liquido, con lo que €
vapor se enriquece en componentes volatiles a medida que
asciende por la columna

Los distintos tipos de destilacion se suelen llevar a cabo en
columnas de destilacion. Para asegurar un adecuado contacto

entre e vapor y € liquido —esencial en la transferencia de

iNDICE 18
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Agua fria

D

il

Reflyjo

|
I

Columna

n

Caldera

/ny ﬁ—‘ R (residuo)
/Q J

a) Vapor b)

Figura 1. 4) Destilacién simple; b) Rectificacion.

materia— se han disefiado varios dispositivos de laboratorio o
industriales, basados principa mente en dos criterios distintos:
las columnas de contacto continuo entre €l vapor y € liquido,
0 columnas de relleno, y las columnas de contacto por etapas,
0 columnas de platos o pisos.

Las columnas de relleno estan llenas de elementos solidos
pequenos, inertes a las fases circulantes, distribuidos al azar u
ordenadamente. La corriente de liquido se dispersa resbalan-
do por su superficie, poniéndose en contacto intimo con el
vapor que circula en sentido contrario. En una seccién deter-
minada de lacolumnaé liquido descendentey el vapor ascen-
dente no estaran en equilibrio, por lo que se transferiran los
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componentes menos Vvol&tiles y més volatiles, en sentidos
opuestos. Pero como € tiempo de contacto en cada seccion de
columnaes muy corto, no sellegaa equilibrio en ningun punto.
Lafuerzaimpulsora acttia a lo largo de toda la columna.

L as columnas de platos poseen unas superficies planas (pisos)
en el interior que dividen la columna en una serie de etapas.
Tienen por objeto retener una cierta cantidad de liquido en su
superficie, a través de la cua se hace burbujear €l vapor que
asciende de la caldera, consiguiéndose asi un buen contacto
entre €l vapor y € liquido. El liguido de un plato cae al plato
siguiente por un rebosadero situado en el extremo del piso. El
vapor que llegaaun plato por debajo, y € liguido que le llega
por encima, no estan en equilibrio. En € plato tiene lugar la
mezcla de ambas corrientes, produciéndose alli 1a transferen-
cia de materia. La fuerza impulsora es la diferencia de com-
posiciones entre | as corrientes que llegan al plato y las corres-
pondientes de equilibrio. En los platos de las columnas nor-
malmente no se llega a alcanzar el equilibrio entre & liquido
y e vapor que abandonan €l plato. Un plato ideal o tedrico
seria aquél en e que este equilibrio si se alcanzara. Sobre
estos equipos se hablara mas ampliamente en € siguiente
tema.

iNDICE 20
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A nivel industrial 1a destilacion es una operacion con innume-
rables aplicaciones, especiamente en la separacion de com-
ponentes del petroleo, recuperacion de disolventes, fabrica
cion delicores, ... .

4.2. Absorcion. Desabsorcion.

La absorcion es una operacion unitaria de transferencia de
materia que consiste en poner un gas en contacto con un liqui-
do para que éste disuelva determinados componentes del gas,
gue queda libre de los mismos. La absorcién puede ser fisica
0 quimica, segun que €l gas se disuelva en € liquido absor-
bente o reaccione con é dando un nuevo compuesto quimico.

L a desabsorcion es la operacion unitaria contraria a la absor-
cion. En ellaun gas disuelto en un liquido es arrastrado por un
gas inerte siendo eliminado del liquido.

Para |a absorcion, pueden utilizarse los mismos tipos de apa-
ratos descritos en la destilacion, pues las fases en contacto
seran también un liguido y un gas. Se usan normamente
columnas de platos —contacto discontinuo o por etapas— o de
relleno —contacto continuo—. Ambas utilizan la fuerza gravita-
toria para la circulacion del liquido. Algunos dispositivos
emplean medios mecanicos para facilitar el contacto entre las
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fases. Las torres de pulverizacion son columnas vacias en las
que €l liquido entra a presion por un sistema de ducha, circu-
lando el gas en sentido contrario. Todos estos equipos propi-
cian la puesta en contacto de un gasy un liquido que no estan
en equilibrio, realizandose una transferencia de materia entre
ambos. La fuerza impulsora actuante es la diferencia entre la
presion parcial en € gas del componente que setransfierey la
presion parcial que tendriael componente en un gas que estu-
viera en equilibrio con € liquido del punto considerado. O
bien, observando e fendmeno en la fase liquida, la fuerza
impulsora es la diferencia entre la concentracion del soluto en
el liquido y la concentracion que estaria en equilibrio con el
gas del punto considerado.

Como aplicaciones de la absorcién pueden citarse la elimina-
cion de gases &cidos (H,S, CO,, SO,) de los gases de chime-
nea mediante distintas corrientes (agua a presion, solucion de
NaOH, o soluciones de etanolaminas), la separacion de hidro-
carburos aromaticos (benceno, tolueno y xileno) de los gases
de cogueria mediante aceites minerales, el secado del cloro
mediante la absorcion del agua con acido sufdrico concentra-
do, ... . La Figura 2 presenta un sistema tipico de
absorci én-desabsorcion: un gas con H,,S se trata con monoeta-
nolamina (M.E.A.) fria, con la que € H,S reacciona dando e
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bisulfuro de amina (absorcién con reaccion quimica). La reac-
cion es reversible, por lo que en una columna de desabsorcion
anexa, € vapor de agua hace que la reaccion vaya en sentido
contrario, desabsorbiéndose € H »S. La monoetanolamina
caliente se recircula ala columna de absorcion, enfriandose la
corriente de amina con la corriente del sulfuro de aminaen €
intercambiador de calor central.

MEA.fria —e—»

L ]

Gas libre de -
HS R
\J
Intercamb.
de calor
JI
ABSORCION DESABSORCION
4 A
f Iy
4 - Y
Gas con Sulfure Amina Vapor de agua
HS MEA. caliente

Figura 2. Sistema de eliminacion de H,S de un gas por absorcion con

reaccion quimica con solucion de monoetanolamina (M.E.A.) y posterior
desabsorcion con vapor.
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4.3. Extraccion

La extraccion es una operacion unitaria de transferencia de
materia basada en la disolucion de uno o varios de los com-
ponentes de una mezcla (liquida o que formen parte de un
solido) en un disolvente selectivo. Aprovecha, por tanto, la
diferencia de solubilidades de los componentes de la mezcla
en € disolvente afadido. Se hace la distincion entre la extrac-
cion liquido-liquido y la extraccion solido-liquido (llamada
también lixiviacion) segln que la materia a extraer esté en un
liquido o en un solido respectivamente. EI nimero minimo de
componentes presentes en la extraccion es tres. Un problema
importante lo constituye la seleccion del disolvente extractor.
Para realizar una extraccion liquido-liquido € disolvente ele-
gido debe ser parcial o totalmente inmiscible con lafase liqui-
da que contiene € soluto.

La extraccion liquido-liquido puede presentar ventajas sobre
efectuar una separacion por destilacion: las instalaciones son
mas sencillas, hay la posibilidad de separar componentes sen-
siblesal calor sin necesidad de realizar una destilacion avacio
y laselectividad del disolvente para componentes de naturale-
Zzaquimica similar permite separaciones de grupos de compo-
nentes imposibles de lograr basandose solo en € punto de
ebullicion.
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Las formas en que se lleva a cabo la extraccion liquido-liqui-
do son muy variadas. Normalmente se trabaja en continuo v,
como en destilacion y absorcion, cabe distinguir dos modos
basicos de contacto: contacto continuo y contacto por etapas.
Cuando € proceso de extraccion se reduce a una Unica etapa,
se realizan dos operaciones sucesivas: lamezcla del disolven-
te con el aimento y la posterior separacion por decantacion de
los dos liquidos inmiscibles. Cuando €l proceso de extraccion
consiste en varias etapas, éstas puede redlizarse de dos maneras
distintas segun laforma como € disolvente extractor se mezcle
con € aimento: a) contacto simple s & disolvente extractor se
anade a cada etapa mientras que la corriente de alimentacion
(cada vez més pobre en e componente que es extraido) pasa de
etapa a etapa; b) contacto en contracorriente s e disolvente
extractor pasa de etapa a etapa en sentido contrario a liquido
gue se esta refinando.

El contacto continuo en extraccion liquido-liquido es analogo
alaoperacion de absorcién, salvo que ahorason 2 liquidoslos
fluidos que estan en contacto.

En la extraccion solido-liquido se acostumbra a trabajar por
cargas 0 en semicontinuo por la dificultad de manipulacion
del sdlido que hay que someter a extraccion. Uno de los
extractores solido-liquido més usados a escala de laboratorio
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es el extractor Soxhlet (Figura 3). El disolvente extractor hier-
ve en la calderay, después de condensarse con agua fria, cae
sobre e recipiente que contiene e solido con € soluto a
extraer. Serealizalaextracciony, através de un sifon, sale del
recipiente el disolvente con e soluto extraido. La mezcla se
devuelve a la caldera, donde se va concentrando el soluto a
medida que se repite € ciclo.

Los aparatos en los que se lleva a cabo la extraccion liqui-
do-liquido deberan poner en adecuado contacto las fases
inmiscibles. Pueden emplearse columnas en contracorriente, y
mejor si son pulsantes (dotadas de un pul so periédico que pro-
duce un movimiento de agitacion periodico a lo largo de la
columna), pueden ser verticales u horizontal es con placas per-
foradas. Se emplean también, parael contacto por etapas, tan-
ques agitados combinados con decantadores colocados a con-
tinuacion de los mismos. Los equipos més utilizados para la
extraccion liquido-liquido seran comentados mas ampliamen-
te en el siguiente tema.

Laextraccion liquido-liquido se usamucho aescalaindustrial,
especialmente en laindustriadel petréleo. Asi, por g emplo, la
separacion de los asfaltos del petréleo se realiza mediante un
proceso de extraccion con propano a baja temperatura. Como
giemplos de extraccion solido-liguido pueden citarse la
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extraccion de aceites y grasas animales y vegetales mediante
disolventes idoneos, la obtencion de soluciones de taninos
para curtidos, €l aislamiento del nitrato sodico del caliche chi-
leno, €tc, ... .

La extraccion supercritica es un proceso que ha adquirido
gran importancia por sus multiples aplicaciones, como el des-
cafeinado de café (con CO,). Basicamente se trata de una
extraccion liquido-liquido o sdlido-liquido pero realizada con
un disolvente que en condiciones normales es un gas, por 1o
gue hay que licuarlo, con la complgjidad de lainstalacién que
ello conlleva

4.4. Adsorcion. Desorcion

La adsorcion consiste en la eliminacion de algunos compo-
nentes de unafase fluida mediante un solido quelo retiene. Es
un fendmeno de superficie: las moléculas, aomos o iones
adsorbidos estan confinados en la superficie de los poros del
solido, unidos por fuerzas de Van der Waals, o por verdaderos
enlaces quimicos. En este Ultimo caso se habla de quimisor-
cion. Solamente |os solidos que posean una superficie especi-
ficaelevada seran adsorbentes de interés: carbon activo, gel de
silice, alimina activada, zeolitas, etc. Como gjemplo se puede
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indicar que en un solo gramo de ciertos carbones activos se
dispone de una superficie de adsorcién de més de 2500 m?.

La operacion contraria ala adsorcion se llama desorcion. Esta
operacion se realiza cominmente para la regeneracion del
lecho sdlido saturado de soluto, y para la recuperacion del
soluto adsorbido, si éste es econdémicamente rentable.

Agua fria

AHHT
[ & 3w

Condensador

Extractor

Caldera

Jq/

Figura 3. Extractor Soxhlet.
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El sdlido adsorbente rellena normalmente € interior de una
columna formando un lecho fijo. A medida que se hace circu-
lar €l gas o € liguido que contiene el soluto a adsorber se va
saturando el solido adsorbente, por 1o que al cabo de un tiem-
po debe ser regenerado. La operacion se realiza en forma
semicontinua colocando dos lechos adsorbentes en paralelo:
en un momento dado uno de ellos est4 en operacion y € otro
Se esta regenerando por la circulacion a su través de vapor de
agua, aire o un gas inerte. De esta forma el gas a depurar cir-
cula en continuo, mientras la operacion de cada lecho es dis-
continua

Un gemplo peculiar de la operacion de adsorcion en lecho
fijo, aunque en otro contexto, es la cromatografia. Esta basa-
daen la distinta adsorcion de los componentes de una mezcla
sobre un sélido adsorbente o un liquido soportado por un sdli-
do. Los componentes de |la mezcla a separar quedaran reteni-
dos con mayor o menor facilidad, y la adicién de un eluyente
permite recuperar por separado los distintos componentes de
la mezcla.

La adsorcion se aplica industrialmente en muchos casos: para
secar corrientes de gas por adsorcion de su humedad sobre
lecho de gel de silice, para eliminar olores de una corriente
por adsorcién sobre el carbédn activo, para decolorar liquidos
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recuperar disolventes del aire ambiente evitando la contami-
nacion por vapores organicos, ...

4.5. |ntercambio iénico

El intercambio iGnico es una operacion unitaria que consiste
en la sustitucion de uno o varios iones de una disolucion por
otros que forman inicialmente parte de la estructura de un
solido (resina de intercambio i0nico). Los poros de unaresina
contienen iones positivos y negativos formando una sal. En
estado seco los iones mantienen su posicion media en la
estructura, pero cuando se sumergen en un liguido polar, uno
0 variosiones quedan libres para desplazarse haciael seno del
liguido mientras otros iones de carga equivalente pasan del
liquido a sdlido, de modo que la resina permanece eléctrica-
mente neutra. Cuando la resina contiene iones negativos fijos
y sOlo puede intercambiar cationes se llama resina catiénica
En caso contrario se [lama resina anionica

La velocidad a la que se lleva a cabo el intercambio ionico
viene controlada por la difusion de los iones.

Esta operacion se aplica sobre todo en procesos de acondicio-
namiento de agua anivel industrial. El ablandamiento de agua
es la eliminacion de los cationes divalentes Ca2* y Mg?* del

iNDICE 30



Tema l
Operaciones unitarias. Conceptos generales

agua, con lo que disminuye su dureza. Se realiza €l intercam-
bio en una columna catiénica, donde se sustituyen los iones
indicados por Na" que no forma sales insolubles, y se evitan
asi las incrustaciones. Las resinas, con el paso de agua dura,
se agotan y deben regenerarse con la operacion inversa, esto
es, haciendo circular a su través una disolucion concentrada
de NaCl. La desmineralizacion o desionizacion del aguaesla
eliminacion (por intercambio) de los cationes y aniones gque
contenga. Ello se lleva a cabo normalmente con dos columnas
consecutivas, una catidnica y otra anionica. En la primera se
sustituyen los cationes por H* y en la segunda | os aniones por
OH". El agua queda, en principio, neutra desde € punto de
vista acido-base. Las resinas se regeneran, respectivamente
con HCl y NaOH.

5. Operaciones unitarias controladas por transmision
de calor

Estas operaciones son sdlo una parte de aguéllas controladas
por la transferencia de energia, ya que un sistemay sus alre-
dedores pueden intercambiar energia en forma de calor o en
formade trabgjo. Las operaciones unitarias en las que lavelo-
cidad de transmision de calor desempefia el papel controlante
son la evaporacion y la condensacion.
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5.1. Evaporacion. Condensacion

La evaporacion es una operacion unitaria consistente en la
separacion de una mezcla liguida, generando a partir de la
misma, por ebullicién, un vapor integrado por los componen-
tes mas volétiles de aguélla. Se utiliza para concentrar disolu-
ciones obteniéndose vapor del disolvente. ES una operacion
muy empleada en diversas industrias, bien sea para aprove-
char la disolucion concentrada (por femplo la concentracion
de la leche), o para aprovechar e vapor del disolvente (por
ejemplo la obtencién de agua desalinizada por ebullicion del
agua del mar y posterior condensacion del vapor de agua).
Normamente se disponen varios evaporadores combinados,
en los que se emplea e vapor generado en un evaporador
como medio de calefaccion del siguiente (se denominan eva-
poradores de multiple efecto). En la Figura 4 se muestra un
esguema del proceso.

Conceptualmente, la evaporacion es analoga a la destilacion
simple. Se diferencian en que en la evaporacion, el alimento
contiene un soluto cuyo punto de ebullicion esta muy por
encima del punto de ebullicion del disolvente, con lo que los
vapores obtenidos en la operacién son de disolvente puro.
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Vapor disq‘vente Vapor, Vapor, Vapor,

) Vapor limento
Vapor de agua 77  |Alimento vivo
—¥ % «— < <«

Agua Solucién J —-l .:l —l
condensada concentrada ‘l 1

Solucién Condensado, Condensado, Condensado,

concentrada

a) b)

Figura 4. @) Representacién esguemética de un evaporador; b)
Evaporador de triple efecto en contracorriente.

L a condensacion es la operacion inversa ala evaporacion, por
la que un vapor pasa aestado liquido al intercambiar calor con
un liguido frio. No se puede considerar una operacién de sepa-
racion aungue tiene gran interés en la industria.

6. Operaciones unitarias controladas
por latransferencia simultanea de materiay calor

Existen operaciones en las que se da simultaneamente una
transferencia de materia y una transmisién de calor, siendo
ambos procesos controlantes del proceso de la operacion. Hay
simultaneamente dos fuerzas impul soras separadas, que pue-
denir en e mismo sentido o en sentidos opuestos.
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6.1. Humidificacion. Deshumidificacion

Cuando una corriente de aire se pone en contacto con una
corriente de agua, se transfiere agua y energia calorifica de
una corriente a otra modificandose las condiciones de hume-
dad y temperatura.

La humidificacién de aire se consigue a poner en contacto €l
aire no saturado con agua, a una temperatura tal que € aire
aumenta su contenido de humedad. El agua se enfria a tener
que ceder calor paraevaporar laporcion deliquido que seincor-
poraa aire como vapor de agua. Este enfriamiento del agua es
quiza la faceta industrialmente méas importante de esta opera-
cién unitaria € agua caliente procedente de la refrigeracion de
las unidades de una planta puede enfriarse S se pone en con-
tacto con un gas (preferiblemente mas frio) no saturado. El cau-
dal de la corriente de agua se reduce en una cierta cantidad por
la evaporacion de una parte de la misma.

L os dispositivos més empleados para el enfriamiento de liqui-
dos y mas concretamente de agua son las denominadas torres
de enfriamiento. Son columnas de relleno de madera o de
material plastico por las que asciende €l aire, provistas en su
parte superior de distribuidores de agua. En la Figura 5 se
muestra un esquema de unatorre de enfriamiento.
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La deshumidificacion del aire se conseguira siempre que se
ponga en contacto aire himedo con un liquido mas frio, de
modo que la temperatura del gas disminuya por debajo del
punto de rocio y condense agua, disminuyendo la humedad
absoluta del aire hasta el valor deseado.

6.2. Cristalizacion

La cristalizacion es la formacion de particulas solidas cristali-
nas en e seno de una fase homogeénea. El proceso de forma-
cion de cristales consta de dos etapas: la nucleacion y € creci-
miento. La nucleacion es la formacién, a partir de los iones o
moléculas de soluto, de nlcleos cristalinos de tamafio sufi-
ciente para mantenerse sin solubilizarse en la solucion. El cre-
cimiento es e proceso de aumento de tamafio de un nucleo
cristalino, por adicion de nuevos iones o moléculas.

Las fuerzas impulsoras en esta operacion, en ambas etapas
(nucleacion y crecimiento) son las mismas: la sobresatura-
cion, esdecir, ladiferencia entre la concentracion de soluto en
la solucién y la concentracion que tendria la solucién satura
daen €l equilibrio, y laposible diferencia de temperatura entre
el cristal y e liquido, originada en el cambio de fase.
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Los tipos mas frecuentes de cristalizadores son: cristalizado-
res de tanque, en los que la sobresaturacion se produce por
enfriamiento sin evaporacion apreciable, (se emplean cuando
la solubilidad varia mucho con la temperatura); cristalizado-
res-evaporadores, en los que la sobresaturacion se produce por
evaporacion (concentracion) sin enfriamiento apreciable (son
utiles cuando la solubilidad no varia con latemperatura); cris-
talizadores de vacio, en donde se combinala evaporacion y el
enfriamiento adiabatico (se utilizan cuando se quiere operar
con rapidez, como en los cristalizadores-evaporadores, pero a
baja temperatura).

Salida de aire caliente y
vapor de agua

=

Agua dcalien;el \ Venﬁladtr
it
moreiel o | AT T | tobes
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Figura 5. Esquema de unatorre de refrigeracion.
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6.3. Secado

El secado es una operacion unitaria mediante la cual se elimi-
na humedad de una sustancia. La fase previa atodo secado es
la eliminacion mecanica de agua mediante filtros-prensa o
centrifugas, reduciéndose después por viatérmicala humedad
gue guede. Esta ultima fase es propiamente la operacion de
secado. En ella se somete el producto humedo a la accion de
una corriente de aire caliente y seco, evaporandose €l liquido
con el consiguiente aumento de la humedad del aire. El punto
final o limite de la desecacion estara en la eliminacion del
liquido (normalmente agua) del material, hasta que la hume-
dad de dicho material esté en equilibrio con € aire que le
rodea; es decir, hasta que la presiéon de vapor de la humedad
del solido iguale ala presion parcial de la corriente gaseosa.

Al secar un solido en el seno de una masa de aire tiene lugar
simultdneamente transferencia de materia y transmision de
calor. El agua contenida en el solido se desplaza hacialainter-
fase y posteriormente al seno del gas. El gradiente de tempe-
raturaentre el airey e sdlido provoca latransmision de calor.
L os fendmenos gque suceden son:
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1. Transferenciade materia através del solido. Se produce por
capilaridad (altos niveles de humedad) y difusion (bajos nive-
les de humedad).

2. Transferencia de vapor de agua desde la interfase sdlido-gas
al seno del gas. Se produce por transporte turbulento.

3. Transferencia de calor desde €l seno del gas alainterfase.
Se produce por conduccion, conveccion o radiacion.

4. Transferencia de calor desde lainterfase al seno del solido.
S6lo puede tener lugar por conduccion.

Casi todos los aparatos utilizados para llevar a cabo esta ope-
racion estan basados en poner en contacto el solido himedo
pulverizado con una corriente de aire caliente no saturado: se
produce simultaneamente la transferencia de calor sensible y
de agua debido alas dos fuerzas impulsoras (de calor y mate-
ria) que aparecen. Este es el proceso por contacto directo.
Existen también aparatos en los que el secado se produce sin
contacto de la fuente de calor con €l sdlido. Este es € proce-
so por contacto indirecto (andlogo a una evaporacion).

L os secadores comerciales mas comunes son:;
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- Secaderos de bandgjas en los que €l solido se deposita en
capas de poca profundidad y €l aire caliente circula por la
superficie 0 através del solido.

- Secaderos rotativos en los que el sdlido desciende alo largo
de un cilindro rotatorio inclinado, secandose por accion del
aire caliente que circula en contracorriente.

- Secaderos de evaporacion siibita o atomizadores. En este
tipo de secadero la suspensién de solido, en forma de gotas, se
pone en contacto brusco con aire caliente a elevada tempera-
tura, en un dispositivo de ciclon. El agua del solido se vapori-
za bruscamente obteniéndose un sdlido de elevada porosidad.

6.4. Liofilizacion

La liofilizacion o criodeshidratacion es una peculiar modali-
dad de secado que consiste en la eliminacion del agua de un
solido por sublimacion de lamisma, es decir, €l agua del soli-
do previamente congelada se pasa directamente a vapor.

L as ventajas que presenta este procedimiento de secado en la
industria de la alimentacién, preparacion de farmacosy medi-

cinas son:
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— Lacongelacion provoca la detencion de los fendmenos bio-
quimicos.

— El vacio o la presencia de inertes y las bajas temperaturas
evitan la ateracion de las propiedades bioguimicas, fisiol0gi-
cas 0 terapéuticas.

— Se conservan gran cantidad de aromas y se mantiene €
volumen inicial del solido, originando con ello unagran poro-
sidad y fécil solubilidad de los productos finales.

Un gemplo de producto liofilizado muy comun es e café
soluble. La liofilizacion se lleva a cabo normalmente a alto
vacio y a temperaturas por debajo del punto de fusion del
agua. El calor de sublimacion es suministrado por conduccion
o radiacién con placas planas calientes situadas entre las ban-
degjas que contienen el materia aliofilizar. Esta operacion es
normal mente discontinua.

7. Resumen

En este tema solo se han tratado |as operaciones mas comunes
de transferencia de materia y energia, aunque existen otras
muchas operaciones de separacion. En la Tabla 1 se presenta
un resumen de las distintas operaciones de separacion asi
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como los pardmetros en los que esta basaday € estado fisico
de los productos que intervienen.

Tabla 1. Resumen de los procesos de separacion.

o potenciales de electrodo

Base molecular de la|Nombre del proceso | Parametros clave de la | Estado fisico de los productos
separacion separacion en la separacion
Membranas.
Se incluye :
Tamaiio Difusién gaseosa Permeabilidad de las | Gases
Forma Dialisis membranas a las especies que | Disoluciones
Momento dipolar Electrodidlisis se difunden Disoluciones
Polarizabilidad Osmosis Disoluciones
Carga Osmosis inversa Disoluciones
Ultrafiltracién Disoluciones
Pervaporacién Liquido-vapor
Evaporacién Calor latente del disolvente Liquido-vapor
Expansién flash Presién de vapor del disolvente | Liquido-vapor
Tamaiio Destilacién Volatilidades relativas o puntos | Liquido-vapor
Forma de ebullicién
Momento dipolar
Polarizabilidad Agotamiento Volatilidades relativas o puntos | Liquido-gas
de ebullicién
Forma Extraccion Solubilidades Liquidos
Momento dipolar Absorcién Solubilidades Gas-liquido
Polarizabilidad Lixiviacién Solubilidades Sélido-disolucién
Adsorci6n Isotermas de adsorcion Fluidos
Composicién quimica Cromatografia Indices de retencién o [ Disoluciones o gases
coeficientes de particion
Tamafio Electroforesis Movilidad eléctrica Disoluciones
Forma
Carga Intercambio iénico | Coeficientes de particién Disoluciones
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Tabla 1 (Continuacién). Resumen de |os procesos de

separacion

Base molecular de la | Nombre del proceso Parimetros clave de la|Estado fisico de los
separacion separacion productos en la separacion
Tamaiio Cristalizacion Calores latentes y | Sélido-disolucién
Forma solubilidades en  sélidos
cristalinos
Desublimacion Calores latentes y | Sélido-vapor
solubilidades en  sélidos
cristalinos
Difusién de barrido Difusividades de los gases Gases
Destilacion molecular Peso molecular Vapor-liquido
Filtraci6n de geles indices de retencién o | Disoluciones
velocidad intrinseca x peso
molecular
Ultracentrifugacion Coeficientes de | Disoluciones o liquido-
sedimentacién suspension
Fusién por zonas Solubilidades en un sélido | sélidos
cristalino
Tamafio Espectrometria de masas | Relacion carga por unidad de | Gas enrarecido
Carga masa
Tamaiio Secado de sélidos Calor latente de vaporizacién | Sélido-vapor
Flotaci6n Densidades Suspensiones sélidas
Liofilizacién Calor de sublimacién Sélido-vapor
Filtracion Resistencia de la torta Liquido-sélido
Sedimentaci6n Densidades Sélido-liquido o suspensiones
Centrifugacion Coeficientes de | Liquido-s6lido o
sedimentacién suspensiones
Tamaiio Difusién térmica Difusividades térmicas Liquidos o gases
Carga
Composicién quimica
Tamaiio Electrolisis o | Potenciales de electrodos Disolucién-gas o disolucion-
electrodeposicion sélido
Composicién quimica Precipitacién Solubilidades en disoluciones | Liquido-suspensién
Carga Precipitacién Constantes  dieléctricas X | Sélido-gas
electrostatica tamaino
Polarizabilidad Dielectroforesis Constantes dieléctricas Sélido-liquido
Momentos magnéticos Separacién magnética Momento magnético Solido-liquido
Susceptibilidades Separacién magnética de | Susceptibilidad magnética Sélido-liquido o suspensiones
magnéticas alto gradiente
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Tema 2. Equipos para contacto entre fases

Objetivos

n este tema se pretende ampliar conocimientos sobre

los contactores entre fases mas comunmente utiliza-

dos, centrandonos en equipos de contacto liquido-
vapor y liquido-liquido. Se estudiaran, desde un punto de vista
descriptivo, los dispositivos més importantes de estos equipos
asi como los parametros de disefio méas destacables. Se hara
un especial andlisis de las columnas de relleno y columnas de
platos.

1. Introduccion

Al describir las distintas operaciones unitarias, ya se introdu-
jeron algunas nociones sobre los aparatos més utilizados
industrialmente. Se esquematizaron algunos equipos y se
introdujeron algunos conceptos sobre las columnas de pisos y
columnas de relleno. En este tema vamos a ampliar |os cono-
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cimientos sobre estos dispositivos dada su importancia a nivel
industrial, estudiando algunos de los pardmetros de disefio
gue se deben tener en cuenta, problemas que pueden plantear,
partes de que consta, ... . El estudio se centrard en equipos de
contacto liquido-vapor y liquido-liquido.

2. Par ametros de disefio

Antes de intentar € disefio de un equipo, deben estar bien
definidas la presion de trabajo, la temperatura, velocidades de
flujo, composicion del alimento, ... de manera que el proble-
ma de disefio consiste en construir un dispositivo que lleve a
cabo la operacion que deseamos y sea econdémico, Seguro y
facil de operar.

Entre los parametros de disefio més importantes cabe desta-
car: la capacidad del equipo, la caida de presion, costes, faci-
lidad de operacién y eficacia de las etapas.

» Capacidad. Los datos de equilibrio de un sistema estable-
cen el numero de etapas de contacto necesarias para producir
una determinada separaci on. Aunque este nimero de etapas es
independiente del flujo de alimento, las dimensiones fisicas
del equipo (particularmente el diametro) aumentara propor-
cionalmente con €l flujo que circule a su través, siendo tales
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dimensiones funcion de la hidrodindmicay del tiempo que se
precisa en cada etapa. Es importante que una columna esté
disefiada para operar con un intervalo de composicionesy flu-
jos tan alto como sea posible. Los pardmetros estructurales,
tales como larelacion (altura/diametro), deciden con frecuen-
cialaposibilidad de realizacion practica (un ingeniero tendria
muchas dificultades para encontrar un contratista serio para
construir una columna de 40 m de longitud y medio metro de
diametro).

» Caida de presion. Este parametro es particularmente
importante cuando es preciso operar en condiciones de ato
vacio (posibilidad de descomposiciones térmicas o de reac-
ciones quimicas no deseadas).

» Costes. Ademas de los costes de los platos o relleno de la
columna, hay que contabilizar los costes de la carcasa, bom-
bas auxiliares, cambiadores de calor, caldera, condensador.
Estos cuestan de tres a seis veces més que aquellos. También
son de gran importancia los servicios (electricidad, vapor,
agua de refrigeracion, ... ).

 Facilidad de operacion. En todo proceso hay un nimero
importante de potenciales problemas de operacion. En el caso
de la utilizacion de las columnas de relleno para poner en con-
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tacto una fase liquida con una fase vapor, 1os problemas més
comunes que pueden presentarse son:

Inundacion. Esta condicidn ocurre cuando las vel ocidades del
vapor y /o € liquido son tan grandes que la caida de presion
del gas es superior ala carga neta de gravedad del liquido, que
de estaforma es arrastrado hacia arriba en la columna.

Canalizacién. Lafuncion del relleno es promover la turbulen-
ciadelosfluidosy latransferencia de materiamediante ladis-
persion del liguido que fluye sobre la superficie del relleno y
por €l interior del mismo Si el flujo del liquido y/o vapor es
muy bagjo, o si laalimentacion liquida no se distribuye unifor-
memente sobre €l relleno, tendera a descender por las paredes
mientras que el vapor circula por la parte central. A velocida-
des muy bajas puede no haber suficiente liquido paramojar la
superficie del relleno.

La inundacion y la canalizacion restringen los intervalos de
los flujos de liquido y vapor para la operacién de la columna,
marcando €l limite méximo de operacién. Consideraciones de
tipo préctico (como fijar una eficacia minimay una caida de
presion maxima) limitan alin mas €l intervalo de trabgjo.

Aungue las columnas de platos pueden generalmente operar
dentro de intervalos mas amplios de los flujos de vapor y
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liquido que las columnas de relleno, tienen también sus pro-
pios problemas:

Formacion de espuma. Si se forma un nivel de espuma eleva-
do, €l liguido es arrastrado por €l gas hasta |a etapa siguiente
y las eficacias de separacion disminuyen. Por otra parte, la
espuma puede también arrastrar vapor hacia la etapa inferior.
En casos extremos, |os tubos de bajada del liquido se pueden
llenar totalmente de espuma y provocar inundacion de una
forma andloga a lo que ocurre en columnas de relleno. Por
otra parte, las columnas de platos pueden inundarse aln cuan-
do no se forme espuma si las caidas de presion o las veloci-
dades de flujo del liquido son suficientemente grandes para
que €l nivel de liquido sobrepase el espaciado entre |os platos,
dando lugar aretroceso del liquido en los tubos de descenso.

Arrastre. Aun cuando el nivel de espuma formado sobre €l
liquido del plato no es muy alto, si la separacion del liquido y
el vapor que se han puesto en contacto es inadecuada, parte de
esa espuma se mezcla con €l liquido del plato superior, dismi-
nuyendo asi laeficacia. El arrastre se debe con frecuenciaaun
tamanfio inadecuado de |os tubos de descenso del liquido o del
espaciado entre los platos.
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Mala distribucién del liquido. Si 1os platos de la columna son
muy grandes o estén mal disefiados puede variar la altura del
liquido através del plato dando lugar a un apreciable gradien-
te hidraulico. Esto puede provocar un flujo no uniforme del
gas. Las medidas habituales de prevencion consisten en utili-
zar varios tubos descendentes o pasos 'y divisiones en los pla
tos, o bien dirigir e flujo de vapor de forma que fuerce €
liquido a circular através del plato.

Goteo. Muchos platos silo cuentan con lapresion del gas para
mantener el liquido sobre €l plato, de forma que en € punto
de goteo, comienza a caer liguido a través de los orificios de
los platos. El caso extremo recibe el nombre de vaciamiento.

 Eficacia. La €ficacia de una columna de platos se mide en
funcion de laeficaciade plato, es decir, en funcion de ladife-
rencia existente entre la composicion de las corrientes que
abandonan una etapa con respecto a las composiciones de las
mismas en & caso de que estuviesen en equilibrio. Laeficacia
de una columna de relleno se mide en funcion de la eficacia
del relleno, que esinversamente proporcional alaatura equi-
valente a un plato tedrico (HETP). Los valores de la eficacia
de los platos y de la HEPT son funciones complejas de
muchos factores. temperatura, presion, composicion , densi-
dad, viscosidad, difusividad, velocidades de flujo del liquido
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y vapor, tendencia a la formacion de espuma, turbulencia del
liquido y del vapor, tamafio de las burbujas,... .
3. Columnas derelleno

El disefio de una columna de relleno supone | as siguientes eta-
pas:

1. Seleccionar €l tipo y € tamafio del relleno.

2. Determinar el diametro de la columna (capacidad) necesa-
rio en funcion de los flujos de liquido y vapor.

3. Determinar la altura de la columna que se necesita paralle-
var a cabo |la separacion especifica.

4. Seleccionar y disefiar los dispositivos interiores de la
columna: distribuidor del liquido de alimentacién, redistribui-
dores de liguido, platos de soporte y de inyecciéon del gas'y
platos de sujecion.

Estas etapas se ampliaran en |os siguientes apartados.

3.1. Tipos derelleno

L os principales requisitos que debe cumplir el relleno de una
columna son:
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a) Proporcionar una gran &rea superficial: areainterfacia alta
entre el gasy € liquido.

b) Tener una estructura abierta: bgjaresistenciaal flujo de gas.

c) Facilitar la distribucién uniforme del liquido sobre su
superficie.

d) Facilitar el paso uniforme del vapor através de toda la sec-
cion de la columna.

Para satisfacer estos requerimientos se han desarrollado dis-
tintos tipos de relleno. Se pueden dividir en dos grupos: relle-
no ordenado (dispuesto de una forma regular dentro de la
columna) y relleno a azar.

Los primeros (rejas, mallas, rellenos ordenados ... ) tienen una
estructura abierta, y se usan para velocidades de gas elevadas
donde se necesita una pérdida de presion baja (por g emplo en
las torres de enfriamiento). La interfase vapor-liquido es esta-
cionariay depende fundamental mente del mojado de la super-
ficiey la capilaridad. Por tanto, es de esperar que haya buena
eficacia alin para flujos de liquido bgjos.

Los rellenos al azar son mas comunes. Con este tipo de relle-
no (a igual que en las columnas de platos), la interfase de
vapor-liquido se crea por combinacion de los efectos de pene-
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tracion de superficie, burbujeo y formacion de niebla. En la
Figura 1 se muestran los principales tipos de rellenos comer-
ciales.

Cada uno de estos tipos tiene sus caracteristicas de disefio
-tamafio, densidad, area superficial, factor de relleno (cons-
tante determinada experimentalmente, relacionada con el
cociente entre el &readel rellenoy el cubo de lafraccion hueca
del lecho, que se utiliza para predecir la caida de presiéon y la
inundacion del lecho en funcion de las velocidades de flujo y
de las propiedades de los fluidos),... Estas propiedades se pue-
den encontrar tabuladas en distintos manuales. Por giemplo la
Tabla 1 muestra estos datos para una serie de rellenos.

Anillo de particién

Figura 1. Diversos tipos de rellenos comercia es comunes.
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Los anillos Raschig son €l tipo de relleno més antiguo (data
de 1915) y todavia estén en uso. Los anillos Pall son esencial-
mente anillos Raschig en los que se ha aumentado |a superfi-
cie de contacto, con lo que se megjoraladistribucion del liqui-
do. Las sillas Berl fueron desarrolladas para mejorar la distri-
bucidn del liquido comparada con los anillos Raschig. Las
sillas Intalox pueden considerarse como una mejora de las
Berl, ya que por su forma es més facil de fabricar.

Para construir estos rellenos se utilizan diversos materiales:
ceramica, metales, plasticosy carbono. Los anillos de metal y
plastico son mas eficaces que |os de ceramica puesto que sus
paredes pueden ser mas finas.

La eleccién del material dependera de la naturaleza del fluido
y la temperatura de operacion: el empaquetado ceramico es
util para liquidos corrosivos pero no para disoluciones fuerte-
mente alcalinas. El pléastico es atacado por algunos disolven-
tes organicosy solo debe usarse cuando no se sobrepasan tem-
peraturas moderadas (por g emplo no son Utiles en columnas de
rectificacion). Tanto € relleno metdlico como especialmente €
cerdmico se pueden romper facilmente.

En general, el mayor tamafio de relleno aceptable en una
columna es de 50 mm. Los tamafios mas pequefios son mas
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Tabla 1. Datos de disefio para diferentes rellenos

Area Factor
Superficial ~de relleno

Tamano Densidad
Pulgadas ~ mm (Kg/nt’) (m/nr) K,

Anillos Rasching 0-50 13 881 368 640
Ceramica 1.0 25 673 190 160
15 38 689 128 95

20 51 651 95 65

30 76 561 69 36

Metal 05 13 1201 417 300
(densidad del acero al carbono) 10 25 625 207 115

15 38 785 141 83

20 51 593 102 57

30 76 400 72 k]

Anillos Pall 0625 16 593 341 70
Metal 10 25 481 210 48
(densidad del acero al carbono) 125 32 385 128 28

290 51 353 102 20

35 76 273 66 16

Plasticos 0625 16 112 341 97
(densidad del polipropileno) 10 25 88 207 52

15 38 76 128 L]

20 51 68 102 25

35 89 64 85 16

Sillas Intalox 05 13 137 480 200
Ceramica 10 25 673 253 92
15 38 625 194 52

20 51 609 108 40

30 76 577 22

caros que los mayores, pero por encima de 50 mm la eficacia
en la transferencia de materia disminuye considerablemente.
El uso de particulas de relleno demasiado grandes puede cau-
sar una distribucion pobre del liguido.

3.2. Diametro de la columna

La capacidad de una columna de relleno viene determinada
por su seccion transversal. Normalmente, la columna se dise-
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fAara para operar con la pérdida de carga que resulte més eco-
némicay que asegure una buena distribucion del liquido y del
gas. Para columnas con relleno a azar, la pérdida de carga
norma mente no excede los 80 mm H,O por m de atura de
relleno. En estas condiciones, la velocidad del gas sera de,
aproximadamente, un 80 % la velocidad de inundacion. Los
valores recomendados en absorbedores son de 15 a 50 mm
H,O/m de altura de relleno y en destilacion a presiones mode-
radas de 40 a 80 mm H,0O/m de altura de relleno. Para desti-
laciones a vacio, la maxima pérdida de carga se determinara
en funcién de los requerimientos del proceso, aunque para una
distribucion satisfactoria del liquido la pérdida de carga no
debiera ser menor de 8 mm H,O/m.

La seccidn de la columnay su didmetro para una pérdida de
carga seleccionada puede determinarse a partir de la grafica
presentada en la Figura 2, donde se correlaciona la relacion
entre las velocidades de flujo del liquido y e vapor, las pro-
piedades fisicas del sistemay las caracteristicas del empaque-
tado con €l flujo méasico de gas por unidad de area para dis-
tintos valores de la pérdida de carga.
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donde V*,, = flujo mésico del gas por unidad de area (kg
Im?2s)

FIO = factor de relleno, propio del relleno selec-
cionado

W, = viscosidad del liquido, Ns/m?
P, P, = densidades del liquido y € vapor, kg/m?3

Losvalores del factor deflujo F,, dados en laFigura2 cubren
el intervalo habitual de trabajo.

Unavez que se conoce €l valor deV*  esfacil conocer el area
de la columna que se necesita para cada flujo de gas: conoci-
do por la separacion deseada larelacion V*/L* (kg de gas/kg
de liquido), se puede calcular laabscisay s se fijala perdida
de presion aceptable se puede calcular K, de ellaV* y por
tanto la seccion.

3.3. Altura del lecho empaguetado

Para disefiar una columna de rectificacion de relleno, €l trata-
miento mas simple es considerar que se trata de una columna
de pisos y utilizar €l concepto de atura equivalente de un
plato teorico (HETP). La HETP es la dtura de relleno que
produce la misma separacion que una etapa de equilibrio. En
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destilacion, este valor es esencialmente constante para un tipo
y tamafio de relleno e independiente de | as propiedades fisicas
del sistema. Por gemplo, se pueden utilizar los siguientes
valores de HETP para calcular la atura del lecho cuando €
relleno es de anillos Pall: 0.4-0.5 m si los anillos tienen un
tamario de 25 mm, 0.6-0.75m s son de 38 mmy 0.75-1.0 s
son de 50 mm.

Para el disefio de las columnas de absorcion de relleno se sue-
len utilizar los conceptos de nimero de unidades de transfe-
renciay altura de una unidad de transferencia (HTU). Valores
tipicos de HTU para empaguetamientos a azar son: 0.3-0.6 m
s @l relleno tiene un tamario de 25 mm, 0.5-0.75 m s €l relle-
no tiene un tamaro de 38 mmy 0.6-1.0 m si es de 50mm.

Para conocer la atura necesaria de la columna bastara con deter-
minar & nimero de pisos necesariosy su HETP o bien & nime-
ro de unidades de transferenciay su HTU. Cémo redlizar estos
calculos seran temas de |0s que nos ocuparemos méas adelante.

3.4. Dispositivos interiores de torres de relleno

Distribuidor de liquido de alimentacion. El relleno, por si
solo, no conduce a una adecuada distribucion del liquido de
alimentacion. Un distribuidor ideal tendria las siguientes
caracteristicas:
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a) Distribucién uniforme del liquido.
b) Resistencia ala oclusion y ensuciamiento.

c) Elevada flexibilidad de operacién (maximo intervalo entre
los caudales maximo y minimo con |os que puede operar).

d) Elevada area libre para el flujo de gas.

€) Adaptabilidad ala fabricacion con numerosos materiales de
construccion.

f) Construccion modular para una mayor flexibilidad de insta-
lacion.

)

Figura 3. Distribuidores de liquido de aimentacion. a) Tipo orificio. b)
Tipo vertedero. ¢) Tipo vertedero-canal.
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L os dos distribuidores mas ampliamente utilizados son los de
orificiosy los de tipo vertedero (Figura 3). En los de tipo ver-
tedero se utilizan tubos verticales con vertederos en forma de
V paralabajada dd liquido, lo que permite un mayor flujo a
aumentar la carga de altura. En los de tipo orificio, € liquido
desciende através de los orificios y €l gas asciende por unos
tubos. Las conducciones del gas deben tener un éreatal que la
pérdida de carga al circular el gas sea pequefia, 1os orificios
deben ser lo suficientemente pequefios para asegurar que hay
un nivel de liquido sobre €l plato ain ala menor velocidad de
liquido, pero lo suficientemente grandes para que €l distribui-
dor no se sature a la velocidad mayor. Los distribuidores de
tipo vertedero-cana son més caros pero més versatiles (Figura
3). El liquido se distribuye proporcionalmente a través de una
0 mas bandejas de particiéon y después pasa a los canales con
vertederos.

Redistribuidores de liquido. Son necesarios para recoger €
liquido que baja por las paredes, o que ha coalescido en algu-
na zonade la columna, y redistribuirlo después para establecer
un modelo uniforme de irrigacion. Los criterios de disefio son
similares alos de un distribuidor del liquido de alimentacion.

En la Figura 4 se muestra un distribuidor tipo Rosette que va
soldado ala pared delacolumnay un redistribuidor que efec-
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tUa una recoleccion total del liquido antes de su redistribu-
cion. La altura maxima de lecho que puede existir sin redis-
tribuidor de liquidos depende del tipo de relleno y del proce-
so. Asi, la destilacion es menos susceptible a una mala distri-
bucién que la absorcion. Como orientacion, se puede consi-
derar que la méaxima altura de lecho sin redistribuidor no
debe exceder de 3 veces el valor del didmetro de la columna
cuando €l relleno es de anillos Raschig, y de 8 a 10 veces si
el relleno es de anillos Pall y sillas. En las columnas de di&
metro grande, la atura del lecho estara limitada por el maxi-
mo peso de relleno que pueda soportar el plato de soporte de
relleno y las paredes de la columna (alrededor de 8 m).

Figura 4. Redistribuidores de liquido. a) Tipo Rosette. b) Tipo metdlico.
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Platos de soporte y de inyeccion del gas. Ademas de sopor-
tar el peso del relleno, los platos de soporte deben de estar dise-
Rados para permitir un flujo relativamente no restringido del
liquido y del gas. Con los tipos de platos que se muestran en la
Figura5, € liquido desciende através de las aberturas hacia e
fondo y & gas asciende a través de la seccion superior.

Figura 5. Platos de soporte e inyectores de gas. a) Tipo rgilla. b) Tipo
tubo perforado.

Platos de sujecion (limitadores de lecho). Los platos de
sujecion se colocan en la parte superior del relleno para evitar
el desplazamiento, la dispersion o la expansion del lecho a
causa de elevadas caidas de presion u oleadas de liguido. La
Figura 6 muestra algunos disefios de platos de sujecion. Se
usan principalmente con relleno de cerdmica, que puede rom-
per facilmente, y con relleno de pléastico, que puede flotar y
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a) b)

Figura 6. Platos de sujecion.

salir del lecho. Con frecuencia se utilizan recubrimientos de
tela metdlica situados sobre el relleno, juntamente con los pla-
tos de sujecion para prevenir el arrastre de liquido ala salida
del vapor.

Platos de soporte para dispersion liquido-liquido. Aunque
todo el tratamiento anterior se ha hecho para columnas donde
las dos fases en contacto eran liquido y vapor, también las
columnas de relleno pueden ser utilizadas para efectuar el pro-
ceso de extraccion liquido-liquido. En la parte inferior de la
torre, lafuncidn de los platos de soporte es la de actuar como
soporte y dispersor de la fase ligera. También se colocan cada
2 6 4 metros de lecho, actuando como soportes y redisperso-
res paralafase ligera, que tiende a coalescer. Cuando se colo-
can en la parte superior de latorre se pueden utilizar paradis-
persar la fase pesada o bien hacer continua la fase ligera. En
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general, la fase dispersa entra a través de los orificios y la
pesada pasa a través de secciones disponibles para descender.

4. Columnas de platos para contacto vapor-liquido

El equipo para separaciones en multiple etapa consiste frecuen-
temente en platos horizontales de contacto entre las fases dis-
puestos en una columna vertical. El liquido fluye a través del
plato en flujo cruzado y € vapor asciende através del plato. El
liquido que fluye se transfiere de un plato a otro através de los
tubos de descenso (“downcomers’). Los procedimientos de
disefio para @ dimensionado de columnas comienzan general-
mente con una estimacion del didmetro de latorre y del espa
ciado entre los platos. Para este didmetro se calculan despuésla
capacidad, la caida de presion y € intervalo de operacion de
acuerdo con las especificaciones del proceso, y se determinan
después las dimensiones de |os accesorios de los platos en fun-
cion del tipo de plato seleccionado.

4.1. Tipos de platos

L os tipos de platos mas comunes son: platos de vavula, pla-
tos perforados y platos de caperuzas de borboteo.

Platos de vélvula. Son platos con orificios de gran diametro
cubiertos por tapaderas moviles que se elevan cuando €l flujo
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de vapor aumenta. Como el &rea para el paso del vapor varia
en funcion de lavelocidad del flujo, los platos de vavula pue-
den operar eficazmente a vel ocidades bajas de vapor (las val-
vulas se cierran). En la Figura 7 se muestran algunas valvulas
tipicas. Los detalles que las diferencian residen en la caida de
presion que originan, € tipo de contacto vapor-liquido que
facilitan, la calidad del cierre a paso del liquido que propor-
cionan, ... .

b)

Figura 7. Vavulas representativas. a) Glitsch tipo A-1. b) Koch tipo A.
¢) Kachtipo T.
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Platos perforados. Los platos perforados mas ampliamente
utilizados tienen placas con orificios, circulando el liquido
con flujo cruzado através del plato. Sin embargo, también se
utilizan platos de “lluvia’ con flujo en contracorriente y sin
tubos de descenso, en losque el liquido y €l vapor fluyen atra-
vés de los mismos orificios. Existen disefios hibridos de pla-
tos perforados y de valvulas, combinando las ventagjas de la
baja caida de presion y bajo coste de los platos perforados con
el amplio intervalo de operacion de los platos de valvula.

Tanto en los platos perforados como en los de valvula el con-
tacto se produce entre €l vapor que asciende a traves de los
orificiosy lamasa de liquido que se mueve através del plato.
En la Figura 8 se observa que € liguido baja por € tubo de
descenso alcanzando € plato en € punto A. Aungue no se
representa e vertedero de entrada, éste se utiliza frecuente-
mente para evitar el flujo ascendente de vapor a través del
tubo de bajada del liquido. En € intervalo comprendido entre
A'y B se representa liquido claro de altura h;;, debido a que
habitualmente no hay orificios en esta parte del plato. Desde
B hasta C eslallamada parte activa, con una elevada aireacion
y una altura de espuma h;. La dturade liquido h, en el mano-
metro de la derecha puede considerarse como la carga de
liquido claro sedimentado de densidad p;. La espuma comien-
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za acolapsar en C, yaque no hay perforaciones desde C hasta
D. Ladlturadeliquido alasalidaesh, y el gradiente hidrau-
lico es (h;; - h,) (Que en este caso es practicamente cero) (gra-
diente hidraulico es la diferencia de nivel del liquido necesa-
rio para que €l liquido fluya através del plato).

L os didmetros de los orificios estan generalmente comprendi-
dos entre 0.3 y 1.3 cm, siendo preferidos los mas grandes
cuando existe la posibilidad de ensuciamiento. Un area gran-
de de orificios contribuye a goteo, mientras que un éarea de

Tubo de descenso /) Plato superior

-
~ R—
~

Al Posible placa de salpicadura ~)

' o
8
~

J

|L-—Lo:g;ud ac:i-v: ——————4 FAW T

r
AB €D 7 | Vertedero
- t—J)dedescarga
_L Vapor y
AN
hy Tubo de descenso |
T Plato inferior [Li90id

Figura 8. Plato perforado.
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orificios pequeia aumenta la estabilidad del plato pero incre-
menta también |la posibilidad de arrastre e inundacién, asi
como la caidade presion. Con frecuencia el tamafio de los ori-
ficios y su espaciado son diferentes en las distintas secciones
de la columna con €l fin de acomodarse a las variaciones de
flujo. Otra préctica frecuente es dejar sin construir algunos
orificios con €l fin deflexibilizar e posible aumento futuro de
la carga de vapor.

Platos de caper uza de borboteo. Una caperuza de borboteo
consta de un tubo ascendente sujeto al plato mediante solda-
dura, tornillos, etc., y una caperuza sujeta a tubo ascendente
o a plato. Aunque la mayor parte de las caperuzas tienen
ranuras (de 0.30 a0.95 cm de ancho y 1.3 a 3.81 cm de lon-
gitud), algunas no las presentan, saliendo el vapor de la cape-
ruza por debagjo del reborde inferior que est4 a una distancia
inferior a 3.81 cm del plato. El tamafio de las caperuzas
comerciales esta comprendido entre 2.54 y 15 cm de diame-
tro. Generalmente estén dispuestas sobre el plato en los vérti-
ces de triangulos equildteros formando filas orientadas en
direccion perpendicular a flujo.

Con estos datos se quiere poner de manifiesto el hecho de
que ala hora de disefiar cualquier dispositivo, nada se deja
al azar sino que todo detalle es el resultado de estudios ted-
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ricosy experimentales conducentes al buen funcionamiento
del equipo. La Figura 9 muestra algunas caperuzas de bor-
boteo tipicas. Los detalles que las diferencian residen en €l
modo en que se dispersa el vapor o el camino que sigue el
liquido.

Las Unicas ventajas de los platos de caperuzas de borboteo
son:

a) no permiten el goteo s estan adecuadamente unidos a la
torre

b) hay una gran abundancia de material publicado y de expe-
riencia de los usuarios.

L as desventajas son:
a) generan elevadas caidas de presion

b) las eficacias de etapa son de un 10 - 20 % inferiores que en
platos perforados o de vavula

C) estos platos son més caros que los platos perforados y que
los de valvula.
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-

HEOWOR
ejc[efelzle

Figura 9. Algunas caperuzas de borboteo.

4.2. Diametro de la columna

El limite habitual de disefio viene dado por la inundacion de
arrastre que se origina por un excesivo transporte de liquido
arrastrado por €l vapor hasta el plato superior. El arrastre de
liquido puede deberse al arrastre de gotitas en suspension por
el vapor ascendente o ala proyeccion de particulas de liquido
por los chorros de vapor gque se forman en las perforaciones
del plato, en las valvulas o en las ranuras de las caperuzas.
Soudersy Brown correlacionaron satisfactoriamente los datos
de inundacién de arrastre para 10 columnas comerciales de
platos suponiendo que € transporte de las gotitas en suspen-
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sion controla la magnitud del arrastre. Para la velocidad inci-
piente de inundacion o arrastre U,, lagotita esta suspendida de
tal forma que la suma vectorial de las fuerzas de gravitacion,
flotacion y rozamiento que actlian sobre la gotita es cero:

ZF=0=FE—Ff—F, @

y en funcion del didametro de la gotita dp
rd,’ nd,’ c rd,’ \U,’ 0 3
P 6 g~ P 6 g—Cyp 4 5 P = (3)

donde C, es €l coeficiente de rozamiento. Despejando lavelo-
cidad de inundacién se obtiene

12
e

donde C = parametro de capacidad de Souders 'y Brown. De
acuerdo con lateoria anterior

4d g 12
= £ 5
C [3CI)] ()

El parametro C se puede calcular a partir de la ec. (5) s se
conoce € diametro de la gotita dp. En la practica, C se trata
como un coeficiente empirico que se determina a partir de
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datos experimental es obtenidos en la operacion del equipo. El
valor de C aumenta con la tensién superficial, ya que aumen-
taria dp. Por otra parte, C aumenta también con el espaciado
entre los platos, ya que esto permite mas tiempo de aglomera-
cion para formar una mayor dp.

Utilizando datos adicionales de operacion de columnas
comerciales, Fair obtuvo la correlacion mas general de la
Figura 10. Mientras que Souders y Brown basaron la veloci-
dad del vapor sobre el area de toda la seccion transversal de la
columna, Fair utilizd un érea neta de flujo de vapor igual a
area interior total de la seccion transversal de la columna
menos el area bloqueada por 1os tubos de descenso del liqui-
do. EnlaFigura 10 se observa que €l valor de CF depende del
espaciado entre los platos y de larelacion

Fy= (LM/ VM) (r, /1)) O3

donde

L = velocidad de flujo molar de la fase liquida
V = velocidad de flujo molar de la fase vapor
M, = peso molecular de lafase liquida

M,, = peso molecular de |afase vapor
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El valor de C necesario para calcular la U; de acuerdo con la
ec. (4), seobtiene apartir de laFigura 10, corrigiendo C. para
tener en cuenta la tension superficial, latendenciaalaforma
cion de espumay larelacion entre el area de los orificios de
vapor (A,) y € area activa del plato (A,), de acuerdo con la
relacion empirica

C=FguF . Fy,C (6)

donde

F< = factor de tension superficial = (tension superficial del
liquido (dinas/cm)/20)0-2

Fr = factor de espuma (para sistemas que no forman espuma
Fr vale 1, para muchos absorbedores puede vaer >0.75)

Fua =10 para A /A, > 0. 10 y 5(A/A) + 0.5 para 0.1>
>A/A_>0.06

Estipico que el diametro de lacolumna D se base en el 85 %
de la velocidad de inundacion U, calculada a partir de la ec.
(4), utilizando C a partir de la ec. (6) con C tomado de la
Figura 10, Considerando la relacion entre € flujo molar de
vapor y la velocidad de inundacion
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yossu, \a-4,) 0 ™

donde A = &reatotal de la seccion transversal de la columnay
A, = area ocupada por los tubos de descenso del liquido, se
puede calcular el valorde D, como

b - WM, " ®
" 085U, 71~ 4,/ 4)p,

07f T T T TTTTTT I T ITTTITTT

0.5 Espaciado entre platos
T T T T — =36

Odfm 0
24"

o3
18’

0.2 “\12"

—_

I

0.07 p—
0.06 —

0.05
0.04 F
0.03 1 IR 1 | L1t
0.01 0.02 0.03 0.05 0.07 0.1 0.2 0.3 0.5 07 1.0 2.0
Fry- LMy &)""
VMv \ A

Figura 10. Capacidad de inundacion de arrastre.

Debido alanecesidad de disponer de un acceso interno en las
columnas de platos, generalmente se utiliza una columna de
relleno si el didmetro calculado a partir delaec. (8) esinferior
a’7scm.
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4.3. Altura de la columna

Para calcular el diametro de la columna utilizando la Figura
10 es preciso especificar €l espaciado entre los platos. A medi-
da que aumenta el espaciado entre los platos aumenta la altu-
ra de la columna, pero su diametro disminuye. Paraun amplio
intervalo de condiciones se considera Optimo un espaciado de
24 pulgadas (60 cm), que es el minimo requerido para un facil
mantenimiento. Sin embargo, para columnas de pequefio dia-
metro y gran nimero de etapas puede ser deseable un espa-
ciado menor, mientras que se utilizan con frecuencia espacia
dos mayores para columnas de gran diametro y bajo nimero
de etapas.

Cuando los flujos de vapor varian apreciablemente de un plato
aotro, puede variarse €l diametro de la columna, el espaciado
entre los platos y €l area de los orificios con €l fin de reducir
el coste de la columnay asegurar la eficacia de |a operacion.
Tomando como base las estimaciones del nimero de platos
realesy el espaciado entrelos platos, se puede calcular laaltu-
rade la columna entre los platos de cabezay cola (como se ha
comentado al hablar de las columnas de relleno, €l calculo del
numero de pisos de una columna serd estudiado ampliamente
en temas posteriores). Adicionando 1.2 m por encima del
plato superior para separar €l liquido arrastrado y 3 m por

iNDICE 75



A. Marcilla Gomis
Introduccién a las operaciones de separacién

debajo del plato de cola para disponer de suficiente capacidad
de remansamiento, se puede estimar la atura total de la
columna. Si la altura es superior a 64 m (equivalente a 100
platos con un espaciado de 24 pulgadas) puede ser preferible
acoplar dos 0 més columnas en serie en vez de una sola
columna. (Latorre de destilacion mas alta del mundo estains-
talada en e complgo de Shell Chemical Company en Deer
Park, Texas. La columnafraccionaetilenoy tiene 338 ft de alto
y 18 ft de didmetro (101.4 m de ato x 5.4 m de didmetro)).

4.4. Dispositivos interiores de las columnas

Placas anti-salto. Se utilizan a veces para evitar salpicaduras
del liquido sobre los tubos descendentes al pasar a una seccion
adyacente del mismo plato.

Placas con hileras de puas. Se colocan en la parte superior
de los conductos de descenso o de |os vertederos para romper
laespumay evitar su arrastre.

Vertederos de entrada. Se utilizan para asegurar el cierre
de liquido en los conductos de descenso cuando se opera
con elevados flujos de vapor o bajos flujos de liquido.

Colectores y cierres de entrada y salida. Se utilizan para
asegurar € cierre de liquido bajo todas las condiciones.
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Paneles de salpicadura. Se utilizan para prevenir salpicadu-
rasy promover la uniformidad de flujo.

Agujero de hombre. El diametro del agujero es un factor
importante en el disefio de los platos, ya que afecta a nimero
de piezas que se han deinstalar y al disefio del plato.

Cerchas, anillos, soportes. En torres de gran diametro los
platos se soportan sobre viguetas acanal adas. El método a uti-
lizar para sujetar los platos ala carcasa requiere experienciay
una cuidadosa planificacion. Los platos deben de estar nivela
dos para asegurar una distribucion uniforme del flujo.

En la Figura 11 se muestran algunos de estos dispositivos.

e | Placa deflectora
: e entrada

Prensa de entrada

Liquido
2 b) 0) d)

Figura 11. Dispositivos internos de columnas. a) Vertedero de entrada. b)
Colector de salida. ¢) Cierre de gas. d) Paneles de salpicadura.
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Ademés de especificar € diametro y la aturade una columna,
su disefio incluye determinar el tamario de todos los el emen-
tos que la componen. A continuacion se citan algunos de los
pardmetros que se deben tener en cuenta:

— Diametro de los orificios de los platos: €l area de los orifi-
cios debe ser tal que alavelocidad de vapor més baja todavia
no se produzca el goteo del liquido.

— Dimensiones del borde del plato: la altura del borde del piso
determina e volumen de liquido sobre €l plato, 1o que es un
factor importante para determinar la eficacia del plato.

— Distancia entre los centros de los orificios. dependera del
numero de orificios activos que se requieren y del area de ori-
ficio determinada. En general, no debe ser inferior a 2 veces
el diametro del orificio, y € intervalo normal esde 2 - 4 veces.

— Disefio del tubo de descenso del liquido: su &rea debe ser tal
que €l nivel de liquido y de espuma que se alcanza en €l tubo
seainferior a que hay en € plato (del que desciende €l liqui-
do). Si € nivel alcanzado es mayor la columna se inundara. El
nivel debe ser superior a existente en €l plato a que llega e
liquido, para que existacierre hidraulico, y € vapor no ascien-
da por & conducto de bajada de liquido.
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Para todo ello existen ecuaciones empiricas, graficos, correla-
ciones, valores promedio, ... que conducen a un primer valor
aproximado. S los resultados que se obtienen conducen a
valores adecuados de velocidad de goteo, de arrastre, pérdida
decarga, ..., lasdimensiones del equipo seran vaidas. En caso
contrario se deben modificar hasta optimizar e disefio.

5. Columnas derelleno frente a columnas de platos

Ladiferencia de costes entre las columnas de platos y derelle-
no no es demasiado grande, aunque € relleno es mas caro que
los platos. Por otra parte, la diferencia de altura de la columna
no es generalmente significativa si las vel ocidades de flujo son
tales que las eficacias estan proximas a su valor maximo.
Como regla aproximada, los platos se utilizan siempre en
columnas de gran didmetro y torres con més de 20 6 30 etapas.

— Condiciones que favorecen a las columnas de relleno:
1. Columnas de pequefio diametro
2. Medios corrosivos

3. Dedtilaciones criticas a vacio, donde son imprescindibles
caidas de presion bajas

4. Bagjas retenciones de liquido (s & material es térmicamen-
te inestable)
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5. Liquidos que forman espuma (debido a que en columnas de
relleno la agitacion es menor)

— Condiciones gque favorecen a las columnas de platos:
1. Cargas variables de liquido y/o vapor

2. Presiones superiores a la atmosférica

3. Bagjas velocidades de liquido

4. Gran numero de etapas y/o didmetro

5. Elevados tiempos de residencia del liquido

6. Posible ensuciamiento (las columnas de platos son mas
faciles de limpiar)

7. Esfuerzos térmicos 0 mecanicos (que pueden provocar la
rotura del relleno)

6. Contactores liquido-vapor menos utilizados

Columnas de pulverizacion. En las aplicaciones de |a absor-
cion de gases, S se necesitan pocas etapas, se puede utilizar una
columna de pulverizacion. La columna de absorcion con pulve-
rizacion més sencilla consiste s mplemente en un camara vacia
dentro delacual € liquido desciende en formadelluviay € gas
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asciende entrando por la parte inferior. En dispositivos més
sofisticados pueden dispersarse ambas fases por medio de dis-
positivos relativamente complicados tales como boquillas de
atomizacion, atomizadores de venturi o chorros. Sin embargo,
esta dispersion implica elevados costes de bombeo. Las unida-
des de pulverizacion tienen la ventgja de una bagja caida de la
presion del gas, no se forman tapones de solidos ni se inundan.

Columnasde placasy platos delluvia. Las columnas de placas
y las de platos de lluvia (Figura 12) se caracterizan por unarelati-
vamente bgjadispersén del liquido y muy bgjas caidas de presion.

Liquido "‘;:‘/
/:‘§='
, g Recorrido
A Placa de disco e \ del vapor
|
Placa anular J Superfici
A uperficie
( . é: del liquido

b)

Figura 12. Columnas de placas. @ Columna de placas y discos.
b) Columna de platos de lluvia.
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7. Equipo para extraccion liquido-liquido

A continuacion, brevemente, se describiran algunos de los
diferentes tipos de equipo existentes:

M ezcladores-Sedimentadores. Este tipo de equipo puede
variar desde un solo tanque, con agitador, que provoca la mez-
clade las fases y después se degjan sedimentar, hasta una gran
estructura horizontal o vertical compartimentada. En generdl,
la sedimentacion se realiza en tanques, si bien algunas veces se
utilizan centrifugas. Sin embargo, la mezcla puede redlizarse
de formas diferentes, como por impacto en un mezclador de
chorro, por accion de cizalladura cuando ambas fases se ali-
mentan simultaneamente en una bomba centrifuga, mediante
inyectores donde € flujo de un liquido esinducido por € otro,
0 bien por medio de orificios o boquillas de mezcla

Columnas de pulverizacion. Como en absorcion de gases, la
dispersion en lafase continua limitala aplicacion de este equipo
alos casos en |os que solamente se requiere una o dos etapas. En
la Figura 13 se presentan a gunas configuraciones tipicas.

Columnas de relleno. Para extraccion liquido-liquido se uti-
lizan los mismos tipos de relleno que en absorcion y destila-
cion. Es preferible utilizar un material que sea preferentemen-
te mojado por la fase continua. En las columnas de relleno la
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dispersion axial es un problema importante y la HETP es
generalmente mayor que en |os dispositivos por etapas.

Columnas de platos. En este caso se prefieren |os platos per-
forados. La separacién entre los platos es mucho menor gue
en destilacion: 10-15 cm para la mayor parte de las aplicacio-
nes con liquidos de baja tension interfacial. Cuando se opera
con un régimen de flujo adecuado, las velocidades de extrac-

Liquido T
ligero L

Liquido
ligero

Liquide, Ca Liquido
pesado - pesado

Liquido

Liquido | H figero
1gere

ligero

{

Liquide Liquido
pesado pesado
a) b)

Figura 13. Torre de pulverizacion para extraccion. a) Liquido ligero
disperso. b) Liquido pesado disperso.
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cién en columnas de platos perforados son elevadas debido a
que las gotas de la fase dispersa coalescen y se vuelven afor-
mar en cada etapa. Esto favorece la destruccion de gradientes
de concentracion que se pueden formar cuando las gotas
pasan sin perturbacion a través de toda la columna. Las
columnas de platos perforados para extraccion estan someti-
das alas mismas limitaciones que las columnas de destil acién:
inundacion, arrastre y goteo. Con frecuencia se presentan pro-
blemas adicionales como la formacion de suciedad que sobre-
naday gue se origina por la presencia de pequefias cantidades
de impurezas.

Equipo de gravedad asistido mecanicamente. Si las dife-
rencias de densidad entre las dos fases liquidas son bgjas, las
fuerzas de gravedad resultan insuficientes para una adecuada
dispersion de lasfasesy creacion de turbulencia. En este caso,
se utilizan agitadores rotatorios accionados por un ge gue se
extiende axialmente a lo largo de la columna con € fin de
crear zonas de mezcla que alternan con zonas de sedimenta-
cion en la columna. Un gjemplo tipico es el RDC (“rotating
disc contactor”) que se ha utilizado en tamafios de hasta 12 m
de alturay 2.4 m de didmetro. L os discos, con elevada veloci-
dad de giro, proporcionan la energia necesaria para la mezcla
de las dos fases. Pegados a la columna, se montan unos discos
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metdlicos perforados que sirven de separacion entre cada dos
discos giratorios, dirigiendo € flujo y previniendo la disper-
sién axial. Otros aparatos de uso comercial son la cascada de
mezcladores-sedimentadores en forma de columna desarrolla-
da por Treyba y las columnas pulsadas, que son columnas de
platos perforados provistas de una bomba de émbol o para pro-
mover laturbulenciay mejorar la eficacia.

Extractores centrifugos. Las fuerzas centrifugas, que pueden
ser miles de veces superiores a las de la gravedad, pueden
facilitar las separaciones cuando se presentan problemas de
emulsificacion, las diferencias de densidades son muy bajas, o
cuando se requieren tiempos de residencia muy pequefios
debido a un rapido deterioro del producto, como ocurre en la
industria de antibidticos. Generamente, 1os extractores centri-
fugos sdlo tienen una o dos etapas, aungque se han construido
unidades con cuatro etapas.

En la Tabla 2 se muestra un resumen de las ventajas e incon-
venientes de |os equipos de contacto utilizados en extraccion.

En el disefio de los equipos de contacto liquido-liquido inter-
vienen un mayor numero de variables importantes que en €l
caso de los contactores liquido - vapor, por 1o que la estima
cion del diametro de la columna es mas compleja e incierta.
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Las variables de interés son: velocidades individuales de flujo
delasfases, diferencia de densidad entre las dos fases, tension
interfacial, direccién de transferencia de materia, viscosidad y
densidad de la fase continua, velocidad de rotacion y vibra-
cion (cuando hay agitacion mecanica) y geometria del com-
partimento.

El didmetro de la columna se determina mejor mediante cam-
bio de escala a partir de ensayos de laboratorio o en unidades
de planta piloto. En ausencia de datos de laboratorio se puede
hacer una estimacion del diametro. Ya hemos visto que para
calcular el diametro de una columna de platos donde se
ponen en contacto liquido y vapor se hace un estudio de las
fuerzas a que estd sometida una gotita de liguido inmersa en
un gas 'y se calcula su velocidad incipiente de inundacién o
arrastre Uf. Algo similar sucede para deducir una expresion
que permita calcular el diametro de un contactor
liquido-liquido: se calcula la velocidad relativa media de
ascenso de una gota de fase dispersa con relacion a la fase
continua que lleva un movimiento descendente. De nuevo,
como en los contactores liquido - vapor, se obtienen relacio-
nes y gréaficos que permiten relacionar cocientes de flujo de
fase continua - fase dispersa con la capacidad total de la
columna, aungue no las presentaremos en este tema.

iNDICE 86



Tema 2

Equipos para contacto entre fases

Tabla 2. Ventgjas e inconvenientes de los diferentes equipos

de extraccion

relaciones de flujo
-Baja pérdida de carga
-Elevada eficiencia
-Disponibilidad de muchas
etapas
-Cambio de escala fiable

Clase de equipo Ventajas Inconvenientes
Mezcladores- -Buen contacto -Gran retencién
sedimentadores -Opera con amplias -Elevados costes

energéticos
-Inversion elevada
-Gran espacio de suelo
-Puede requerirse bombeo
entre las fases

Contactores continuos
con flujo en
contracorriente (sin
impulsién mecénica)

-Bajo coste inicial
-Bajo coste de operacion
-Construccioén sencilla

-Capacidad limitada para
pequeiias diferencias de
densidad

-Alta pérdida de carga

-A veces baja eficiencia

-Dificultad de cambio de
escala

Contactores continuos
con flujo en
contracorriente
(agitacién mecdnica)

-Buena dispersion

-Coste razonable

-Posibilidad de muchas
etapas

-Cambio de escala
relativamente facil

-Capacidad limitada para
pequeiias diferencias de
densidad

-No puede operar con
sistemas emulsificantes

-No puede operar con
elevadas relaciones de
flujo

Extractores
centrifugos

-Opera con pequefias
diferencias de densidad
entre las fases

-Bajo volumen de retencién

-Corto tiempo de retencién

-Necesidad de poco espacio

-Baja carga de disolvente

-Elevado coste inicial
-Elevado coste de

mantenimiento
-Nimero limitado de
etapas

en una sola unidad
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Problemas

1. Se dispone de la siguiente columna de rectificacion:
» Condensador total

* 8 platos de campanas

» Cadera

* Diametro = 1 ft

* Espaciado entre pisos = 18”

Se desea calcular la velocidad de anegamiento en la separa-
cion de una mezcla de agua y acetona al 50% en moles para
producir un destilado con fraccién molar de acetona igual a
0.95 y un residuo con fraccion molar de acetona igual a 0.01.
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Datos:
 Alimento liquido a su temperatura de ebullicion

* Piso de alimentacion = 4° (comenzando a contar por la cabe-
za de la columna)

* Razon de reflujo (L /D) = 2.84
» Temperatura de ebullicién del residuo = 91.4°C

» Composicion del vapor en equilibrio con el residuo (frac.
molar de acetona) = 0.28

» Temperatura de rocio del destilado = 56.3°C

» Composicion del liguido en equilibrio con e vapor de cabe-
za (de composicion igual ala del destilado) (frac. molar de
acetona) = 0.93

* Presion de operacion de la columna = 1 atm
* Pérdida de presién por etapa=0
* Densidades:

Densidad (kg/m")
Liquido Vapor
Piso1 |751 2.11
Caldera | 849 0.99
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2. Calcular el caudal de alimento que se puede introducir (sin
que se produzca anegamiento) en una columna de rectifica-
cion enlaque sevaaseparar unamezclade aguay etanol, que
se introduce a la columna como liquido a su temperatura de
ebullicion, conteniendo un 50% en peso de etanol. Se desea
obtener un destilado conteniendo un 90% (en peso) de etanol
y un residuo conteniendo un 2% (en peso) de etanol. La
columna, con un diametro de 1m, esta provista de caldera,
condensador total y 8 pisos, siendo el 4° piso (contado desde
la cabeza de la columna) el de alimentacion. La operacion se
llevara a cabo a la presion atmosférica, y se estiman despre-
ciables las pérdidas de presion alo largo de la columna.

Datos:
 Razon de reflujo (L /D) = 4.45
» Temperatura de ebullicién del residuo = 98.9°C

e Composicion del vapor en equilibrio con € residuo (frac.
masica de etanol) = 0. 10

» Temperatura de rocio del destilado = 78.4°C

» Composicion del liguido en equilibrio con el vapor de cabe-
za (de composicion igual aladel destilado) (frac. masica de
etanol) = 0.88
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Densidades:

Densidad (kg/m")
Liquido Vapor
Piso1l |756 1.38
Caldera | 929 0.64

3. Estimar @ didmetro de columna necesario pararectificar 100
kmol/h de una mezcla de benceno y tolueno a 25% en moles
de benceno. El aimento se introduce liquido a su temperatura
de ebullicion, en una columna provista de 23 pisos mas caldera
més condensador total. El piso de alimentacion es e décimo,
contando desde |a cabeza de la columna. las fracciones molares
de los productos obtenidos son x; = 0.95 (fraccion molar del
destilado) y x = 0.05 (fraccion molar del residuo).

Datos:

Razon de reflujo (L,/D) = 2.613
Temperatura de ebullicion del residuo = 106.4°C

Composicion del vapor en equilibrio con el residuo (frac-
cion molar de benceno) = 0.21

Temperatura de rocio del destilado = 82.2°C

Composicion del liquido en equilibrio con el vapor de cabe-
za (de composicion igua aladel destilado) (frac. molar de
benceno) = 0.78
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Presion de operacion de la columna = 1 atm

Pérdida de presion por etapa= 0

» Densidades:
Densidad (k /m3)
Liquido Vapor
Piso1 |807 2.79
Caldera | 783 2.96

Espaciado entre pisos = 18 pulgadas

» Considerar despreciable €l efecto de la tensiéon superficial
sobre la velocidad de anegamiento.

 El sistema no forma espuma.

» Larelacion entre el areaactivadelosorificiosy el areaacti-
vadel plato es superior a 0.10.

» Considerar que € éreatransversal de los tubos de descenso
del liquido supone €l 10% del &reatotal del plato.

4. Estudiar como varia el diametro de columna necesaria para
llevar a cabo la rectificacion descrita en e problema 2, a
variar el caudal de alimento.
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5. Se proyecta construir una columna de rectificacién para
separar una mezcla de agua-etanol con las siguientes especifi-
caciones:

Alimento conteniendo un 33% en moles de etanol
Se introduce en la columna a temperatura ambiente (25°C)

La columnatiene 6 pisos (incluida la caldera) y va provista
de un condensador total

El aimento se introduce en el 5° piso (contando a partir de
la cabeza de la columna)

Razdn de reflujo (L /D)= 2.81
Xp (fraccion molar del destilado) = 0.75

X, (fraccion molar del residuo)= 0.0.1

Si se desean tratar 100 kmoles/h de mezcla, analizar como se
ve afectado € didametro de la columna al variar € espaciado
entre |0s pisos.

Datos:

Temperatura de ebullicion del residuo = 97.3°C
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e Composicion del vapor en equilibrio con el residuo (frac.

molar de etanol) =

0.10

» Temperatura de rocio del destilado = 78.5°C

» Composicion del liquido en equilibrio con el vapor de cabe-
za (de composicion igual aladel destilado) (frac. molar de

etanol) = 0.69

 Presion de operacion de la columna= 1 atm

» Pérdida de presion por etapa= 0

» Densidades:
Densidad (kg/m’)
Liquido Vapor
Pisol |760 1.38
Caldera | 951 0.69
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Tema 3. Equilibrio entre fases. Estimacion
del equilibrio

Objetivos

| alumno deberd llegar a conocer y comprender las
Erbelaci ones termodinamicas béasicas que rigen el equili-
rio entre fases, y en particular los conceptos de fuga-

cidad y de actividad. Mediante € uso de los coeficientes de
actividad y de fugacidad, se podran concretar diferentes

expresiones para dichas relaciones, dependiendo de cudl seala
naturaleza de |as fases puestas en contacto.

Se desarrollan diferentes modelos para el calculo de los coefi-
cientes de actividad y de fugacidad que, finalmente, permiti-
ran resolver el equilibrio para diferentes tipos de mezclas,
desde las ideales hasta | as altamente no ideales.
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1. Introduccién

L os datos de equilibrio entre fases son indispensables para el
calculo y disefio de los aparatos donde se desarrollan las ope-
raciones que implican transferencia de materia entre ellas.

El nUmero y la complejidad de los sistemas que pueden pre-
sentarse con las cuatro combinaciones de fases (liquido-gas,
liquido-liguido, sdlido-gas y solido-liquido) que resultan
préacticas desde € punto de vista de la transferencia de mate-
ria es tan grande, que raramente se encuentran en la biblio-
grafialos datos de equilibrio correspondientes.

Por tanto sélo quedan dos posibilidades: |a obtencion experi-
mental de los datos de equilibrio, o la prediccion termodina
mica de los mismos basdndose en e minimo nimero de datos
experimentales sobre los componentes de la mezcla o sobre
las distintas mezclas binarias que con ellos pueden formarse,
ya que cas nunca se encontrardn sobre mezclas de orden
superior de dichos componentes.

2. Condiciones termodinamicas de equilibrio

Si consideramos un sistema cerrado a Py T constantes que
constade F fases (I, I, ...F) y C componentes (1, 2, ...C), cada
unade las fases constituira un sistema abierto, capaz de trans-
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ferir componentes a sus vecinas y cambiar con ello de com-
posicién y masa. Evidentemente en el equilibrio completo del
sistema global estas transferencias y cambios no deben pro-
ducirse.

Para cada una de las fases, a ser la entapialibre no sblo fun-
ciondePy T sino también del nimero de moles de cada com-
ponente, se tendra:

wl' wf c %I—' )
dG" = dT dP dN! 1
( ar ]P,A’, +( op l‘,w, +§[ oN. j'/‘,."..m',,l ’ ( )

gue podremos escribir como:

dG" =-S"dT+V"dP + Z ' an! (2)
siendo GF la entalpia libre de la fase F, S™ su entropia, VF
volumen y pf; su potencial quimico o entalpia libre molar par-
cial GF, , que representala variacion de G con lamasadel sis-
temaaT y P constantes. En estas condiciones €l equilibrio com-
pleto del sistera que nos ocupa exigira la siguiente condicion:

dG =3 S ul dN! =5 plaV] + Sl dN! ¢+ ol aN] =
T 1 ! ! !

= [@dN! + N +..+p dN! P+ dNT + AN+ Al dN =0 (3)
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Por tratarse de un sistema cerrado sin intercambio de materia
con € exterior:

dN] +dN/" +..+dNf =0 . dN/=-dN/ —..—dN/
@
dnN! + &NC” +..+dNf =0 .. dN!= —dN;” ~..—dNf
sustituyendo en (3):

dG = dN]” (,U,” —;11')+le”’ (M/// _,Ull )+...+dN{(ﬂ,F _Ml)+
+aN! (i = gl )+ an P (" =l W AdNE (i — 1) )+

b T PPN S N Fot +

wdN! (" = g )+ dN (" = ! YN (uf = 1l )=0

&)

Puesto que en esta expresion todos los diferenciales son inde-
pendientes, ya que se han eliminado por medio de (4) los
dependientesdN';, dN',,, ..., dN! _ correspondientes a cadauna
de las fases, s se anulan sucesivamente |los valores de todos
ellos menos uno, sellega a

dN!" (" =) =0,  aN"(g" - p')=0, ..., dNS(uE - p!)=0 (6)

de donde se deduce;
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Ho=p == g
u=uy"=.=y" )
p o= p ==yt

es decir, los potenciales guimicos de cualquier componente en
todas las fases de un sistemacerrado a T y P constantes deben
ser idénticos en € equilibrio.

Para sistemas cerrados con dos fases, | y Il, las condiciones
termodinamicas de equilibrio son:

T =T1" ®)
P =P" Q)
4 =u"  (paratodos los componentes) (10)

3. Regla de las fases de Gibbs

Se entiende por fase la porcion gaseosa, liquida o solida de un
sistema, limitada por superficies, sin discontinuidades en su
seno. Asi mismo entenderemos por componentes de un siste-
ma de varias fases, el minimo nimero de compuestos quimi-
COs gue bastan para definir todas las fases.

Se denominan grados de libertad o simplemente libertades, €
numero de propiedades intensivas de un sistema que pueden
variarse durante el equilibrio del mismo sin que se alteren €l
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numero de fases o de componentes. Representan €l nimero de
variables intensivas especificables a priori paracualquier esta-
do de equilibrio.

Para un sistema cerrado a Py T constantes con F fasesy C
componentes, se tiene:

— Ndmero total de variables intensivas independientes: i, L,
o Ky, ... Mo Ty P (todas €llas identicas para todas las fases),
es decir C+2.

— NuUmero total de ecuaciones independientes: unasimilar ala
ecuacion (1) para cada fase, es decir F ecuaciones.

Evidentemente, el nUmero de grados de libertad L, sera
L=C+2-F (1)
ecuacion representativa de la regla de las fases de Gibbs.

4. Fugacidad. Coeficiente de fugacidad. Actividad.
Coeficiente de actividad

La propiedad termodinamica fugacidad se define en funcién
de la entalpialibre del siguiente modo:

(dG = RTdInf), (12)
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Para el componente i de una fase de composicion constante:

(4G = du’ = RTdIn £ (13)

T

expresion que, teniendo en cuenta las condiciones de equili-
brio (7), paraun sistemaaT y P constantes, permite sustituir
las mismas por las siguientes.

=== (14)

A temperatura constante:

aG
(E)r =V (15)

y analogamente:

G (')
_t = =7 1 6

donde v_':i es el volumen molar parcial. De las ecuaciones (12)
y (15) por unladoy las (13) y (16) por otro, recordando € sig-
nificado del factor de compresibilidad z para |os gases reales,
sellegaa

_1_(@) _(QInf] vz (8lnf) B a7
RT\ 0P # ), RT_ P " \ompP),~°

T
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1(dG Y 1 (agy) (owmf") v (dmf") _¥'P (18)
RT\ oP )~ RT\ oP o ) RT " \dmP ) ~ RT

Si se toman derivadas parciales en (13) con respecto a Pi'::

T\ gt (T ()
o) op" ) o J\P") ~xf

dnf" v v'p  v'P

i

P’ T RIx' RTx'P _ RTP’

F —F
Ant! v P (18b)
dnP  RT

Puesto que para una sustancia gaseosa que se comporte ideal -
mente z = 1, la relacion (17) pone de manifiesto que en ta
caso la fugacidad coincide con la presion. Por ello la razon
entre estas dos propiedades:

p_ S
¢ = P’ Pt 19
siendo xi': la fraccion molar del componentei en lafase F, se
conoce como coeficiente de fugacidad, y sirve para represen-
tar la desviacion del comportamiento ideal. Restando la uni-
dad a los dos miembros de (18):
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dinf' VP ) AN v,"P_

() Ty () <[ o]

) AARRIE _F_RT)

..(dln—P JT_[(—RT(V,. 3 )dP] (20)

ecuacion que integrada entre los limites de presion 0 y P,
teniendo en cuenta que a presiones casi nulas puede aceptarse

- - - F
el comportamiento ideal, es decir que  fF=pF y [}3—: L=

f;F F L oer(_p RT . ¢F F 1 r(_r RT
I~ Inx/ = [\ %/ =P £ = Px/exp R—TJ'U e e

la cual, para el componentei puroalamismaTy P,y estado
de agregacioén de que se trate, toma la forma:

1 ¢r RT .
o= pexp[ﬁjo [v,." - 7}113} (22)

dondefi0 representa lafugacidad del componentei puro enlas
condiciones indicadas y v,° su volumen molar.

El estado que se acaba de especificar, es decir, €l correspon-
diente a un componente puro aigual T y Py estado de agre-
gacion que la fase de que forma parte, se considerara en 1o
sucesivo como €l Unico estado normal o estandar que servira
de referencia en € tratamiento del equilibrio entre fases.
Seguin esta definicion €l estado estandar para un mismo com-
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ponente en fases distintas, sera I6gicamente diferente.
Asimismo, en algunos casos este estado sera hipotético, por
no poder existir el componente puro en e mismo estado de
agregacion que la fase considerada en las condicionesde T y
P especificadas.

Dividiendo miembro a miembro las ecuaciones (21) y (22) y
despejando f.9 teniendo en cuenta el valor de ¢;" segtin (19),
se deduce:

ﬁﬁ _ inXiF expl:}lT_ J-“P (Vif _ v:) )dpjl - l()f’ Px’_’" exp[é J'U'D (\7[# _ v:J )dP:l 23)

yaque f, =" P°" (paraun gas P" = P).
S una fase determinada constituye una mezcla ideal, a ser
v;F =0, (23) conduce a
. . .F .
=0 ﬁ=xf (24)

Ecuacion que generaliza las de Raoult y Dalton para las mez-
clas liguidas y gaseosas idedles, deducibles a partir de la
misma. En efecto:

— Fase gas.

. fiG = fugacidad del componentei en el gas. S se tratade un
gas perfecto (z = 1), de la ecuacion (18b) se deduce, teniendo
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en cuentaqueVv,m =V y quef.® = P, = presion parcial del com-
ponente i. En efecto, partiendo de (18b):

s v -p
dnP’ ~ RT

=1

de donde se deduce que fiG = P. S se partiera de (18), apa-
rentemente se obtendria el absurdo de que fiF = P, pero hay
gue tener en cuenta que se cumple:

dinf"  Jinf’
dnP ~ JinP"

yaque,

omp /ﬁPF /cf
AlnP" é’P/ / /
c?lnP

y, evidentemente, de la ecuaci on =1, No se puede dedu-
cir P = PF, ya que fataria la constante de integracion, que
seriadistinta de cero, y coincidiriacon -1nx; F . Por e mismo
motivo, de &f; -1 o se puede deducir que f, F=Pyhay
gue aplicar la ecuacién (18b), donde la constante de integra-
cion si que vale cero.

. xiG: y;, fraccion molar del componente i en la fase gas.
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. fio = fugacidad del componente i puro ala misma presion y
temperatura, y estado de agregacion gque lafase, por la misma
razon anterior coincidira con la presion total P.

Por lo tanto se obtiene:

P; = Py, (ley de Dalton) (25)

— Faseliquida:

-fiL = fugacidad del componente i en la fase liquida, equiva-
lente ala presion parcial del componentei en lafase vapor en
equilibrio.

-XiL: x; fraccion molar del componente i en lafase liquida.

. fiO = fugacidad del componentei puro en el mismo estado de
agregacion y a la misma temperatura del sistema, es decir,
igual alapresion de vapor del componentei.

Se obtiene:
P =P’x,  (ley de Raoult) (26)

La relacién entre las fugacidades de un componente i en un
estado cualquieray en € estado normal recibe e nombre de
actividad:

F
o =L @7)

i
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propiedad que coincide con la fraccion molar en €l caso de
mezclas ideales. Asi pues, se define el coeficiente de actividad
como €l cociente entre la actividad y la fraccion molar:

F F
F_4 fi
Vi X 10 xif (28)

gue vale la unidad para comportamiento de mezcla ideal.

De las ecuaciones de definicién (19), (27) y (28) se deduce:
f;F - fioairf — (QOFEOFX%inF) fiF — QOF%FEOFX_[F (29)

y de (19) y (29),

0F  F pOF _F
r_% Y B x

o P (29b)

ecuacion con dos coeficientes ¢,F y v representativos de las
desviaciones de los comportamientos reales del componentei y
de lamezcla de que forma parte, respecto de los comportamien-
tos idedles, respectivamente, y en la que la presion sera la tota
del sstema, s éste es gaseoso, 0 la de vapor del componente i
puro alatemperaturade sistema, s éste esliquido o solido.

Integrando la ecuacion de definicion de fugacidad (13) entre
los [imites que corresponden al estado normal y real del com-
ponente i, teniendo en cuenta (27) y (28), resulta:
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u e ! F
L," du, -RTL’U dinf,
M = 4 — 4 = RTIn Y = RT F = RTIn(y/ x)
M= — = nf-o_ Ing; = n\y; x;
uo= '+ A= 1+ RTIn(y x) 30)

expresiones de la entalpia libre molar parcial de mezcla Ay, ,
y del potencial quimico de cualquier componente ui':.

Delas ecuaciones (21) y (29) se deduce la siguiente expresion
para el producto de los coeficientes de fugacidad y actividad:

(g’ y/ )= RITJP(VF —%)dP 31)
y de (23) y (29), lasiguiente para el coeficiente de actividad:
Iy =— [ (%" ~v)ap (32)

que I6gicamente conduce a valor de y==1; 1n y*; = 0, para
solucionesideales ( Vi': = vOi ), s ademés la mezcla es un gas
ideal v F=Vv0 = R—J de (31) se obtiene vF;, = 1. Para el

coeficiente de fugacidad, restando (31) y (32) se obtiene:

g’ = — P(v" E)dP (33)
TRTW\" TP
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5. Relaciones termodinamicas del equilibrio
entre dos fases

Delascondicionesde equilibrioaT y P constantes (10) y (14) y
las ecuaciones (29) y (30) se deducen las siguientes relaciones:

11
1+ RTIn(y/x!) = 1" + RTIn(y"x") - Au’ =" — 4 = RTIn ;’;',j,, 34)
f;_()/ il = f;OIIaiII - j;()l%lxil - f;OII}/i”xill - ¢i()/},iIPiOI il = @OII%”RO/Ixi[I (35)

Teniendo en cuenta (22) para las fugacidades en los estados
estandar:

1 ¢» RT
or _ o1
i = chp(RTJO (v,. - JdP] or
/i L oeroor  on
o = €XP -[0 (vi -V )dP
on _ Loer( on RT fi RT
Ji" = Pexp JO v ——|dP

RT P
1o 1 epv
£ = exp| E.l.ﬂon (V;)I - )dP (36)

donde se hatenido en cuentaqueentre Oy P4, Viy = ==

Si ademéssehace P=P% y P = POl | se obtiene (36).

Otraformade obtener este resultado seriala siguiente: tenien-
do en cuenta que,

du, = -SdT + VO dP
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S se supone un proceso isotermo a la temperatura de equili-
brio (T) en el que se modificalapresion delafase | desde P a
P*, seguido de un cambio de fase a P* y T, para finalmente
volver a la fase Il ala presion P, los cambios de potencial
guimico serian:

-proceso I: A, = J’I v dP (T = cte)

-proceso II: ~ Au,, =0 (T = cte, P = cte)

-proceso IIl: Ay, = J-; v dp (T = cte)
El cambio global seria:

»
Ap, = My + Ay, + Ay, = J.,, (v;” - )dP

Si se hace P* = POy P = POl se tiene de nuevo la ecuacion
(36). Definiendo la razén de equilibrio para cada componen-
te, k; , como el cociente entre sus fracciones en ambas fases;
y teniendo en cuenta (36) se obtiene:

xll %1 ( Aﬂ;o] ~ 7’,'1(/’;/1);(”

! : Xp| — RT |~ y"(p”PU” =
}’-I f(” }/‘/ 1 pon ’
=TT = #exp(— — ] (= )dP) 37
Yo St 7 RT 1

A continuacion, se consideraran los equilibrios entre las cua
tro combinaciones bifasicas de interés genera en las opera-
ciones de transferencia de materia.
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5.1. Equilibrio liquido-vapor

Suponiendo que la fase Il es un vapor y que lafase | es un
liquido, y representando por T y P latemperaturay presion del
sistema en equilibrio, por Y| Y X las fracciones molares de los
componentes en el vapor y eI I|qU|do y por P0 la presion de
vapor de cada componente alatemperaturaT, Ia ecuacion (37)
conduce a

A —_[ (v —vOL)iP J. (,((1—1+Z)R—PT—V:’L)JP =
= RTln j ( RPT)dP vi(P-P°) (38)

P RT
— Au® = (p— po (R
! =" (P P,)+RT1nP +L°( o )dP (39)

sustituyendo este valor de —Auoi en laecuacion (37) sellegaa

L oL 0
g2 v B v \P ! RT _, v
Ty Ty PP TR @ RTJ: P ap (40)
Si lafase vapor se consideraidea se tendr&

v ’ RT . Po V?L

Vol =2 kYot gl Y (popo
nel =T s k=t exp(RT(P P )] (4D
ecuacion que se simplificaria més en los casos donde VO,
(P- P°) << RT:
0

=Yoyrfl L py i 42)

i
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Esta expresion es muy utilizada debido a la frecuencia con
gue se cumplen las condiciones que implica: comportamiento
ideal de lafase vapor y pocadiferenciaentre laspresionesPy
PO,

|

Por giemplo, v,,,.0 = 18.84 cm¥mol a 373 K, Vg e’ =
112.2 cm3mol, Vi o oqano = 183.6 cm®/mol. Paraeste tlitimo y

considerando un valor de (P - Pio) =1lam, & término
exp[%(P— B")J vale 0.994 en lugar de 1.

Aplicando (42) a una mezcla binaria de componentesA y B,
Se obtiene:

Py,=P, =xA764PA0
Pyp = Py =XB%?PBO
P(1-yq) = (1-x9%P5" (43)

Sumando ambas expresiones:

P+h=P= x,17’.,1Pf +(1_x.4)73P£ 44)
y despejando X, :
P-P
X, = 8Y8 (45)

P - B,
gue junto con la (42) expresada como:

_ P,:)yAxA

yo=="7 (46)
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nos permite calcular, para cada temperatura, los valores de X,
ey,, S conocemos y,, Vg, Py las variaciones de P,° y P,
con la temperatura, que suelen ser funciones de tipo logarit-
mico (ecuacion de Clausius).

Para el caso ideal, las ecuaciones (45) y (46) se reducen a

B s 7)
TR

Px
ya=—5" (48)

5.2. Concepto de volatilidad

En € siguiente desarrollo se supondra que se pueden aceptar
las simplificaciones antes citadas (vapor ideal y poca diferen-
ciaentre Py P°).

5.2.1. Concepto de volatilidad absoluta

Se define como € cociente entre la presion parcial del com-
ponente considerado, en lafase gas, y su fraccion molar en la

fase liguida, cuando €l sistema esta en equilibrio. Es decir:
a,= i 49

X4

asi, por gemplo, s se trata de un componente puro:
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PO
@, =—"=F (50)

la volatilidad absoluta coincide, en valor numérico, con su
presion de vapor alatemperatura a que se encuentre.

Si setrata de una mezcla binaria, teniendo en cuenta (43):
@ ="C=" =y, P (51)

pero si la mezcla binaria se comporta idealmente la ecuacion
(51) sereduce ala (50).

5.2.2. \olatilidad relativa

Lavolatilidad relativa de un componente A respecto a otro B,
se define como el cociente entre las volatilidades absolutas
respectivas:

0,y = (52)

es decir, teniendo en cuenta (5l),

_nP

aA B 0
}/B P B

(53)

que, si puede admitirse comportamiento ideal en lafase liqui-
da, sereduce a

iNDICE 114



Tema 3
Equilibrio entre fases. Estimacion del equilibrio

P
Py
Laecuacion (53) indica unavariacion de a 5 con la composi-
cion y la temperatura (puesto que aparecen y, y Yg) mientras
que en e caso de comportamiento ideal, ecuacion (54), la
volatilidad sélo depende de la temperatura.

Q= (54)

5.2.3. Influencia de la volatilidad sobre el equilibrio

Si se aplicala ecuacion (42) para cada uno de los componen-
tes de una mezcla binaria, se tendra

Py, =y,Px, (55)
Py, = 73Pt?x3 (56)

dividiendo miembro a miembro:

Ya _Ya Pix,

o 57
Yy VePixy 7

y teniendo en cuentala definicion de volatilidad relativa (52):

Y, X,
A og A (58)
B Xp

de donde se deduce que s o,z >> 1 resulta que i— >t
esdecir, €l vapor es mucho més rico en el componente A que
el liquido. En este caso, la mezcla sera facilmente separable

por destilacion. Si a, 5 esta proxima a la unidad, la mezcla
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sera dificilmente separable por destilacion. Si o, esigual a
la unidad, la mezcla no podra separarse por destilacion, cir-
cunstancia que se da precisamente en |os azebtropos.

5.2.4. Célculo del equilibrio con ayuda de la volatilidad

En algunos sistemas binarios la variacion de la volatilidad
relativa con latemperaturay la composicion, para una presion
dada, es muy pequeiia en € intervalo que abarca el diagrama
de equilibrio. En estas circunstancias puede calcularse un
valor medio de la volatilidad, am , para todo €l intervalo. De
este modo, la ecuacion (58) quedaria:

Y, x
Vi_g (59)
Vs Xp

gue puede escribirse como:

Ya_ _ X4 (60)
1-y, —a'"ABl—xA

Mediante esta expresion, dando valores ax, , se pueden cal-
cular losy,:

__ OmpXq 61)
1+xA(amAB—1)

Si se diferencialaecuacion (61) con respecto ax,, se obtiene:

Ya
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_dy_A___ [1+xA(amAB —1)]amAB—amABxA(amAB—1) @
dx [1+ %, (@is - 1)]2

Esta expresion, para X,= 0, se transforma en:

dy, (63)

=,
dxA mAB

Por |o tanto, lavolatilidad relativa media es la pendiente en el
origen de la representacion y=f(x).

5.2.5. Calculo analitico de la temperatura de ebullicion
(temperatura de burbuja) y condensacion
(temperatura de rocio)

En el caso de mezclas binarias, partiendo de la ecuacion (61)
y operando, sellega a

X 4 Pasp
=4 miB 64
Va X Opyp + Xy &4
es decir,
P
X &5 T X = Qpyp T (65)

Tomando € primero y dltimo términos de la ecuacion (65) y
conociendo P, lacomposiciony o, g, Se puede despejar Pg°.
Si se dispone ademas de la variacion de PBO con latemperatu-
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ra (PB0 =f(T)) se podra deducir |a temperatura de burbuja. Si
de (61) se despejax, resulta

_ Ya
s~ YiCist V4

(66)

X4

y haciendo operaciones:

Ya =_I£

+
Ve a”‘AB P

(67)

De (67) se puede calcular PR0, y mediante la relacion Pg0 =
f(T), deducir latemperatura de rocio.

En el caso de mezclas multicomponentes, se puede hacer uso
de larazon de equilibrio (k;), se dispone asi de C ecuaciones,
una por componente, del tipo:

yi= kixj (68)

Como la suma de todas | as fracciones molares en la fase vapor
ha de ser la unidad,

ZJ’,- =1= ikixi (69

y suponiendo que k; es independiente de la composicion, se
puede seguir €l siguiente proceso iterativo:

Suponer T Calcular K; | Calcular ZKx;
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Este proceso se puede llevar a cabo gréficamente, represen-
tando el sumatorio de k;x; frente ala temperatura. También se
puede resolver numeéricamente utilizando distintos procedi-
mientos de resolucion de la ecuacion f(T) = kix, — 1.

Parael caso del calculo delatemperatura de rocio se operaana
logamente, solo que ahora se utilizan las siguientes ecuaciones:

y.
==L 70
x =2 (70)

_VX
=2 an
El cdculo de la temperatura de burbujay rocio se puede lle-
var a cabo utilizando las volatilidades relativas referidas a un

componente de referencia, o que resulta muy favorable s
éstas son independientes de la temperatura:

kg(T) x4 +kp(T) xp+...+ke(T) xo = 1 (72)

k(T) kg(T) k (T)
-—_kj(T) x,+ k(D) xB+...+————kj(T) X,

1
=0+ Oy Xyt O, = Za,.jx,. = k— (73)
i J

Resolviendo esta ecuacion se obtiene la temperatura de bur-
buja. Para €l caso de latemperatura de rocio se operaria ana-
logamente.

Obsérvese que para € calculo de una temperatura de burbuja
Se necesita conocer la composicion de lamezclaliquida, y por
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tanto, la ecuacion aresolver es Xy, = Zkix; = 1, mientras que
en el caso del célculo de unatemperatura de rocio, lo que se
conoce es la composicion del vapor, y por tanto, la ecuacion a
resolver es 2x.= Z(y;/k) = 1.

Cuando no se pueda suponer comportamiento de mezcla
ideal, hay que tener en cuenta que las k; también dependen de
la composicion de lafase liquida (através de los yi). Si se ha
de calcular la temperatura de rocio, €l esquema de célculo a
utilizar sera més complicado, ya gue no se conoce la compo-
sicion de la fase liquida en equilibrio, que permita el célculo
de los coeficientes de actividad.

5.3. Equilibrio liguido-gas

Ya se ha puesto de manifiesto que en ciertos casos, €l estado
estandar puede no tener existencia real. En la mayoria de los
Casos, uio puede evaluarse de todas formas por una extrapola-
cion de la ecuacion de estado. Por gemplo, en e equilibrio
liquido-vapor, si P es mayor que Pio, lafase vapor del compo-
nente i no puede existir alapresion P, ya que condensaria. Sin
embargo, puede hacerse una extrapolacion de (vi)o" amayores
presiones sin perder demasiada precision. A pesar de €llo, hay
casos donde esto no es posible: uno de estos casos es el de un
gas a una temperatura muy superior ala critica, en equilibrio
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con un liquido. Supéngase que se quiere evaluar (%) C-(uO)t,
donde i es el componente en cuestion, ya que la fase liquida
parael componentei no existe aninguna presion alatempera-
tura del sistema, (v,)% y P.%L no estan definidas; sin embargo,
se debe disponer de esos valores si se va a utilizar 1a ecuacion

% = exp(—#' R_T[ui j 74

El problema puede resolverse si se considera un estado de
referenciar, como una solucion saturada, solo dei, en €l disol-
vente ala presion P,, suficientemente baja como para que sea
aplicable laley de Henry:

P=Hx paraP< P (75

La diferencia de energia libre estandard puede expresarse
como la suma de dos términos:

:ufOG _#IUL — ﬂioa __‘uiw +,u,0r _Iui()/, (76)
pero,
P, .
= p + RTn[y/x |+ [v'dp 77)
;

liguido solucion
correccion

donde el ultimo término corrige el potencia quimico desde la
presion del sistema a P.. Si se supone que v;- tiene un valor
constante:
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L = = RTIn[y x| -vHP-P) (78)

Dado que € estado de referenciar es aguel donde € liquido
esta en equilibrio con un gas puro alapresion P, , ;" estam-
bién el potencial de un componentei puro alapresion P, por
tanto:

Mor — MOG _ "': V,-GdP (79)
10— g = J'[' vedp (80)
y
. P
108 — ot = J’P VvOdP+ RTln(}’,-rx,{‘)"sz(P— P) (81)

Sustituyendo en (74), se obtiene:

Lx. 1 -
77:_{;_ =y/x! exp(ﬁ(ﬂ vOdP v (P - P))) (82)

Aplicando laley de Henry:

,_P
x, = ]_]I

se obtiene:
v'x _¥P V(P o0
o Tiexp(ﬁ(h vodP 51 (P - P,)D (83)
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Més ain, s P, se selecciona lo suficientemente baja como
para poder considerar validala aproximacion de dilucion infi-
nita: y¥ tiende a y-* donde y-* se define como € coeficiente
de actividad a dilucion infinita.

x yP (1 (¢
% _ 7"—Lexp(~—( [ vodp 5t(P- P,,)D (84)
v, a, N Rr\U |

a

y s se supone ademas que P-P, es pequefia en comparacion

con RT:

L ()
: . ¢ _RTY.

y s lafase gas esided, [v, = )

o H T Hy, (86)

i

% P _¥Py,
=L

o bien, haciendo :

. H,
F=c 87)

i

que corresponde a la presion de vapor extrapolada P*, se
puede escribir:

Py, = Pi*yixi (88)
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5.4. Equilibrio liquido-liquido

En este caso, (34) conduce a
AMOL - MOL —,UiOL — O (89)

con este valor Apio la ecuacion general (37) se reduce a

E

R

i _ Y
E
i

=

k =

i

=% (90)

=

=
=

habiéndose identificado lafase | con laliquidarefinadoy lall
con la liguida extracto.

5.5. Equilibrio sdlido-gas

Seconsderaraquelafasell ese gasy lafasel ese solido. Con
ello resultan aplicables todas las ecuaciones deducidas para €
gasen € caso dd equilibrio L-G, reemplazando |as magnitudes
correspondientes al liquido por las referentes a sdlido.

5.6. Equilibrio solido-liquido

Considerando que lafase Il eslaliquiday lafase | esla soli-
da, laimprecision de los datos sobre | as pequefias presiones de
vapor de los sblidos a bajas temperaturas anula, casi siempre,
la posible utilidad de |a ecuacién:

Aﬂio - M_OL _'uios - (vi()L _VAOS)(P.OL _

i

P%) 1Y)

i
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gue se deduce directamente de (38), suponiendo constantes
los volumenes molares de | os distintos componentes en ambas
fases. Por ello, en este caso, para evaluar la diferencia Auio
sera conveniente visualizar un proceso isobarico a la presion
de equilibrio que consta de tres pasos. en € primero, cada
componente solido se calienta o se enfria desde la temperatu-
rade equilibrio (T) hasta lade fusion (T) que le correspon-
da ala presion indicada, en € segundo los distintos compo-
nentes funden a la temperatura de fusion; en el tercero los
componentes, ya en estado liquido, se enfrian o calientan
reversiblemente hasta la temperatura de equilibrio T.

De este modo, de acuerdo con las ecuaciones (1) y (2), la
ecuacion (36) puede reemplazarse por la siguiente:

= ~[ " S,dT +0~ jT' S,dT = [ (S, = ST (92)

Representando por C,; Y C,4 los caores molares a presion
constante de cada componente en los estados liquido y solido,
respectivamente, y por HF, el calor molar de fusion de cada
componente a su temperatura de fusion, la diferencia de entro-
pias molares (S - Sg) podra expresarse:

o

(FCs g Ha (7 Cigr _Hu o onle
Su-Ss =], T + Tﬂ+jrn 7l =7~ (CumCiny 93)

iNDICE 125



A. Marcilla Gomis
Introduccién a las operaciones de separacién

al suponer la diferencia de calores molares de cada compo-
nente précticamente constantes. Sustituyendo el valor de la
diferencia (S, - S en laecuacion (92) y efectuando opera-
ciones se llega finalmente a

T,-T

T
AL’ = Hp, +(C, - C,.S)[T— T, - TlnT—J %4

Fi Fi

Sustituyendo este valor en (37) setiene:

L L
Yi _ Vi 1 Hy (C-Cs)y T
k= 5 = —sexp{ﬁ[(cu, —Cis "_Tfi“](TFi —]D}exp{—L—R—s—lnT—H

(CCis) 95)

L N R _
k=2 =1 T exp T -T C’L_CLS_HF:
x yi\Ty RT Ty

De no poderse considerar constante la diferencia de calores
molares con la temperatura habria que sustituir en la ecuacion
(93), y sucesivas, las expresiones de los calores molares en
funcion de T.

6. Coeficiente de fugacidad de la fase vapor

Ecuaciones béasicas para el célculo

La evaluacién de los coeficientes de fugacidad y actividad de
los distintos componentes de una mezcla gaseosa real se basa
en la ecuacion (31) convenientemente transformada.

iNDICE 126



Tema 3
Equilibrio entre fases. Estimacion del equilibrio

Previamente se estableceralarelacion entre el volumen molar
de mezcla, v, y & volumen molar parcial del componentei,
v;. Evidentemente:

S _ONyy) N P
vi - dv,- —deV +N! dv (96)
N, =N, +N,+N;+..+N, = N _,
N, ©7)
Vi =V (Vs Yosen Ve) = Iy _ Wy @+ DM P,
dvi @)l dvl c ﬁv:
Py Py ¥,
N, TP, N, (98)
@’j a(Nj/N,) —Nj -,
¥\ _9N/N)_N-N, _
(aN,-J T, TN ” ¥/ (100)
De estas ecuaciones se deduce:
My, % 7Y 2% Ny, &y,
v, =v - —t(l=y) Ty = = S =M (401
T T A A R L A il L

expresion genera aplicable a cualquier propiedad molar par-
cial, con solo sustituir por ellae volumen molar parcial de la
misma. Sustituyendo este valor de vi en (32) obtenemos:
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RTIny, = [ (v, ~v)dP +[ —"dP Z j "dP (102)

0Foy PP RO o PV S (PP
RTIn(¢"7,) = RTInv/ = [ (v, - )dP+J.OZdP gyjjo £y dP (103)

Ahora se necesita una ecuacion de estado que relacione €
volumen molar con la presion. Se utilizara la ecuacion de
estado del virial:

Py _ 1+B+£+ 104
RT 7 V2 (104)

donde los coeficientes B y C representan las desviaciones del
comportamiento ideal, y son funciones slo de T en € caso de
gases puros, y ademas de la composicion en el caso de mezclas
gaseosas. En este Ultimo caso, sus expresiones rigurosas son:

By =2 2vy,B, (105)
i

Cy = Zzzk:y,'yjykqjk (106)
[

donde B, j Y Cijk son funciones exclusivas de T.
Considerando sdlo e primer término del desarrollo de (104),
se puede escribir:

2
&—=V+B
RT
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Teniendo en cuenta que, a presiones reducidas, B es despre-
ciable frente av y con mayor motivo B2 frente a v2, se puede
escribir:

Py’ -B?)_ P(v+B)(v-B) )

RT RT
de donde se deduce:
fﬁ’%:[ vM:BPZ+BM (107)

Sustituyendo este valor de v, en (102) se obtiene:
RT=lny, = [ (B, ~B,)dP+ ‘7BM B ap- Z éBﬂdp—
(108)

7
= f[— B, + ;%:ykijkj + E%?Yﬂ,B’q - %:yj- Ej%%ykymBjm]dP

y fécilmente se advierte la igual dad:

f—ZZyky,-Bk, =2) % B, (109)

@}m J kK k

sustituyendo,

RTIny,= [ (=B, = ¥ %y,B, +23 9B, )dP (110)
L) k

y COmo ni Y, ni B son funciones de P;
P
Iny, =— 2Zka,-k—B.-.-—ZZyky,Bk,] (111)
RT\ % r
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Para un sistema binario se reduce a
P 2 2
Iny, = }7(2)’1311 +2y,B,, = B, =y, B,, - 2y,y,B,, _J’2Bzz)=
P 2 2
= E(ZBlz(yZ =)= By =2y, +1D) - By, )= (112)
P 2
= E(ZBlz - B, —By)y;

Andogamente para € coeficiente de fugacidad, de (33) se
obtiene:

1 ¢r RT RT
Ing®* ===l (Bﬁ +7_T)dp (113)
gue conduce &
o 2)
@ = exp| RT (114)

Por otro lado, teniendo en cuenta (29b):

OF ., F DOF _F
4 iPixi_¢
F — Y
P
-

0 = por 9

i i

Como se trata de un gas, PO = Py Px" = P.F luego: ¢,%F y.F
= ¢;F, y teniendo en cuenta (31):

. 1 RT
In(e®* v )=l =—| v —— |gP
n(¢*7/)=1ng RT(V’ P)
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y sustituyendo se obtiene:

. P
ln%f =li2ijij_ZZyiijij:|ﬁ (113b)
i

gue, para un sistema binario conducira a:
P

ln(/’iF = (2)’1311 +2y,B, “ylan =2y,%,B,, _yngz)E =

(114b)

P
= (2812y22 + 231:)’1(1 _J’1)+ BZZylz )_ﬁ

Cuando la presién es moderada, €l coeficiente de fugacidad
difiere muy poco de la unidad, por o que no se comete gran
error a considerar la fase vapor como ideal, y por tanto:

[ =Py, (115)

7. Coeficientes de actividad en mezclas liquidas

7.1. Ecuacion basica para su célculo

La evaluacion de los coeficientes de, actividad de los distintos
componentes de una mezcla liquida se basa en la ecuacion
(30). En efecto, definiendo una entalpia libre molar parcial o
potencial quimico de exceso uiE como la diferencia entre €l
potencial quimico real del componente mi y el potencial qui-
mico que le corresponde en unamezclaidea p,* , delaecua-
cion indicada se deduce:
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Gf =puf = - = RTlnyx, — RTInx, = RTny, (116)

Por tanto, la expresion de la entalpia libre de exceso por mol
de mezcla sera

Gt =Y xut =Y x,RTIny, (117)
i=1 i=1

pudiendo expresarse en funcion de lamisma el potencial qui-
mico de exceso. Recordando el significado de las propiedades
molares parciaes:

;Lf‘:erny,.:[ (118)

oN,

i

Bt N,GE)]
P.T.N,,,

Como laecuacion (101) se aplicaacuaquier propiedad molar
parcial, de ellay (118) se deduce:

O-GE c (x;E
RTIny, =GE+[ j —Ex.[ ] (119)
& T.P.x,,, ! &:

ecuacion basica para la evaluacién de los coeficientes de acti-
vidad de | os distintos componentes de las mezclas liquidas rea-
les, s se dispone de expresiones de la entalpia libre molar de
exceso en funcidn de la composicion, temperatura 'y presion.
Paralas mezclas liquidas |a variable mas importante es la com-
posicion, siendo despreciable € efecto de la presion a presio-
nes ordinarias y teniendo en cuenta que, sin ser despreciable,
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no resulta demasiado importante el efecto de la temperatura
paraintervalos moderados de la misma.

Otra posibilidad para €l céalculo de los coeficientes de activi-
dad de la fase liquida es la analoga a la descrita para €l caso
de lafase gas, es decir, por medio de ecuaciones de estado.

7.2. Ecuaciones representativas de la entalpia molar
de exceso

Para la aplicacion de la ecuacion (119) se requiere una expre-
sion explicita de la entalpia libre molar de exceso, en funcién
de la composicion. Atendiendo a la forma de deducir esta
expresion los model os se clasifican en tres grupos:

— Modelos empiricos.
— Modelos basados en el concepto de composicion local.
— Modelos de contribucién de grupos.

Antes de describir estos modelos estableceremos una clasifi-
cacion de las mezclas liquidas. Hildebrand, basandose en la
estructura molecular y en la naturaleza de | as fuerzas de inter-
accion intermoleculares clasificd las mezclas liquidas en: idea
les, semiideal es atérmicas, regulares, asociadas y solvatadas.
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Mezclas ideales

Como ya se ha dicho, son aquellas en las que lamezclade los
componentes se desarrolla sin interacciones quimicas, a ser
anaogos los didmetros moleculares y las fuerzas de interac-
cion. Es decir, se cumple:

v,-v'=0 ; H-H =0 (120)
siendo H,, la entalpia molar parcial. Ademéas se cumple:

AG" = —TAS" = ZxFAG* N xFAu" = RTY, x/ Inx! (121)

M ezclas semiideales atérmicas

En ellasla mezcla se desarrolla sin efectos cal orificos ni volu-
meétricos, cumpliéndose también (120), pero difieren de las
ideales en que tal mezcla se produce con una variacion de
entropia siempre mayor que en laideal, debido aladiferencia
de los volumenes libres de los componentes aislados:

AGY = TAS"—RTZx 1n2 (122)
x!vl

Representando por v'i = vi0 el volumen efectivo ocupado por
cada mol de componente i puro y por xv;'/ Zx.v.! la fraccion
de volumen molar de mezcla que corresponde al componente
I. Efectivamente, si los viI fueran iguales, la ecuacion (122)
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conduciria a la (121). Las mezclas atérmicas presentan des-
viaciones negativas respecto de laley de Raoult.

Mezclas requlares

Son endotérmicas en su formacion, pero ideales en cuanto ala
entropia de mezcla se refiere.

H—H' >0 (123)
AGY = AH" —TAS" = AH" + RT Y, x/ Inx/ (124)

M ezclas asociadas

La mezcla de los componentes es endotérmica, cumpliéndose
también (123) y la variacion de entropia es inferior a la
correspondiente a las mezclas ideales:

H-H >0
AS™ < —RY x/ Inx’ (125)

M ezclas solvatadas

La solvatacién de los distintos componentes es exotérmica,
con un cambio de entropia inferior a del comportamiento
ideal:
H-H' <0 (126)
ASY < —RY,x/ Inx| (127)
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7.3. Modelos empiricos

L as ecuaciones de laental pia libre molar de exceso, para mez-
clas regulares (SF =0) suelen ser desarrollos polinémicos de
las fracciones molares o volumétricas medias de sus compo-
nentes. Margules, van Laar, Scatchard, Hildebrand y Hamer
propusieron ecuaciones de este tipo para mezclas binarias que
posteriormente fueron generalizadas por Wohl para mezclas
multicomponentes.

Wohl dedujo estadisticamente una ecuacion general para
expresar la entalpia libre molar de exceso en funcion de la
composicion (xj), los volumenes molares efectivos (qj) y las
fracciones volumétricas medias (zj) de los componentes de la
mezcla liquida:

G* = RT(Zq,.xi){ZZzizjaij + ZZZzizjzkaijk +} (128)
i ik
siendo
_ a9
z, = qu (129)

y representando por &;, &j, a;l, constantes empiricas.

L os términos de los sumatorios dobles, triples, etc., represen-
tan desviaciones del comportamiento ideal a causade lainter-
accion entre grupos de dos, tres, etc., moléculas de al menos
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dos componentes distintos. Por ello no deberan considerarse
mas términos de los que estén justificados por 1os datos expe-
rimentales disponibles para la estimacion de las constantes
empiricas.

El primer grado de aproximacion, considerando solamente las
interacciones entre pares de moléculas distintas, la ecuacion
de Wohl se simplificaa
4,
G = RT(Y,qx) 2. 2.z2,a, = RTQY,qx) 2, 2,22, ; +’q
[ i i J

(130)

7.4. Modelos basados en e concepto de composicion local

Flory y Huggins desarrollaron el concepto de mezclas semii-
deales atérmicas, proponiendo para su entalpia libre molar de
mezcla la ecuacion (122), que para el caso de igualdad de los
volumenes molares de los distintos componentes se transfor-
ma en la (121), que expresa anadloga magnitud en el caso de
mezclasideales. Restando miembro a miembro las ecuaciones
indicadas se llega a la que expresa la entalpia libre molar de
exceso para este tipo de mezclas:

]
X

!
- X v
G* =AGY, - aGM =RTfo lnz—’xi (131)

ecuacion denominada de Flory y Huggins.
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7.4.1. Ecuacion de Wison

Wilson considera que las mezclas liquidas son heterogéneas a
ser consideradas desde el punto de vista microscopico. Segun
él, no tienen porqué coincidir las composiciones locales en
dos puntos cualesquiera de las mismas, siendo & concepto de
composicion local mucho mas valioso que el de composicion
media en la formulacién de los posibles modelos de las mez-
clasfisicas.

Concretamente en el caso de un par binario (i,j) intuye que las
energias deinteraccion, g;; , g;Y g, entre las mol écul as deter-
minaran las composiciones locales. Centrando la atencion en
una molécula del componente i, considera que la relacion de
probabilidades de encontrar moléculas j 0 i arededor de la
misma sera:

& _xoxpCg,/RT) (132)

& xexp(—g;/RT)

esdecir, lafraccion molar local eslamedia corregida por unos
factores de Boltzman funcion de las energias de interaccion.
Estos factores son constantes.

Asi pues, estableciendo gue las mezclas liquidas estan consti-
tuidas por moléculas que difieren no sdlo en su volumen efec-
tivo, como supusieron Flory y Huggins, sino también en sus
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fuerzas intermolecul ares, determinantes de las composiciones
locales, Wilson modifico empiricamente la ecuacion de estos
autores. Sustituy6 la fraccion volumétrica media xv;! / 2.xv!
gue figura en el numerador de la ecuacién (131) por Eij una
fraccion volumeétrica local.

Sumando desde j=1 hasta ¢ en (132):

¢, ;gy j}_:x exp( &y T)
-t

Si xV! exp( & RT)

Evidentemente Z.; L1 o g o eRCE/RD ; (133)
Exjv}exp( -g;/ RT) Zx 4;
siendo '
vl
Ay = ~rexp(~(g; &)/ RT) (134)

l

cumpliéndose las condiciones: A= 1, Aij Z Aji a pesar de ser

Combinando (131) y (133) se obtiene:

1

=

JA-

x

by

G* —RTlen -

_erx lnz " _—RTZx 1n2x 4, (135)

%
J

iNDICE 139



A. Marcilla Gomis
Introduccién a las operaciones de separacién

Las dos claras ventajas de la ecuacién de Wilson son:

a) en el caso de su aplicacion a mezclas multicomponentes,
todos los parametros A, j son estimables a partir de los datos
experimental es correspondientes a mezclas binarias, y

b) las diferencias de las entalpias libres de interaccion (g j-g”)
implicitas en los citados parametros son constantes en inter-
val0s moderados de temperatura.

Existen muchos modelos basados en modificaciones de la
ecuacion de Wilson, introduciendo nuevos parametros para
tener en cuenta distintos aspectos de las mezclasy mejorar los
resultados, especialmente para formular los coeficientes de
actividad de las mezclas liquidas que se desdoblan en dos
fases. En estos casos la ecuacion de Wilson es incapaz de
representar este comportamiento.

7.4.2. Ecuacion de NRTL de Renon y Prausnitz

Guggenheim postul 6 su teoria cuasiquimica sobre las mezclas
liquidas considerandolas como redes tridimensionales con
nudos equidistantes en los que se suponen localizadas celdillas.
Una molécula de la mezcla liquida se considera constituida por
segmentos enlazados entre si, de igual tamario pero superficies
externas que pueden diferir, ocupando cada segmento una de
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las celdillas indicadas, siendo €l nimero de éstas igual a de
aquellos. Se definenr; =V .V, .y S = A,/A,s como dos
pardmetros estructurales de tamafio y superficie, que expresan
las relaciones entre los volumenes, V, y las areas, A, de van
der Waals que corresponden a las moléculasy a un segmento
normal o standard elegido arbitrariamente. Representando por
z el nimero de coordinacion, que suele igualarse a 10, €l pro-
ducto (zS)) representara asu vez el nimero de moléculas veci-
nas aunai determinada.

Renon y Prausnitz, sin gjustarse por completo al modelo de
Guggenheim acabado de esquematizar, S que aceptaron la no
aleatoriedad de la distribucion molecular en los liquidos
implicita en e mismo Por ello, admitiendo también el con-
cepto de composicion local de Wilson representado por la
relacion (132), lo modifican introduciendo una constante de
ordenacion o = o :

x, xexp(-a;g; / RT)

Y

x, xexp(-a,8;/RT)

ii

(136)

La constante a;; viene a ser equivalente alainversadel nime-
ro de coordinacion z de Guggennheim. Paralelamente a la
fraccion volumétrica de Wilson, la fraccion molar local de
Prausnitz y Renon es:
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;8 a, (8 —8u)
TORT TRt ’
a x;e . xe 3 xA, (137)
Xy = %8 a8 o, (8-8) ~ 2 A
TRT TRT TRt iy
xe +2xje x,.+2xje 7
J#i J#i
siendo
%8 m)
A,=e N (138)

y cumpliéndose las condiciones: A';; = 1; /\’ F /\’ ; a pesar
de ser g;; = ;. Unicamente en €l caso de mezclas sumetrlcas

/\’ ij = /\1ji-

Suponiendo, de acuerdo con lateoria de dos liquidos de Scatt,
que la mezcla liquida esté constituida por tantos tipos de cel-
das como componentes, cada una con una molécula de uno de
ellos en €l centro, Renon y Prausnitz expresaron asi la ental-
pialibre molar de exceso:

Z" (gt — gy = Zx {x,‘g,, +2xugu - }

J#i

_ZX {gx,,g,, g“(l—x,-,-)} ZX {gxug” g”;xlj} (139)
:szf;xif(gii —&i)
eintrodujeron en ellael valor (137) delafraccion molar local:
Zx (8, — 24,
Zx L Zx;/l,k —— (140)

k
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Renon y Prausnitz bautizaron esta ecuacion con las siglas
NRTL (Non Random Two Liquids) y en ella, como en la de
Wilson, todos sus pardmetros son estimables a partir de los
datos experimentales sobre los correspondientes a mezclas
binarias.

7.4.3. Ecuacion UNIQUAC de Abrams Prausnitz

Seguin Hildebrand y Scott, en las mezclas de no electrolitos,
para condiciones de presion y temperatura alejadas de las cri-
ticas, puede sustituirse la entalpia libre de exceso de Gibbs (a
T y P constantes) por la energia libre de Helmhotz (a T y V
constantes), ya que las significativas influencias de las peque-
fAas variaciones de volumen sobre las entalpias y entropia de
mezcla se contrarrestan en la expresion de la primera. Con
estas ideas, asi como con el concepto de composicion local de
Wilson, y las de red tridimensiona y moléculas i, con super-
ficie proporcional a parametro S, con numero de coordina-
cion z y con segmentos enlazados, cada uno situado en una de
las celdillas equidistantes de aguella, implicitos en la teoria
cuasiquimica de Guggenheim, Abrams y Prausnitz ampliaron
y generalizaron esta Ultima para moléculas de formas y tama-
fos distintos, proponiendo la ecuacion UNIQUAC (universal
guasi-chemical) cuyo desarrollo se esboza a continuacion,
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para una mezcla binaria con n; moléculas del componente 1y
n, del componente 2.

Propusieron parala entalpia libre molar de exceso la ecuacion:

G* = 4* = A4",

M M
- AAideaI =A4

real

- RT(x,Inx, + x,Inx,) (141)
y para la energia libre de mezcla:

KT Z ()
real Nl + N2 Zred(nl 9O)Zred (0, ’lz)

(142)

representando por N; y N, los nimeros de moles de ambos
componentes y por k la constante de Boltzmann y con €l sig-
nificado de Z, ., que seindicaa continuacion. Se establece una
funcién de particion configuracional Z:

Z= Zred Zce/di[/a ( 1 43)

refiriéndose Z,, a la situacion en la que €l centro de cada
segmento molecular coincide con el de cada celdilladelared
Y Z qii1a @12 contribucion a Z motivada por los movimientos
de los indicados segmentos alrededor de las posiciones cen-
trales, suponiéndose que para mezclas de no electrolitos ale-
jadas de las condiciones criticas, la Ultima contribucién es
independiente de la composicion.

Segun Guggenheim, lafuncion de particion de lared tiene por
expresion:
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~Uy(8)

Z,,= Y aB)e K (144)
o

representando w(B) el factor combinatorio 0 nimero de
modos como pueden disponerse las moléculas en el espacio y
U,(6) laenergia potencial delared. Segin estos autores, tanto
(o como U, son funciones de la configuracion de la mezcla0,
representada por la fraccion superficial local de las moléculas
y no por la fraccién molecular local. En efecto, las magnitu-
des 6, y 6,,, nimero de celdillas arededor de una molécula
1 ocupada por segmentos de moléculas 1 y 2 respectivamen-
te, eran mas representativas que lasn,, y n,, , que expresaban
el niumero de moléculas 1y 2 respectivamente, en el caso de
gue los componentes | as tuvieran de tamario y formadistintos.

La energia potencial Uy(6) representa la suma de todas las
energias de interaccion entre pargjas de segmentos molecula
res no unidos:

—Uy(9) =(Z12)Sn(Q,U,, + 8,U,,) +(Z 1 2)S,my(&,U,, + §,U,,) = (145)
=Sm(8,U,, +8,U,,) +S,n,(8,Uy, +8,U,)

No existe método exacto para €l calculo de los factores com-
binatorios «X8) o nimero de posibles configuraciones espa-
ciales de lamezcla con n; y n, moléculas de los dos compo-
nentes. Utilizando como solucién la aproximacion propuesta
por Guggenheim, se tiene:
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Snl, +8S. ! +8n8,)!
= iiiﬁb«éi?ji ’gén?gzzz)!(inﬁ,))!h(”“”’) (o

representando por h(n,,n,) un factor de normalizacion para
asegurar que el factor w(0) satisface una condicion de contor-
no fisicamente razonable. Considerando como tal una mezcla
de moléculas de formay tamafios diversos sin fuerzas atracti-
vas entre ellas, para la que w(8)= «°, se llega a la siguiente
expresion:

@ (5,76 1(5m65)(S,1,6) (S,m,6,)!

147
(Sl + Sy (Sl + S )] a4n

h(ny,ny) =

Definen las fracciones superficiales medias de acuerdo con las
siguientes expresiones:

Sy . S,n,

=—rL ;6 = 148
Sn, + Syn, 2 Sin + S,n, (148)

6

y admiten que entre las fracciones superficiales locales 6, y
0,, , paralelamente alaexpresion (132), se cumple larelacion:

ﬁg_ _ 6 exp(-U,, / RT)
8, - Gexp(-U,,/ RT)

de la que paralelamente ala (137) se deducen:

(149)

q &
4, = ;8 = (150)
! _(UIZ _Un) 2 _(Un "Uzz)
G+Gexp—— —— G+Qexp——

iNDICE 146



Tema 3
Equilibrio entre fases. Estimacion del equilibrio

Sustituyendo las ecuaciones (142), (144), (145), (146), (147)
y (150) en la (141) se llega ala expresion de la entalpia libre
molar de exceso de la mezcla binaria que se considera. Tal
expresion, generalizada para una mezcla multicomponente,
toma laforma:

G* = G*(combinatoria) + G* (residual) (151)

VA ]
G" (combinatoria) = RTY x, lnﬂ + EZSR‘: ln% (152)

i X; i )
G* (residual) = -RT Y. Sx, (), 8,7,) (153)

i J
siendo:

g - Sn 8x (154)

6= L nX (155)

Uy — Uy
T, _—_exp[—( ’RT )] (156)

L as variables representadas por las ecuaciones (154) y (155),
las fracciones superficiales medias 6, y las fracciones de seg-
mentos medias @ , se refieren ala composicion de la mezcla,
implicando parametros estructurales de las moléculas indivi-
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duales S y r;, respectivamente proporcionales a la superficie
molecular, € primero, y a tamafio de la molécula, & segundo.
Ambos son evaluables a partir de las estructuras moleculares,
figurando sus valores para muchas moléculas en la bibliogra-
fia. Los parametros Tjj son evaluables a partir de datos experi-
mentales sobre cada mezcla binaria que pueda formarse con
los componentes de |la mezcla global.

7.5. Modelos de contribucion de grupos

Los métodos de contribucion de grupos se han venido utili-
zando para la estimacion de propiedades de compuestos
puros, tales como las densidades, capacidades calorificas,
constantes criticas, etc. Laideabasica de estos métodos es que
mientras existen varios miles de compuestos quimicos de inte-
rés tecnoldgico, el nimero de grupos funcionales que consti-
tuyen estos compuestos es mucho menor. De esta manera, S
Imaginamos que una determinada propiedad fisica es la suma
de contribuciones de los grupos funcionales que constituyen
la molécula, se puede establecer una técnica para correlacio-
nar las propiedades de un gran nimero de compuestos, o de
mezclas, en funcion de un reducido nimero de parametros
gue caracterizan las contribuciones de los grupos funcional es.
Estos métodos son necesariamente aproximados, ya que la
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contribucion de un determinado grupo en una molécula no
tiene porqué ser la misma que para otra molécula distinta. La
caracteristica fundamental de estos métodos es la aditividad,
pues supone que la contribucién de un determinado grupo es
independiente de |a presencia de otros grupos.

Consideraremos dos de los modelos de contribucién de gru-
pos que se han utilizado en & calculo del equilibrio entre
fases, el modelo ASOG y el modelo UNIFAC.

De acuerdo con las ideas expuestas al tratar la ecuacion de
UNIQUAC, en los métodos de contribucion de grupos, la
entalpia libre molar de exceso, 0 1o que es o mismo €l loga
ritmo del coeficiente de actividad, se supone suma de dos con-
tribuciones, la combinatoria que se refiere alas diferencias de
tamafio y forma de las moléculasy laresidual, referente esen-
cialmente alasinteracciones entre |las mol écul as. Es decir, que
para un componente cualquierai de la mezcla se tiene:

Iny = Iny* + 1 K
ny, . ny, . _ ny, (157)
(combinatoria) (residual)

7.5.1. Método ASOG

La contribucion combinatoria v, , se supone debida exclusi-
vamente a diferencias de tamano de las moléculas, siendo
expresable por una ecuacion del tipo Flory-Huggins, en fun-

iNDICE 149



A. Marcilla Gomis
Introduccién a las operaciones de separacién

cion del nimero C, de agrupaciones atomicas, (-CH,),
(-CH,-), (C-0), (-O-), etc. de cada molécula del componente
i, con fraccion molar x;:

i Ci
7 = 1+lnzxjcj B ijci
J

J

(158)

La contribucion residud yiR, expresion de las interacciones
entre moléculas, se supone como la suma de las contribuciones
de todos y cada uno de los grupos funcionales que constituyen
la molécula del componente de que se trate menos la suma de
las contribuciones individual es de los mismos grupos funciona-
les cuando se encuentran en un estado de referencia constituido
exclusivamente por las moléculas del componente en cuestion:

ny* =Y, v [lnT, ~nT" ] (159)
k

expresion enlaquev, () representael nimero de gruposk que
existen en lamoléculadel componentei; I, lacontribucién de
un grupo k a coeficiente de actividad del componentei, cuan-
do una molécula puede encontrarse rodeada por moléculas de
todos los componentes de la mezcla; ', ™, la contribucion de
un grupo K, al indicado coeficiente de actividad, cuando cada
molécula de i se encuentra rodeada exclusivamente por mol é-
culas dei, es decir cuando se hala puro.
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Las contribuciones de grupos individuales I, y ', () se supo-
ne pueden evaluarse mediante una ecuacion del tipo Wilson,
en funcién de las concentraciones o fracciones de los grupos
funcionales individuales, X, y de los parametros de interac-
cion A, entre los mismos:

InT, = 1-1n2{,x,Ak,—214%1’*A— (160)

siendo
2vx,

W
Asi pues, determinando € ndimero de agrupaciones atdmicas
C, de cada molécula, el nimero de grupos funcionales de cada
tipo v, ) que hay en las mismas y buscando en la bibliografia
los parametros A, de interaccion de los grupos funcionales de
cada una con los grupos funcionales de las restantes a la tem-
peratura que corresponda, podran evaluarse las dos contribu-
ciones, combinatoriay residual, que conduciran alaobtencion
del coeficiente de actividad que se desea.

(161)

7.5.2. Méodo UNIFAC

Este método, propuesto por Prausnitz y colaboradores, se basa
en la ecuacion de UNIQUAC. La contribucion combinatoria
delaexpresion (157) se supone debidaaladiferenciatanto en
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tamafio como en superficie de las moléculas, y tiene por
expresion:

¢ Z. 9 ¢4 ¢
cemf i lgmea LAY 162
Iny, lnx,.+2S’1n¢,+' % %2 (162)

Los parametros volumétricos, r, , y superficial, s , de cada
componente se calculan de acuerdo con las expresiones:

. . VA
h= ZV:I)R/& > 8= ;V/EUS/( ’ i E(’] =S)=( -1 (163)
k

a partir de los valores correspondientes para los grupos fun-
cionales aislados. Estos a su vez se estiman mediante los valo-
res de los volimenes y superficies de van der Waals, V,,, ¥
A, - Lacontribucion residua se evallia como en el método
anterior, pero estimando las contribuciones individuales
mediante:

InT, =S, 1—ln[26my/mk) Zzg"‘; (164)
donde
S X
= omm 165
ZS"X’I ( )

siendo S proporcional aA,,, , X viene dado por (161), y:

wk !
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v, = exp(— [U”’"R_TU"" D = exp(— a;’_" ) (166)

representando U, la energia de interaccion entre |os dos gru-
pos funcionalesmy n, siendo a_, # 4, 10s dos parametros de
interaccion por cada paregja de grupos, con dimensiones de
temperatura, y que deben determinarse a partir de los datos
experimentales de equilibrio de cada mezcla binaria
Andlogamente al método anterior las constantes necesarias
para la aplicacion de este modelo se pueden encontrar en la
bibliografia.

7.6. Expresiones explicitas

7.6.1. Primer grado de aproximacion de Wohl

Recordando el valor de la fraccion volumétrica z; (129) y
teniendo en cuenta la constancia de los volimenes molares,
individuales g, y medios ijxj acadaPy T, puede llevarse a
cabo un cambio de variable en la ecuacion basica (119) con
miras asu utilizacion conjunta con la ecuacion de Wohl (130):

X" GE . GE & 2, G- &,
_ E _ =Gt =y - -
RTIny, = G* + 5 ;xf' x 9T, &, ;—TZI % o,
G IG* "
- RTny, = GE +.—x 3 —sz-g— 167)
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Esta ecuacion, junto con la (130) y teniendo en cuenta (109),

conduce a

Iny, = 22 -2 qA"Z'Z’ (168)
qm 1 qm :l;

Esta expresion resulta poco préactica, ya que solo es aplicable
a mezclas regulares simétricas, poco frecuentes.

7.6.2. Segundo grado de aproximacion de Wohl

La expresion correspondiente para la entalpia libre de exceso
resulta:

RTED M) 5 S
= RT(Zq,x,.)ZZZZ,.zjzk ~[—(a1j +tay +ay) +aijk] =
i j ok
= RT(ZCL-X,-)ZZZZ.-Z Z/quk RT(Z‘I‘X:)ZZE (169)
ik i kq,+q,+qk

ecuacion en la que sus coeficientes cumplen las siguientes
condiciones:

a;=0 5 a3=0; f;=0; C;=0 (1;?)
a; #0 5 B;=0 ; Cy#0 ; parai#] §172;
Gy =Qy; 5 Qg =0y =Q; =Qy; =0y (idem ;Bljk,cijk)

A, .
Cj=Cy=Cy = TU(HZZ—J) (173)
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Sustituyendo larazon de los volimenes molares (q,/q,) por la
unidad se obtiene la ecuacion de Margules:

G%T = xx,(A+ B(x, - x,)) (174)

S se sustituye por A,,/A,, se obtiene lade van Laar:

67 _Ap lxz(x A/ +x) (175)

Y s se sustituye por v,/v, la de Scatchard y Hamer:

Gt VXX
VRr= '%xIV/ ty ) (a7
v, 2

La ecuacion (169) junto con la (109) y la (167) conduce a:

Iny, = 3%y qu 222 'k’q'z = 77
j ok 1+ Tk i *J_!_ﬁk_
0" q 4 dn 4,

Para mezclas binarias se reduce a:

Iny, =3 2C 2,7 n Clzzzzz 7 3C1|221222 + 3C22121222 _
L= =
2+ 2 2+ 1400
q, q q, 9
Y 3C (2.2 "lezz) 2 3Cyz) 23 +3 C1|2222 (178)
% ,% ., 1428 2
q, q, 9, q,
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y teniendo en cuentala condicion (173) se convierte en

Iny, = 2A2|%z,zz2 —2A4,22 + 4,2} = ZZZ[Al2 + ZZI(AZI 9 _ A,2):| (179)
q

1 1

y paralelamente para el segundo componente:

Iny, = 2A12%zzzf 24,27+ A2 = zf|:A2, + 222[/12, 4 _ AZ,H (180)

2 12

donde los valores de los coeficientes de actividad a dilucion
infinita nos permite deducir el valor de las constantes:

x,<<x, = z;,-0;z,-1 Iny =4,
(181)
x,<<x, = z,-0;z, =1 Iny, =4,
Paralos distintos valores del cociente g,/q, se obtienen, como
ya se indicé anteriormente, las ecuaciones de Margules (174),
van Laar (175) y Scatchard y Hamer (176), para las que los

coeficientes de actividad resultan respectivamente:

% =1 Margules Iny, =x] [Alz +2x,(4y - Alz)] (182)
2
A A
q/ =—2  vVanLaar Iny=-—"1— (183)
@ 4, |:1+ ﬁi}
x, Ay

q v 2 Vi
% = % Scatchard y Hamer Iny, = ZZ[AH +2z,(4, o Alz)} (184)

2 2 2
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7.6.3. Ecuacion de Wison

De (118) y (135) se deduce:

ln7,=—2xln(2xl\y) ln(ZxAU)+Z (Z il

,J)
(185)
Z"'Akf
_ _Zx ln(Zx AU Zx z =1- ln(ZX AU) z (Zx Akj)

J
Para mezclas binarias:

X XA,

=1- _ - 186
Iny, =1-1In(x, + x,A,) Ry ——— (186)
y andlogamente, para el segundo componente:
A

Ing, = 1-In(x, + X A,,) ~ —2— - —112 (187)

X+ x50, X THA,

Larelacion entre las constantes y |os coeficientes de actividad
adilucion infinita es la siguiente:

X <<x, ; ;20 x,-=1 Iny=1-InA,-A,,
X, <<x, ; X,—0 x,-51 Iny;y=1-InA, -A, (188)
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7.6.4. Ecuacion de NRTL
De (118) y (140) se deduce:

Z(gy' —gli)xj/l;j A Z(gjl _gj/‘)xl/fjl

Iny, =——1- ; + LY\ (g, —8;)-—=—1} (189
RT > %A 2; x Ay | OO S5 A, (189)

k k

Para mezclas binarias se reduce a

1 (A,)? (A,)

1 - 12 _ 127 _ 217
ny, RT{xz l:(glz &) & +x2A12)2 +(8 — &) (x, + xlA2|)2 (190)

y paralelamente para el segundo componente:

Iny, = %{xf[(gz. —gzz)(*xﬁ)z,—ﬁ(glz —gl,)(—(i}} (191)

2t x1A21) x, + xxA‘lz)z

Andogamente a los casos anteriores, las congtantes se pueden
obtener a partir de los coeficientes de actividad a dilucion infinita:

1

<<y, = x-20;x,->1; hy = ﬁ{(gxz - &) +(gy —gzz)A'm}

1 .
XL <<x, = x,-20;x-51; lny;=ﬁ{(gu_gzz)"‘(glz_gn)Alz} (192)

8. Coeficientes de actividad de mezclas sdlidas

No se dispone de ecuaciones tedricas para la prediccion de los
mismos, debido a la dificultad de conseguir datos experimen-
tales para su deduccion.
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Por una parte, en los sistemas solido-liquido de operaciones
tales como cristalizacion, lixiviacion, o en solido-gas, como
en sublimacion, resulta dificil alcanzar 1a verdadera composi-
cion de equilibrio en lafase solida, dadas las pequefias difusi-
vidades en lamisma. Por otra parte en |os sistemas solido-gas
tales como adsorcion, se trata de fendmenos superficiaes,
donde carece de interés la mayor parte del solido.

Normalmente los datos de equilibrio que se obtienen con los
sistemas solido fluido no permiten la determinacion indepen-
diente de los coeficientes de actividad de |os componentes en
ambas fases, sdlo, en todo caso, larelacion entre ellos. Por tal
motivo, apenas se ha intentado la deduccion de ecuaciones
gue representen los coeficientes de actividad de un solido en
funcion de las composiciones del mismo.

Bibliografia

“Ingenieria Quimica’ .- E. CostaNovella. Vol 5. (Transferencia
de materia, 12 parte). Ed. Alhambra Universidad. Madrid,
1988.

“Phase Equilibrium in Process Design” .- Null, Harold R. Ed.
Wiley Interscience, 1970.

iNDICE 159



A. Marcilla Gomis
Introduccién a las operaciones de separacién

“Multicomponent Distillation” .- Holland, C.D., Prentice Hall.
Englewood Cliff. Nueva Jersey, 1963.

“Operaciones de Separacion por Etapas de Equilibrio en
Ingenieria Quimica’.- Henley, E.J. y Seader, J.D. Ed
Reverté, Barcelona, 1988.

“Distillation”.- Van Winkle, M. McGraw Hill, Nueva York,
1968.

“Calcul sur Ordinateur des Equilibres Liquide-Vapeur et
Liquide-Liquide” .- Renon, H., Asselineau, L., Cohen, G.
y Rimbault, Technip, Paris, 1971.

Problemas

1. Utilizando los datos de presiones de vapor gque se tabulan a
continuacion y las leyes de Raoult y de Dalton, construir las
siguientes curvas para mezclas de etilbenceno (EB) y estireno
(E) aunapresion absoluta de 50 mm Hg. a) Fraccion molar de
EB en € vapor (y) frente a fraccién molar de EB en €l liqui-
do (x). b) Volatilidad relativa (a) respecto ala fraccion molar
de EB en €l liquido. ¢) Puntos de ebullicion respecto ax. d) y
respecto a x utilizando un valor medio de aigual a la media
geomeétrica de los valores de a parax=1y x=0.
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Datos:

T (°C) 66.3 66 65 64 63 62 61 60 59 58.1
Pgg (mm Hg) {70.6  69.8 667 649 61.0 59.0 552 540 512 500
P (mmHg) [50.0 494 470 448 425 41.0 381 370 350 33.6

2. Se tiene una mezcla liquida congtituida por pentano, hexa-
no y 3-metilpentano con fracciones molares 0.35, 0.20 y 0.45,
respectivamente. Calcular las temperaturas de burbuja y de
rocio de estamezclaauna presion total de 1 atm ¢Podria sepa-
rarse la mezcla alimento en dos fracciones, liquido y vapor, a
1 atmy 65°C? Justificar la respuesta.

Datos:
Suponer comportamiento ideal.

T2ebulliciébn a1l atm: C;=36.1°C
C;=68.3°C
C,5 = 63.3°CX

Presiéon de vapor de los compuestos puros en funcion de la
temperatura(Pen mm Hgy T en °C)

Cg: log. P = 6.85221 - 1064.63 / (T + 232)
C,: log P = 6.87773 - 1171.53 / (T + 224.366)
C,: log P = 6.84884 - 1152.368 / (T + 227.129)
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3. Cadcular los puntos (temperaturas) de burbujay rocio para
una mezcla que en total contiene 30% de propano, 35% de
I-butano y 35% de n-butano (porcentajes molares) a una pre-
sién de 300 Ib/pul g?.

Valoresde K =y/x para estos componentes ala presién de 300
Ib/pulg? en funcion de la temperatura:

Temperatura (°F) |40 100 200 300 400 500
Propano 0.317 0.69 1.55 2.67 3.77 4.8
i-butano 0.130 0.315 0.81 1.75 2.64 3.6
n-butano 0.086 0.22 0.72 1.48 2.3 32

Nota: Para obtener los valores de K a las temperaturas inter-
medias entre los datos de la tabla, represéntese graficamente
K frente a T para cada componente.

4. Las congantes de la ecuacion de Van Laar parad sstema C-D
sonA =1.05y B = 0.84. Las presiones de vapor vienen dadas por:

log P°_= 451332

T
log P°,, = 3.90 - 29:3

=
(PenmmHgy T en°C)
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Calcular latemperatura a la que hervira una mezcla del 40%
de C en D. ¢Qué composiciones tendran la fase liquido y
vapor en equilibrio a una temperatura de 50°C ?. La presion
total en ambos casos es de 1 atm.

5. Calcular la temperatura de burbuja y la temperatura de
rocio a 760 mm Hg de una mezcla de dos componentes, A y
B, en las siguientes proporciones: 0.2 molesde A y 0.8 moles
de B. Calcular las proporciones de vapor y liquido que origi-
nariaunamezclade 0.4 molesdeA y 0.6 de B alamismapre-
siony alatemperatura de burbuja

Datos:

log P,° = 4.0026 - 100.27/T

log Pg° = 3.7053 - 95.036/T (T en°C)

L a ecuacion de Wilson para cada componente viene dada por:
Iny, =1-1n(x, + 1.5Xg) - X5/(Xy + 1.5Xg) - Xg

Inyg =1-Xg-1L5X,/(x, + 12.5%g)

6. Lamezcla azeotropica del sistema etanol-benceno tiene una
composicion de 44.8 moles % de etanol con un punto de ebu-
llicion de 68.24°C a1 atm. A dichatemperatura la presion de
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vapor del benceno puro es de 517 mm Hg y la del etanol de
506 mm Hg.

a) Calcular las constantes de la ecuacion de van Laar para
dicho sistema

b) Calcular los coeficientes de actividad para una solucion
conteniendo 10% en moles de etanol.

c) Calcular € punto de ebullicion a 760 mm Hg de una solu-
cion conteniendo 28% en moles de etanol en benceno y la
composicion de equilibrio del vapor desprendido utilizando
los valores de las constantes de Van Laar deducidos en a).

Datos:

Temperaturas de ebullicion de los compuestos puros a 750
mm Hg:

Benceno: 79.7°C
Etanol: 78.1°C

A otras temperaturas, la presiéon de vapor de cada compuesto
puro puede calcularse aplicando la ecuacion de
Claussius-Clapeyron.

7. A 100.4°C una mezcla liquida del 52.3% de A y 47.7% de
B estd en equilibrio con un vapor del 76.4% de A y 23.6% de
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B. Calcular las composiciones del liquido y vapor en equili-
brio a 105°C. El sistema no se comporta idea mente.

Utilizar la ecuacion de Van Laar. La presion total esde 1 atm.
Datos.

A 100.4°C: P,°=770.6 mm Hg y P5°= 321.5 mm Hg

A 105°C: P,°=906.4 mm Hgy P5° = 375.0 mm Hg

8. A una presion total de 760 mm Hg € sistema acetona (A) -
cloroformo (C) presenta un azebtropo de punto de ebullicién
maximo a una temperatura de 64.7°C y composicion X, =Y,
= 0.335. Las presiones de vapor de A y C son las siguientes:

T (°C) 54.7 59.4 61.6 62.8 63.9 64.7
P, (mm Hg) |780 835 900 930 970 995
Pc (mm Hg) 675 745 775 795 835 855

Utilizando los datos anteriores y la ecuacion de Margules, cal-
cular la curvade equilibrio (y,-X,) para este sistema.

9. Para el sistema hifasico liquido-vapor formado por la mez-
cla nitrometano (N)-tetracloruro de carbono (C), se dispone
de los datos de equilibrio experimentales a la temperatura de
45°C. El sistema presenta un azeotropo para el valor de x, =
yy = 0.2325 auna presion total de 0.3983 atm. A partir de los
datos que se dan, reproducir € equilibrio liquido-vapor de
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estos componentes aplicando las ecuaciones de: @) Van Laar,
b) Wilsony c) NRTL.

Datos de equilibrio a 45 °C

XN YN P (atm)
0.0459 {0.130 |[0.3782
0.0918 (0.178 [0.3910
0.1954 [0.222 [0.3986
0.2829 [0.237 |0.3981
0.3656 [0.246 |0.3966
0.4659 {0.253 [0.3922
0.5366 |0.260 |0.3906
0.6065 {0.266 |[0.3859
0.6835 [0.277 |0.3778
0.8043 {0.314 [0.3482
0.9039 [0.408 [0.2824
0.9488 [0.528 |0.2249

Datos. P° = 94.4 mm Hg, P;° = 254.4 mm Hg, a 45°C.
Suponer que la mezcla se comporta idealmente en la fase
vapor. Valor de la constante de ordenacion parala ecuacion de
NRTL a,, = a,, =0.30.

10. Calcular latemperatura de burbuja, a1 atm, para una mez-
cla equimolecular de agua y acetona. Utilizar la ecuacion
NRTL para €l cdculo del coeficiente de actividad de la fase
liquida y la ecuacion de estado del viria (truncada en su
segundo término) para la obtencion del coeficiente de fugaci-
dad de la fase vapor.
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Datos:
e Ecuacion NRTL:

C, =g, -8, =CS +CH(T-27315)
o, =al +ol(T-27315)

Pardmetros NRTL
Par de componentes (o CT of of
Agua-acetona 475 19.27 0.1676 -0.000409
acetona-agua 564 -11.71 0.1676 -0.000409

(unidades: R en cal mol"t K1; T en K)

» Ecuacion para el cdculo del coeficiente de fugacidad a par-
tir de la ecuacion de estado del viria, limitada a sus dos pri-

meros términos:

& P
ln(Pi = 2jglijij - Bmezcla E,f

m m

Brezcta = 2, 2.YiY Bjj
i=1j=1
B;; = B;;
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» Correlacién de Pitzer y Curl y de O'Connell y Prausnitz
parael calculo de B;; para gases puros polares:

B; = %)Ti[f(NP)(TRi 0" )+ f(")(TRI sHg; )+ f(AS)(TRi M, )]

conTy = %

0330 01385 00121
Ty, T’ TR'

046 050 0097 00073
£ = 01445 -

40073+ — -7~ — -
+O; |: T, T, 2 T, 3 T, 8

Si HRri >4
2
£0)(T,, 1y, )= 5237220+ 5665807 In, ~2133816(Inp, ) +
1
02525373(Inp,, ) + ——[5769770- 6181427 Inpy, +
R;

2283270(In )2 ~02649074(Inp, )1]

£(a8) (TR, N ) =-n, exp[6.6(0.7 - Ty, )]

ysi Hgi<4 (u)( ™ ) f‘*‘S)(TR,m)=0

Osuizl)ci

Hg; €s €l momento dipolar reducido: kr, =——=5—

HUg; €s € momento en Debye, P lapresion criticaen K.

* Para los coeficientes B;; se utilizan las mismas ecuaciones
de correlacion, pero reemplazando P por P J, o Ppor TC”,
por @y, Kgj POT Hg;; Y N; por ;. Las nuevas constanteswenen
dadas por las siguientes reglas de mezcla:
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VA
Tcij =(T°iT°j)
O, +0;
0;= ! 5 1

Pcchi + PCchL

T, T,
ij 4Tcij }/ y 3
(vci 3 +ij 3)

donde Vv, €s el volumen critico dei.

5
Hg = 10 uiuszc,j _ n +le
i Tcij " = 2

Si una de las sustancias, i, es polar, y laotra, j, no, se aplica:
o +o;
O =—7—
2
y S las dos son polares:
UL
2

T,; eslatemperatura reducida (T/Tci).

Propiedad Agua Acetona

T., (K) 647.4 508.7

P,; (atm) 218.3 46.6

v, (cm>/mol) 55.2 213.5

; 0.344 0.304

o 0.010 0.187

1; (debyes) 1.83 2.88

M 0 0
18.060, 277.15 | 67.380, 228.15

v (cm*mol), T(K) | 18.278,323.15 | 71.483,273.15
18.844, 373.15 | 76.826, 373.15
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* Ecuaciones para el calculo de la presion de vapor:

Sip, 21000 logP° (mmHg) = p,_ﬁm
=273,

Sips<999 InP° (atm) = p,+—22—+p,T+p,T’ +p,InT
p;+T
(T enK)
P P2 P3 P4 pPs| Ps |Dominio de
Componente . validez (°C)
Agua 70.43469 | -7362.6981 0 0.0069520| 0 -9 0al25
Acetona 7.23967 | 1279.8700 | 237.500 0 0] 1000 | -20a115

11. Calcular la composicion de la fase liquida en equilibrio
con una mezcla de agua-acetona-cloroformo, cuya composi-
cion (fracciones molares) es la que se indicaa continuacion, a
25°Cy 1l atm. Utilizar laecuacion NRTL parael calculo delos
coeficientes de actividad.

X agua = 0.647

X =0.325

X =0.028

acetona

cloroformo

¢Qué problemas plantea el disefio de un organigrama para €l
calculo de las dos fases en equilibrio en que se desdobla una
mezcla liquida heterogéneafrente al problemaanalogo parael
caso del equilibrio liguido-vapor?

Datos:

Pardmetros binarios
par de componentes Aj (K) AuK) o
agua-acetona 1132.2 -353.84 0.2
agua-cloroformo 1297.7 860.10 0.2
acetona-cloroformo -366.06 955.11 0.2

iNDICE 170



Tema 4
Equilibrio liquido vapor

Tema 4. Equilibrio liquido vapor

Objetivos

n este tema se profundiza en e estudio del equilibrio

liquido-vapor, en el caso de mezclas binarias. La aten-

ion se centra fundamentalmente en los procesos fisi-

cos que ocurren durante la destilacion o la condensacion de

una mezcla binaria, de forma que, a final, e alumno sea

capaz de describir e interpretar los diagramas de fases para

mezclas inmiscibles, mezclas total o parcialmente misciblesy
sistemas azeotropicos.

1. Introduccion

En los procesos de destilacion, |a separacion de unamezclade
material es para obtener uno o mas productos deseados se con-
sigue seleccionando latemperaturay la presion de tal manera
gue coexistan a menos una fase liquida y un vapor con con-
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centraciones relativas diferentes. La maxima diferenciarelati-
va entre las concentraciones se consigue precisamente cuando
se alcanza € equilibrio; por lo tanto ser& deseabl e aproximar-
sead y, de hecho, muchos métodos de disefio utilizan el equi-
librio como una de las condiciones limite.

Por todo esto es interesante disponer de los datos de equili-
brio. Estos datos se pueden sacar de la bibliografia, se pueden
determinar experimentalmente, o se pueden predecir a partir
de las propiedades fisicas de los compuestos puros y de las
mezclas. En cualquier caso, y a existir unafase gaseosa, laley
de equilibrio podréa expresarse de forma general como:

Sy, T,P)=0 ¢))

En la primera parte del tema vamos a concentramos en las
mezclas binarias para pasar luego, aunque sea brevemente, a
sistemas multicomponentes.

Dado que en la bibliografia existen datos abundantes para sis-
temas liquido-vapor, estudiaremos la manera de trabajar con
los datos ya establecidos, asi como la forma de calcularlos s
éstos no se pudiesen localizar.
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2. Regla de las fases

El nimero correcto de variables intensivas que deben especi-
ficarse para definir el equilibrio entre fases esta regulado por
laregla de las fases de Gibbs:

F+L=C+2 (2
F = nimero de fases.

L = grados de libertad = nimero de variables intensivas que
pueden variarse independientemente.

C = nimero minimo de componentes quimicos necesarios
para definir todas | as fases.

3. Mezclas binarias

Para representar y manejar los datos de equilibrio en sistemas
binarios se suelen utilizar los diagramas de fases que consisten
en larepresentaci dn de dos de las tres variables en juego (com-
posicion, presiéon y temperatura) para un valor constante de la
tercera. Existen por lo tanto diagramas composi cion-tempera-
tura, composicion-presion y presion-temperatura. También se
utiliza en ocasiones un diagramay = f (x) a presion constan-
te, o bien diagramas y=f(x) a temperatura constante.
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3.1. Mezclas inmiscibles

3.1.1. Proceso de ebullicion

Si calentarnos una mezcla liquida heterogénea constituida por

dos componentes totalmente inmiscibles, tal como la represen-

tada en lafigura 1 hasta que comience a hervir y aparezca una

fase gaseosa, se tendran tres 3 fases (dos liquidas y una gaseo-

sa) y 2 componentes, por 1o que aplicando la ecuacion (2):
F+L=C+2

3+L =242
L=1

CALOR

Figural

Es decir, solamente existe un grado de libertad, 1o que signifi-
ca que fijada una variable, por gemplo la presion, todas las
deméas (temperatura’y composicion de todas las fases) quedan
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determinadas. Esto supone que, a una presion dada, sean cua-
les sean las cantidades de A y B presentes, la mezcla hervira
a una temperatura fija 'y la composicion del vapor sera tam-
bién constante.

En estas mezclas, cada uno de los componentes se comporta
como s estuviese solo. Al ir aumentando la temperatura, ira
aumentando la presion de vapor de cada componente y la
mezcla hervira cuando la suma de las presiones de vapor de
los componentes iguale ala presion exterior fijada (figura 2):
— p0
P,=P A,
— po
Pg=P B,

P= POAl + POBl (condicion de la temperatura de ebullicidn)

v

Figura 2
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L as presiones parciales de cada componente en la fase vapor
deben ser iguales a sus respectivas presiones de vapor. Por |0
tanto la composicion del vapor, dada como fraccion molar de
componente A, ser&

P,
TP 4P

Ya

Resulta evidente que, mientras existan ambos componentes en
estado liquido, a ser la temperatura constante también lo
seran POAl y POBl y lacomposiciony, (el calor suministrado
se emplea en vaporizar la mezcla liquida, no en aumentar la
temperatura).

3.1.2. Proceso de condensacion

S se parte de un vapor sobrecalentado constituido por dos
componentes A y B, y se va enfriando la mezcla, mantenien-
do la presion constante debido al desplazamiento del émbolo
(figura 3), las presiones parciales de A y B se mantendran
constantes puesto que P es constante, mientras que, al descen-
der la temperatura, irdn disminuyendo |as presiones de vapor
PO, y P%. Llegard un momento en que una de las dos pre-
siones de vapor igualardalapresion parcial de su mismo com-
ponente, cumpliéndose entonces que:
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P) =P,
Py > P,

PBO=PH

3 o bien
©) P)> P,

Si se han producido por g emplo las condiciones representa-
das por (3) comenzara a condensar componente A puro, dis-
minuyendo su concentracion en lafase gaseosay por tanto P, ;
pero, puesto que P permanece constante, debera ir aumentado
PB. Como a mismo tiempo ird disminuyendo P°, al dismi-
nuir la temperatura, legara un momento en que también se
cumpla que Pg= PBOO y comenzard entonces a condensar B
junto con A.
EMBOLO

P=P +P
A+B (vapor)

Figura 3

Cuando esta condensando A puro, se tendrén solamente dos
fases, por lo que la ecuacion (2) permite deducir que:

2=L=2+2
L=2
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es decir, que existen dos grados de libertad. Si se fija P, aln
queda otra variable independiente, y para cada temperatura se
tendré una composicion distinta de la fase vapor.

Cuando comienza a condensar B, aparece una nuevafase, y €
numero de grados de libertad vuelve aser 1, conlo quelacom-
posicion y temperatura guedan ya determinadas, al estarlo P.

3.1.3. Diagrama temperatura-composicion

En lafigura4 se harepresentado un diagrama temperatura-com-
posicién, a presion constante, para un sistema como |os que se
estd mencionando.

CURVAS DE CONDENSACION DEL VAPOR

' > e
T / @ )
’&B
T

©) /A (puo) liquido
B(puro) liquido + (A+B) vapor +A+B) vapor
T
LIQUIDO 4 SU /
A+ B (liquido)
DE ON
0 XA YA yA| 1
Figura4

iNDICE 178



Tema 4
Equilibrio liquido vapor

En estos diagramas puede observarse lo siguiente:

a) Cuando se calienta una mezcla de liquidos inmiscibles de
cualquier composicion, la temperatura de ebullicién constan-
te (T,) y también la composicion del vapor, que viene dada
por e punto de contacto de las curvas correspondientes a
vapor saturado y liquido en ebullicion (punto O de lafigura4).

b) Cuando se parte de una mezcla de vapor sobrecalentado y
sevaenfriando, comenzaralacondensacion en e momento en
gue se acance la curva de vapor saturado (por lo tanto atem-
peratura variable dependiendo de la composicion) y conden-
sara un componente u otro, segun la situacion de lamezcla de
partida.

Si lamezclainicial estarepresentada por € punto (2), comen-
zara a condensar B puro, la fase de vapor se ira desplazando
por la linea de vapor saturado hasta llegar a punto O, donde
comenzaran a condensar A+B simultdneamente.

Si lamezclainicial fueralarepresentada por el punto (3) con-
densara A puro hasta llegar de nuevo al punto O.

Unicamente si lamezclainicial esta representada por € punto
(), sellegaria directamente a punto O, por lo que comienzan
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acondensar A+B simultaneamente con la misma composicién
que tienen en la fase vapor.

3.1.4. Aplicaciones industriales

Una de las aplicaciones industriales més corrientes de este
tipo de mezclas es la destilacion por arrastre con corriente de
vapor, que se aplica a compuestos insolubles en agua y de
puntos de ebullicion altos (normalmente superiores a su tem-
peratura de descomposicion).

Sea un componente como laanilina (figura5), cuyapresion de
vapor es muy baja. Al mezclarla con agua resulta que la pre-
sion del liquido es superior a la de cada uno de los compo-
nentes solos, y hervird a unatemperaturainferior aladel méas
volatil (en este caso € agua).

0 0
Proua® PaniLnfa

0
PANILINA

t, T

Figura5
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La separacién, una vez condensado el vapor, es muy sencilla
puesto que, a tratarse de mezclas inmiscibles, bastara una
simple decantacion.

3.2. Mezclas completamente miscibles

En este caso el numero de fases presentes sera 2 (una liquida
y una gaseosa) y € de componentes también 2, por lo que,
aplicando la ecuacion (2), resulta:

L=2

Existen, pues, dos variables independientes; de tal manera que
s sefijauna variable del sistema, se puede obtener una rela
cion entre la otra independiente y |a dependiente.

Seguin esto se podria disponer de las siguientes relaciones:
a) P=f(xy)aT =cte.

b) x =f(x) aT = cte.

c) T =1(x,y) aP=cte.

d)y="f(x) aP=cte.

En lamayor parte de |os casos se utilizan las dos Ultimas rela-
ciones porque casi todas las operaciones de destilacion se lle-
van a cabo a presion constante, generalmente la atmosférica.
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Para €l estudio de las mezclas totalmente miscibles se distin-
guira entre mezclas normales y azeotropicas.

3.2.1. Mezclas Normales

i) Diagrama T = f(x,y) a P = cte.

Un diagrama de este tipo se presentaen lafigura 6.

La curva superior corresponde a vapor saturado y representa
la variacion de la temperatura de condensacion del vapor en
funcion de la composicion del componente A (el maés volatil
en este caso).

XAa'Y A

Figura 6
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Lacurvainferior corresponde a liquido en ebullicién y repre-
senta la variacion de la temperatura de ebullicién con la com-
posicién del liquido.

Si se parte de un liquido alatemperatura T,, de composicion
Xp, (punto A de lafigura6) y se empieza a calentar a presion
constante, se produciran los siguientes cambios:

1) Al llegar alatemperatura T, (punto B) €l liquido empieza
a hervir dando un vapor que debe estar saturado a dicha tem-
peraturay que, por lo tanto, tendrala composicion y A,

2) Si se sigue calentando, € liquido se va empobreciendo en
componente A y también el vapor que se desprende en cada
instante. El punto representativo del conjunto (liquido més
vapor) debe seguir, naturalmente, en la vertical correspon-
diente axA;L . Al llegar alatemperatura T, (punto C), todo el
sistema sera vapor saturado de composiciony, = X A

3) Si se sigue calentando se tendra vapor sobrecalentado
(punto D, por gemplo).

Cuando € sistema se encuentra en condiciones tales que €
punto que lo representa se sitlia entre B y C (por g emplo €
E), estén presentes dos fases, liquiday vapor, cuyas composi-
ciones vienen dadas por |os puntos correspondientes aliquido
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en ebullicién y vapor saturado a esatemperatura ( Fy G res-
pectivamente). Asimismo, e diagrama permite calcular los
porcentajes de liquido y vapor presentes. En efecto, haciendo
un balance de componente volatil antes de iniciarse la cale-
faccion y en e momento actual se tiene:

Lox, =lx;+v-y, 5)
donde:

L = cantidad inicial de liquido.
| = cantidad actual de liquido.
v = cantidad actual de vapor.

Por otra parte, un balance total nos da:

L=1+v ©)

Sustituyendo €l valor de L dado por (6) en (5) y haciendo ope-
raciones llegamos a:

— A D

es decir, aplicando laley de lapalancaen el punto E, se dedu-
cen los porcentajes relativos de las dos fases:

|-EF =v-EG ®)
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ii) Diagramay = f(X) a presion constante

Puesto que se esta suponiendo una presion constante, al fijar
un determinado valor de la temperatura, queda fijada la com-
posicion del liquido y la del vapor en equilibrio. Asi pues, s
en el diagrama T= f (x,y) se van trazando isotermas (horizon-
tales), se obtendran valores de x ey, correspondientes aliqui-
do en ebulliciéon y vapor saturado, que estaran en equilibrio.
La representacion de esos valores ara la curva de equilibrio
para la presion de trabajo y € sistema de que se trate. Estas
curvas pueden adoptar formas diversas, algunas de las cuales
se han representado en lafigura7. Si A es mas volétil que B,
se cumple, para cualquier composicion quey,>x, Y lacurva
esta siempre por encima de la diagonal .

1

........

Figura7
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3.2.2. Mezclas azeotropicas.

La diferencia existente entre estas mezclas y las normales
queda reflgjada en la forma que adoptan los diagramas:

i) Diagrama T = f(x,y) a presion constante.

Puede adoptar una de las formas representadas en la figura 8.

T T

0 XprYa 1 0 Xp ¥ 1
Figura 8

En ambos casos puede observarse que, para determinada tem-
peratura (punto W), lacomposicion del liquido que hiervey la
del vapor que se desprende tienen el mismo valor. La mezcla
gue tiene esa composicion se denomina azebtropo. La figura
8-1 corresponde a la formacion de un azedtropo de punto de
ebullicion méximo, y la 8-11 a un azebtropo de punto de ebu-
[licién minimo.

Cada uno de los I6bulos que aparecen en las figuras 8-1 y 8-I1

se comportacomo losdiagramas T = f(x,y) estudiados paralas
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mezclas normales. La Unica diferencia es que en los marcados
con un asterisco A esmasvoléatil que B, y en los marcados con
dos asteriscos B es mas volétil queA.

i) Diagramay = f(x) a presiéon constante.

Se obtienen del mismo modo que para las mezclas normales.
L as formas que presentan son similares alas de lafigura 9.

1 1
I % I %
y y
%
*ok
0 X 1 0 X 1
Figura9

3.3. Mezclas parcialmente miscibles

Segun € intervalo de concentracion en gque se encuentra la
mezcla considerada, € comportamiento sera distinto. Para
valores de fraccion molar proximosaOy 1, se damiscibilidad
completaen lafaseliquiday el comportamiento del sistemaes
analogo a de mezclas miscibles azeotropicas de punto de ebu-
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llicibn minimo. En cambio para vaores intermedios de la
concentracion se entra en la zona de inmiscibilidad y €l siste-
ma se comporta como en el caso 3. 1.

i) Diagrama T =f (X,y) a presion constante.

T|

Figura 10

Cualquier sistema cuya composicion total este comprendida
entre A y B (punto P de la figura 10) representa en realidad
dos fases liquidas de composicion Xp, Y Xp,, , Y €N Proporcio-
nes que pueden calcularse aplicando laley de la palanca

L _FP 9
l, GP ©
Estos sistemas hierven todos a las misma temperatura (Tc) y

originan un vapor de composicion también constante (y,.).

Fuera de este intervalo, el sistema se comporta como s fuera
totalmente miscible.
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i) Diagramay = f(x) a presién constante.

Se construye como en casos anterioresy tiene el aspecto mos-
trado en lafigura 11. El tramo horizontal es debido ala cons-
tancia de la composicion del vapor (y) en € intervalo de
inmiscibilidad.

0 X 1
Figura 11
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Problemas

1. Para el equilibrio liquido-vapor de los componentesA y B,
parcialmente miscibles, describir |0s estados sucesivos por |os
que pasa el sistema representado por 10s puntos a, cy e en su
evolucion hacialos b, d y f, respectivamente. Sefialar las fases
existentes en cada region del sistema.

NV
.

Xy

T

2. La solubilidad a 20°C del compuesto organico (B) en agua
(A) esdel 1% en pesoy a40°C esdel 4%. La solubilidad del
agua (A) en B es del 3% en peso a20°Cy del 6% a40°C La
temperatura de ebullicion de B es de 70°C. Una mezclaliqui-
da del 50% en peso de A en B hierve a50°C y da lugar aun
vapor de composicion 80% en peso de B. Unamezclaliquida
del 5% en peso de A en B hierve a58°C y dalugar a un vapor
de composicién 84% en peso de B.
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Suponiendo variacion lineal de la solubilidad en fase liquida:

a) Determinar (0 estimar en su caso) latemperatura de ebulli-
cion de mezclas liquidas de composicion 2%, 5 %, 10% y
70% en peso de A.

b) UnamezcladeA y B en fase vapor de composicion 50% en
peso de A y a la temperatura de 110°C se enfria lentamente
hasta que empieza a condensar. Estimar (haciendo las hipéte-
sis que considere oportunas) latemperatura de rocio y la com-
posicién de las primeras gotas de condensado.

Justificar los resultados mediante los adecuados esgquemas o
graficos.

3. Se dispone de una mezcla de agua y tolueno, conteniendo
un 40% de tolueno (en moles). Calcular:

a) Latemperatura de ebullicion de la mezcla
b) La composicion del vapor que se desprende

¢) Suponiendo que la mezcla esta totalmente vaporizada, cal-
cular la temperatura de condensacion y la composicion de la
primera gota de condensado

d) Construir la curva temperatura-composicion para este Sis-
tema
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Datos y notas:

Admitase que € aguay € tolueno son completamente inmis-
cibles. Las presiones de vapor de ambos componentes varian
con la temperatura seguin se detalla en la tabla adjunta:

t (°C) 60 70 80 90 100
Puo (mmHg) [149 234 355 526 760
P°r, (mmHg) [139 206 287 404 557

Presion total = 1 atm

4. ¢A qué temperatura hay que calentar una mezcla de 40% de
ciclopentano y 60% de benceno, a 760 mm Hg de presién para
vaporizar €l 50% del alimento?. ¢Cudl seria la composicién
del vapor resultante?. Si la mezclatiene un 50% en moles de
ciclopentano, ¢cuadl es su temperatura de burbujay su tempe-
ratura de rocio?.

Datos: log P, = 6.887 - 1124.16/(231..36 + T) P (mm Hg)
log P, = 6.898 - 1206.35/(220.24 + T) T( °C)

5. Una mezcla de vapores consistentes en 10 moles de etil-
benceno y 90 moles de agua a una temperatura de 150°C y
una presion absoluta de 0.5 atm se enfria a 20°C a presion
constante. Suponiendo que €l etilbenceno y el agua son com-
pletamente inmiscibles:
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a) ¢A qué temperatura empezara la condensacion?
b) ¢Cudl eslacomposicion de la primera gota de condensado

c) ¢Cud es la composicion de un vapor residua cuando haya
condensado 25% en moles?

d) Repetir ¢) para un 75% de condensado.

€) ¢Cud esla composicion de la dltima porcién de vapor que
condensa?

f) Representar la temperatura de equilibrio en funcion del
nimero de moles de vapor que va condensando.

Datos. Presiones de vapor:

T (°C) | Pesitbenceno (mm Hg)| T (°C) | Py (mm Hg)
38.6 20.0 50.0 92.5
52.8 40.0 60.0 149.4
61.8 60.0 70.0 223.7
74.1 100.0 80.0 355.5
92.7 200.0 90.0 525.8
113.8 400.0 95.0 633.9
136.2 760.0 100.0 760.0

6. Una mezcla de vapores consistente en un 20% de agua 'y
80% de tolueno a 120°C y una presion de 0.8 atm, se enfria
hasta 25°C. Se desea conocer:

a) T2 de condensacion.
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b) Composicién de la primera gota que condensa.
c) Descripcion del proceso que tiene lugar.
d) Composicion de la tltima fraccién que condensa.

e) Variacion de la temperatura de equilibrio con el nimero de
moles de vapor que van condensando.

f) Diagrama temperatura-composicion del sistema.

Datos. Presiones de vapor

T (°C) 60 70 .80 90 100
P,°(mm Hg) | 149 234 355 526 760
Pr° (mm Hg) | 139 206 287 404 557

7. Se dispone de los datos de equilibrio liquido-vapor del sis-
tema acetona (A)-cloroformo (C), a una presion total de 1
am. A partir de ellos:

a) Construir un diagrama T-composicion.

b) ¢A qué temperatura hervira una mezcla liquida a 20% en
moles de A?, ¢Cud serd la composicion de la primera gota
que se vaporice, i la mezcla estd en estado liquido?, ¢Cud
seria la composicion de la primera gota condensada, si estu-
viera en estado vapor?
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Datos:

T(°C) 5745 5944 6160 6391 6460 6436 63.08 62.77
Xa (% moles)] 9145 79.55 6833 4771 3350 26.60 13.75 11.08
ya (% moles)] 9522 86.88 7505 51.70 33.50 23.70 10.00  6.50
P, (mmHg)| 780 835 900 970 995 990 950 930
Pc (mmHg)| 675 745 775 835 855 850 810 795

8. Un vapor de composicion 25% en moles de propano y 75%
en moles de etano se comprime manteniendo la temperatura
constante a 0°C

a) ¢Qué presion se debe aplicar para que condense la mitad
del vapor (en moles)?

b) ¢Cud esla composicion del liquido que se formaen a), s
el liquido y el vapor estan en equilibrio?

c) ¢Qué ocurririasi e vapor se comprimieraa 27 atm?
Datos. Presonesdevapor a0°C etano, 23.8 am; propano, 4.5 am.
9. Calcular gréficamente:

a) Latemperatura de burbuja, a 760 mm Hg, de unamezclade
dos componentes A y B en las siguientes proporciones: 0.2
moles de A y 0.8 moles de B.

b) La temperatura de rocio de la mezcla anterior, a la misma
presion.
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c) Lacomposicion del vapor en equilibrio con lamezclaenlas
condiciones descritas en b).

d) Las proporciones de vapor y ligquido que originaria una
mezcla de 0.4 moles de A y 0.6 moles de B, ala misma pre-
siény aunatemperaturaigual alacalculadaen el apartado a).

Datos:

Utilizar la ecuacion de Wilson para el célculo de los coefi-
cientes de actividad:

Iny, =1-In(X,+1.5X5) - Xo/(X, + 1.5X5) - Xg
Inyg =1-Xg-1.5X,/(X, + 1.5Xg)

Para el célculo de las presiones de vapor:

log P,° = 4.0026-100.27/T

log P5° = 3.7053-95.036/T (T en °C)
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Tema 5. Destilacion

Objetivos

En este tema se pretende que e alumno llegue a dominar los
célculos necesarios para la resolucion de problemas de desti-
lacién simple abierta diferencial y de destilacién simple con-
tinua, tanto para mezclas binarias como para mezclas multi-
componentes. Los conceptos desarrollados en el tema 3, se
utilizan para abordar el caso de las mezclas no ideales.

1. Introduccion

La destilacion es una operacion unitaria que consiste en la
separacion de los componentes de una mezcla liquida (en la
gue todos |os compuestos son mas o menos volatiles) por eva-
poracion y condensacion sucesivas. La separacion se basa en
ladiferencia de volatilidades absol utas de |os componentes, 1o
gue tiene como consecuencia la formacion de un vapor de
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composicion diferente a la del liquido del que procede.
L 6gicamente, cuanto mayor sea la diferencia de volatilidades
mayor sera la separacion que se puede conseguir. Para el cal-
culo de la composicion del vapor que se desprende se supon-
dra que éste se encuentra en equilibrio con lafase liquida pre-
sente en cada instante.

Los distintos métodos empleados en la destilacidn se pueden
clasificar del siguiente modo:

a) Destilacion simple:

Abierta
Intermitente o diferencial.
Continua.

Cerrada o de equilibrio.

b) Destilacion con enriquecimiento de vapor:

Repetida.

Condensacion parcial.

Rectificacion
Continua
Intermitente.

c) Destilacion con arrastre de vapor.
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La destilacion simple se caracteriza porque no se establece
ningun tipo de contacto entre el vapor generado por € liquido
gue hierve y un liquido cualquiera, de composicion diferente
aladel equilibrio; es decir, €l vapor generado y el liquido en
ebullicion estan en equilibrio. Puede ser abierta o cerrada. En
la destilacion simple cerrada o de equilibrio, también [lamada
destilacion stibita o destilacion flash, €l producto a destilar se
calienta'y luego se descarga en un recipiente a presiéon muy
reducida, donde experimenta una expansion subita que con-
duce alaformacion de las dos fases, vapor y liquido, en equi-
librio. En ladestilacion simple abierta se cargauna caldera, de
forma intermitente o de forma continua, y € destilado se va
recogiendo a la salida de un condensador. Obsérvese que,
mientras que en la destilacion simple abierta continuay en la
destilacion simple cerrada, la composicién del liquido que
hiervey ladel destilado que se recoge (en fase vapor o en fase
liquida, tras su condensacion) permanecen constantes con €l
tiempo, en la destilacion simple abierta diferencial, la compo-
sicion del liguido cambia de forma continua 'y, en consecuen-
cia, también lo hace ladel vapor; por tanto, €l destilado que se
va acumulando a la salida del condensador tendra una com-
posicién que sera el resultado de la acumulacion de los suce-
sivos destilados de composicion variable y, por tanto, no esta-
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ra en equilibrio con € liquido que va que dando en cada
momento en la caldera.

En la destilacién con enriquecimiento de vapor se consigue un
vapor cuyo contenido en los componentes més volétiles del
sistema es superior a que corresponde a equilibrio con €
liquido en ebullicion. En la destilacion repatida esto se consi-
gue mediante sucesivas condensaciones y destilaciones del
vapor que se va generando. En la condensacion parcial, €
vapor generado en una destilacion se pone en contacto con
una superficie liquida a temperatura constante (mas fria)
durante el tiempo necesario para que alcance el equilibrio. En
la rectificacion, € enriquecimiento del vapor se consigue a
base de poner en contacto €l vapor generado en una caldera,
que asciende por una torre, con un reflujo procedente de
devolver a la columna parte del destilado (liquido) que se
recoge por la cabeza de ésta. El enriquecimiento del vapor se
produce debido a que la composicién en los componentes méas
volatiles del sistema es siempre superior a la del liguido en
equilibrio con €l vapor.

La destilacion con arrastre de vapor es un caso especial de
destilacion de mezclas heterogéneas cuyos fundamentos, asi
como laformade llevar a cabo los célculos correspondientes,
se describio en € tema 4 (seccion 3.1).
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L os problemas de destilacion simple abierta continua, destila-
cion simple cerrada, condensacion repetida y condensacion
parcia seresuelven deformasimilar, yaque a encontrarse en
equilibrio € destilado y € residuo, en definitiva, habra que
realizar un célculo de equilibrio liquido-vapor, donde ademéas
se tenga en cuenta que se ha de cumplir el balance de materia.
Por el contrario, en la destilacion simple abierta diferencial
habra que tener en cuenta el cambio de la composicién con €l
tiempo, y en larectificacion el cambio de composicién en las
distintas zonas de la columna.

Estatema se dedicaa céalculo de la destilacion smple abierta
diferencial y a la destilacion simple abierta continua (y por
extension, atodos los casos que, como ya se ha dicho, se cal-
culan deformasimilar), mientras que e tema siguiente se cen-
traen el estudio de larectificacion.

2. Destilacion simple abierta diferencial

La destilacion simple abierta diferencial es una operacion
intermitente en la que la mezcla a destilar se carga en la cal-
dera, donde se suministra el calor necesario parallevarlaasu
temperatura de burbuja. En ese instante cornienza la ebulli-
cion, que se mantiene mientras se va eliminando continua-
mente €l vapor generado. Este vapor se condensa en € exte-
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rior dando lugar a producto destilado. Conforme transcurre el
proceso se va modificando la composicion del liquido, ya que
se eliminan preferentemente los componentes mas volatiles,
con lo cual va aumentando, consiguientemente, |a temperatu-
rade burbuja de lamezcla. L égicamente, el vapor (siempre en
equilibrio con € liquido en la caldera) también cambiara con-
tinuamente su composicion, empobreciéndose en el compo-
nente mas vol&til. El calor debe suministrarse en la calderade
modo gue en todo instante €l vapor generado esté en equilibrio
con €l liquido en la caldera. Debe por tanto compensar las pér-
didas, el calor latente de vaporizacion y e calor sensible del
liquido. L&gicamente, en este proceso tampoco podra haber
reflujo (el vapor se debe eliminar instantaneamente y separar-
se del liquido). Estas condiciones pueden ser dificiles de con-
seguir en la préctica. El proceso se continla hasta que se
alcanza |a separacion deseada.

Lafigura 1 muestra un esguema de este tipo de proceso. Este
tipo de destilacion se usa frecuentemente en trabgjos de labo-
ratorio y en plantas piloto. El destilado puede recogerse en
distintos recipientes, en funcion de su composicién, 1o que se
conoce como destilacién fraccionada. También se utiliza con
fines analiticos en caracterizacién de fracciones de petroleo o
distintos productos (por gjemplo en algunas normas ASTM
para la determinacion de interval os de destilacion).
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vapor
[ P \ destilado

/

yi

Figural

L as ecuaciones representativas del proceso se deducen a con-
tinuacion: Sea L, lacantidad inicial de mezcla que se deposi-
ta en la caldera (en moles 0 en masa), de composicion xio, en
el componente i tomado como referencia (normalmente el
mas volatil). En un instante determinado (t) quedara una
determinada cantidad de liquido L, de composicion x;. SeadV
la cantidad diferencial de vapor que se genera en un intervalo
de tiempo comprendido entre t y t+dt, en equilibrio con €
liquido, y con composicion y;. En ese intervalo de tiempo, df,
el liquido sufre una variacion total dL y su composicion tam-
bién variara en un dx;. Un balance de materia en este periodo
de tiempo proporciona las siguientes ecuaciones:
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t=t

Cantidad total de vapor de composiciony;: 0
Cantidad total de liquido de composicion x;: L
Composicion del vapor: -

Composicién del liquido: X;
Componente i en e vapor: -
Componente i en el liquido: Lx;
t=t+dt

Cantidad total de vapor de composiciony;:  dV
Cantidad total de liquido de composicion x;:  L-dL

Composicion del vapor: Y;
Composicion del liquido: X;-0X;
Componente i en €l vapor: e\Y
Componentei en el liquido: (L-dL)(x;-dx)

L 6gicamente, la cantidad total y de componente i que pasa a
la fase vapor en el tiempo dt serdigual ala variacion experi-
mentada por la fase liquida, de este modo se puede escribir:

Balance total:

dV=(L-dL)-L=-dL 1)
Balance componente i:

vV = (x;- dx)(L - dL) - x;L )
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operando y despreciando el producto de diferenciales:

a__a
L _yi_xi

3

Integrando (3) entre las condicionesiniciales: L = L, X; = X;
y lasfindes: L = L;, x; =X;; , Se puede escribir:
L"ii[; Lo X, dxi

:1]]——:
t, L L, o Vi~ X

(C))

Esta ecuacion se conoce como ecuacion de Lord Rayleigh.
Para resolver los problemas relacionados con la destilacion
simple abierta diferencial es necesario obtener las ecuaciones
representativas del proceso global, entre el tiempo inicia y el
tiempo final. Si se denomina D a la cantidad total de vapor
condensado desde el inicio del proceso hasta e final del
mismo, y X;, asu composicion media, podremos plantear los
siguientes balances:

L,-D=1I; )
Loxio- Dxip=Lyxs (6)

Asi pues, las ecuaciones (4), (5) y (6) relacionan las cantida-
des y composiciones de todas las fases implicadas en e pro-
ceso en cualquier instante.
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2.1. Mezclas binarias

Se pueden considerar distintos tipos de problemas en funcion
de como se plantee la separacion y de si se dispone o no de
una expresion analitica para los datos de equilibrio. A conti-
nuacion se analizaran algunos de ellos:

1) Supdngase que se plantea e problema de conocer la canti-
dad final de residuo en la caldera cuando se haya alcanzado
una determinada composicion en el liquido (I6gicamente, las
condiciones iniciales son conocidas) y se dispone de los datos
de equilibrio en forma gréfica. El problema se reduce a resol-
ver laintegral de la ecuacion (4). Para ello se puede proceder
a la integracion numerica, calculando 1/((y;-x;) para cada
valor de x;, y representandolo frente a x; (figura 2). El area
bajo la curvaentre x; ,, y X;; proporcionara el valor de lainte-
gral, que permitira calcular L. También se podria proceder a
un gjuste de los datos experimentales a una ecuacion repre-
sentativa del equilibrio (tipo Van Laar, Margules, NRTL ...) 0
bien a una funcion de tipo polindbmico y proceder alaintegra-
cion analitica (o numeérica) de la ecuacion (4).
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Xl

Figura 2

ii) También se puede plantear e problema inverso, es decir;
conocido L; calcular x;;. En este caso se debe proceder por
tanteos, ya que la incognita se encuentra en € limite de inte-
gracion. Asi pues, habria que suponer un valor de x;;, calcular
laintegral, obtener el correspondiente valor de L;, y asi suce-
sivamente hasta que coincida con €l dado. También se podria
hacer una representacion de Lf en funcion de x;;, 1o que per-
mitiriala solucion del problema.

Iii) Se pueden plantear problemas donde |o que se especifique
sea la cantidad total de componente i en € destilado global
(eg. (5) y (6)). En este caso es preciso proceder por tanteos,
puesto que €l dato permite, segun la ecuacion (6), conocer €l
producto x; L, , y no €l valor de estas variables por separado.
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Asi pues, habra que suponer, por gemplo, un valor de x;; , cal-
cular laintegral (4), obtener el correspondiente valor deL;, y
compararlo con el obtenido a partir de (6). El proceso se repe-
tira hasta que ambos valores coincidan.

Iv) En el caso en que se pueda admitir equilibrio ideal, y que
se cumpla larelacion:

Q. X;

G
=T 7
Y T T x, (e, - 1) ()

con lavolatilidad relativa constante, de la ecuaciones (4) y (7)
resulta:

1-x.
dx. 1 X.
r——l [ p— = Ilnﬂ-kal“ In - i 8)
L] i i i —x al_] - xif« ]m 10
l+x,(a, -1 m
o bien:
1
_ a. la. -1
L, _| %o [ %ir | U | %, ©
L, X.. | 1-x,
if io

Esta ecuacién, como se haindicado anteriormente, solo podra
utilizarse para e caso de comportamiento ideal, aunque per-
mitira en muchos casos disponer de un valor inicial razonable
paralaiteracion.
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2.2. Mezclas multicomponentes

El proceso puede llevarse a cabo a presion constante, en cuyo
caso la temperatura aumentara a medida que la destilacion
progrese, 0 bien a temperatura constante, haciendo disminuir
gradualmente la presion.

En el caso en que se conozca la razon de equilibrio k; (caso
frecuente para mezclas de hidrocarburos), e equilibrio se
puede expresar por medio de laecuaciony, = kx; , y la ecuar
cion (4) se puede expresar como:

— =1 ! 10
L LML )y Kx -x, (19)

vdl L, J- dx,

Una simplificacion del problema consistiria en utilizar un
valor medio constante de k; en €l proceso de destilaci on, de
este modo se obtendria:

QECJUPUE TR S an
L L L Tk -1y,
o bien:
1
L, =[f£]k’”" 12)
Lf X

dondek; . es el valor constante de larazén de equilibrio. Para
calcular este valor medio es necesario conocer k;, (alatempe-
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raturade burbujadelamezclainicial) y ki (alatemperaturade
burbuja de lamezclafinal), s se trabagja a presiéon constante.

Suponiendo, ademas, que k; sea sblo funcion de T y conocida
la composicion de lamezclainicial, la temperatura de burbu-
jase puede calcular utilizando los conceptos y ecuaciones que
se estudiaron en el tema 3, y por tanto, se puede obtener €
valor de k. Para el calculo de k;; el problema se complica
puesto que no se conoce la composicion final completa de la
mezcla, sblo en todo caso lax;;. Asi pues, habra que proceder
por tanteos, habiendo dos posibilidades:

a) Se Conoce X;;:

suponer t,

calcular kif

calcular kirn =(k io+kif )2

calcular¢L de (12)
l ;

l

| calcularxjf de (12) I
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b) Se conoce L; y se desconoce X;;:

suponer t,

calcular k"

calcular kim =(k ot kif )2

¥
l calcular x . de (12) l

l calcularxjf de (12) ]

La destilacion simple abierta diferencial, tanto para mezclas
binarias como para mezclas multicomponentes, no puede
seguir mas que un camino en el espacio del equilibrio liqui-
do-vapor, precisamente el marcado por e propio equilibrio.
Se debe cumplir la ecuacion (4) para cada componente, ade-
mas de los balances de materia. Al ser la composicion del
vapor una funcién unica de la composicion del liquido, resul-
ta evidente que una vez fijada la mezcla inicial, ésta solo
podra evolucionar por una trayectoria, marcada por las rela-
ciones de equilibrio, no pudiendo modificarse més que la can-
tidad de destilado, a la que correspondera una determinada
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composicién. Como consecuencia, no podran obtenerse las
mismas cantidades de destilado, pero con distinta composi-
cion, por un proceso de destilacion simple abierta diferencial.
En lafigura 3 se muestra el Unico camino de destilacion para
una mezcla ternaria en un diagrama ental pia-composicion.

Figura 3

3. Destilaciéon simple continua

En este caso a la caldera llega continuamente una corriente de
aimento A con una composicion z;, y también de forma conti-
nua se extraen sendas corrientes, unaliquidaR, de composicién
X; y unavapor V, de composicion y,. Esta corriente puede con-
densarse paradar unacorriente liquida D (16gicamente, deigual
composicion que V), y que supondremos en equilibrio con R.
Un esguema de esta operacion se muestra en la figura 4.
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vapor

A, zi y destilado
) )
R, xi

Q

Figura4

Una vez que € sistema alcanza € régimen estacionario se
pueden plantear |os siguientes balances:

Global:

A=R+D=R+V 13)
de componente volatil:

Az; = Rx; + Dy; (14)
Ademas, debe cumplirse la condicion de equilibrio entre x; e
Y-

yi = kix; (15)
Asi pues, de (13), (14) y (15), se puede escribir:
(D+R)z, =Rk—):i+Dy,. =yi(£-+D) (16)
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despgjando y, :
(R +1)
zZ, (<
yi=— an
k,.—D+1

Evidentemente, se debe cumplir la ecuacion:

zi(£+l)
Yy=Y =1 (8)

i Po——+1
k,D

Esta ecuacion (aplicable tanto a mezclas binarias como multi-
componentes) nos permite calcular, conocida la alimentacion
y latemperatura (por tanto las k;, siempre que se pueda admi-
tir gue son solo funcion de T), la cantidad de destilado y resi-
duo que se puede obtener. O bien, conocido R/D y z;, latem-
peratura a la que tiene lugar la destilacion. También permite
calcular lacomposicion del alimento si se conoce latempera-
turay el cociente R/D. En el caso de que k; seafuncion de la
composicion del liquido o del liquido y vapor, € problema se
complica, yaqgue parapoder calcularlas habria que conocer las
composiciones en equilibrio con e aimento. Asi pues, en €
caso en que no se conozca latemperatura de la destilacién, no
habria mas remedio que realizar un caculo iterativo, con dos
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variables (para sistemas binarios) en este caso T y la compo-
sicion del liquido (o liquido y vapor, en e caso de vapor no
ideal). Si se conoce la temperatura habria que calcular las
composiciones en equilibrio con el alimento y posteriormente
determinar las cantidades de liquido y vapor o lacomposicion
del aimento.

Este tipo de destilacion puede realizarse también sometiendo
continuamente al alimento a una descompresion hasta unas
condiciones tales que se desdoble en dos fases, una liquido y
una vapor. Logicamente, como ya se ha dicho, las ecuaciones
deducidas para el case anterior son totalmente aplicables a
este caso, que se conoce como destilacion Flash. La conden-
sacion parcial supondriaun esquemasimilar con laUnicadife-
rencia que el aimento es vapor, por lo tanto, en este caso
habria que enfriar o comprimir. Las ecuaciones deducidas
para |los casos anteriores siguen siendo aplicables.
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Reverté, Barcelona, 1988.
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“Calcul sur Ordinateur des Equilibres Liquide-Vapeur et
Liquide-Liquide’ .- Renon, H., Asselineau, L., Cohen, G.
y Rimbault, Technip, Paris, 1971.

Problemas

1. Unamezcla de 40% tolueno y 60% de benceno se somete a
una destilacion simple abierta diferencial. Calcular el porcen-
taje de liquido que habra destilado cuando la composicion de
la mezcla residual sea de un 40% molar en benceno.

Datos:

x = fraccion molar de benceno en €l liquido

y = fraccién molar de benceno en el vapor

Pg = presion de vapor del benceno puro en mm Hg
P, = presion de vapor del tolueno puro en mm Hg
Piota = 1 am
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X y Te, CC) |Pp Pr

0.00 {0.00 110.40 |[1765 |760
0.06 [0.1320 |107.90 |1654 |740
0.14 [0.2800 | 104.60 1518 |636
0.22 [0.404 |101.40 |1396 |581
0.30 [0.5075 |98.50 1290 {539
0.38 10.6000 |95.90 1202 |491
0.46 10.6790 |93.38 1120 [452
0.50 10.7140 {92.20 1084 (435
0.54 {0.7470 |91.10 1050 {419
0.62 {0.8045 {89.0 986 392
0.70 10.8545 |86.95 928 |[367
0.78 |0.9005 |85.0 878 |344
0.86 (0.9405 |83.2 832 (325
0.94 |10.9765 |81.45 789 |306
1.00 {1.0000 {80.30 760 294

2. Se desea concentrar mediante destilacién ssimple diferencial
0 por cargas, a presion atmosférica, 100 kg de una solucion
acuosa al 1% en peso de furfural. ¢Qué peso de solucion debe
destilarse con €l fin de obtener el 99% del furfural total en el
destilado?. ¢Cua serala composicion de este destilado?.

Datos: Datos de equilibrio del sistema furfural - agua.

% en peso de furfural en el liquido | 0.20  0.40 0.60 0.80 1.00
% en peso de furfuralenel vapor |1.5 3.0 44 58 7.0

3. En una destilacion simple abierta diferencial se sitla ini-
cialmente en la caldera una mezcla de pineno y limoneno con
60% en peso de pineno.
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a) Si se deseaterminar la destilacion cuando la fraccion masi-
cadel pineno en la caldera sea del 50% en peso, ¢gqué porcen-
taje de la carga habra destilado?

b) ¢Qué cantidad podra destilarse antes de que el contenido en
pineno del vapor condensado descienda a una fraccion molar
de 0.65~.

c)¢Cud serd la composicion del liquido residual y del vapor
condensado cuando haya destilado el 50% de la carga?
Datos:. La volatilidad media del pineno con respecto a limo-

neno vale 1.77 a1 atm. La masa molar es de 133 g/mol para
pineno y limoneno.

4. El sistema A-B presenta un azedtropo ax, = 0.5y 95°C
Calcular € equilibrio liquido-vapor de este sistema a 760 mm
Hg parax, =0.2,0.4,0.6y 0.8.

Una mezcla del 70% de A se somete a destilacion simple
abierta diferencia hasta que destilael 90%, ¢cua serala com-
posicion del liquido residual?

Datos:

log P,° =6.002 -1195.4/T
log Pg° = 5.251 - 896.3/T
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(P°enmm Hg, T enK)
Iny, = XB2 [a+2x, (a- b)]

5. Una mezcla no ideal, totalmente miscible, del 30% deA y
70% de B, se somete a destilacién simple abierta diferencia
hasta que destila el 60% del total. Calcular lacomposicion del
residuo obtenido. El sistema presenta un azebtropo de com-
posicion 44.8% molar de A con un punto de ebulliciéon de
68.3°C a 1 atm. La presion de trabajo es 760 mm Hg.

InP,°=9.34-(212.72/T) (PenmmHg, T en °C)
In Pg°= 8.84 -(176.56/T)

6. En una destilacion simple abierta de equilibrio o continua
se alimenta continuamente a la caldera una mezcla de pineno
y limoneno 50-50, controlandose la calefaccion de modo que
se vaporice exactamente el 40% de la mezcla alimentada.
¢Cué esla composicion de las fracciones vapor y liquido?

Datos: Lavolatilidad relativa media del pineno con respecto a
limoneno vale 1.77 a1 atm. PM = 133 para pineno y limoneno.

7. Una corriente de 100 kg-moles/h que contiene 30% moles
de hexano, 20% de heptano y 50% de octano, se somete a una
destilacion simple continua a 0.5 atm. La cantidad que se
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vaporiza continuamente es el 40% de la del aimento.
Calcular la composicién de las corrientes de vapor y liquido
y su temperatura, suponiendo gue ambas corrientes estan en
equilibrio.

Datos:. Las constantes de equilibrio K, = yi/x; se pueden cal-
cular en funcién de latemperaturaen el intervalo 50 -90°C por
las relaciones lineales siguientes:

Hexano K=0.06 T- 2. 100
Heptano K =0.0253 T - 0.904
Octano K=0.011T-0410 (Ten°CP=0.5am)

8. Un sistema temario compuesto por un 20% de etanol, 50%
de 1-propanol y 30% de 2-propanol se puede considerar como
un sistema ideal.

a) Determinar |latemperatura necesaria para vaporizar el 50%
delamezclaa5 atm.

b) Determinar laT de burbujay laT de rocio de lamezclaa5
am.
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TCC)

P(mm Hg) etanol 1-propanol 2-propanol
40 19 36.4 23.8

100 349 52.8 39.5

400 63.5 82 67.8

1250 97.5 117 101.3
3800 126 148 130.2

9. Calcular a qué temperatura se debe llevar a cabo la destila-
cion subita de una mezcla no ideal, totalmente miscible, 70%
de A y 30% molar de B, para obtener unarelacion de L/V =
0.5. ¢Cudl es la composicion del destilado y residuo obteni-
dos?. Lapresién de trabajo es 760 mm Hg. El sistema presen-
ta un azedtropo a la temperatura de 64.7°C. El par x, =
0.4771,y, = 0.5170 es un punto de equilibrio a una tempera-
tura de 63.9°C Utilizar la ecuacion de Margules.

Datos:
T(°C) | P,° (mm Hg) | Pg° (mm Hg)
57.45 780 675
59.44 835 720
61.60 900 775
63.91 970 835
64.6 995 855

10. 100 kg-mol/h de una mezcla que tiene 35% de n-pentano,
45% de hexano y 20% de heptano, se somete a destilacion
simple continua 5°F por debajo de su temperatura de rocio, a
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unapresion de 15 psia. Calcular la cantidad y composicién de
las corrientes de vapor y liquido que se forman, supuestas en
equilibrio.

Datos:. razones de equilibrio frente a temperatura (°F)

T(OF) kn—p khcx _l_(_he_L
130 |1.70]0.63]0.22
150 {2.50)0.98{0.39
160 [2.65]1.05(0.41
164 |2.80|1.10]0.43

11. Un liquido conteniendo 50% en moles de benceno (A),
25% de tolueno (B) y 25% de oxileno (C), se somete a desti-
lacion slbita (flash) a 1 atm de presion y 100°C. Hallar las
cantidades de liquido y vapor producidas y sus composicio-
nes. Admitase que la solucion cumple la Ley de Raoult.

Datos. Presiones de vapor de los compuestos puros a 100°C
A:1370mmHg  B: 550 mm Hg C: 200 mm Hg

12. Un cierto aimento se ha sometido a destilacion stbitaa 7
bares, de tal forma que la relacién final liquido-vapor vale 1.
La composicion de la fraccion vapor es.

CH4 CzH(, C3H8 D-C4H") C5H12
0.090 {0.135]0.349| 0.284 | 0.142
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Determinar latemperatura a la que se realiza la operacién, la
composicion del alimento utilizado y la de la fraccion de
liquido obtenida.

Datos:

T (oF) kmggno kegno kmang kbuy_mg kmntano
60 24 4 1.1 0.28 0.088
100 |28 52 |1.65 0.57 0.19
130 325 66 |22 0.82 [0.305
200 |35 109 45 1.75 0.76
300 |36 14 7.6 3.5 1.8
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Tema 6. Rectificacion continua de mezclas
binarias en columnas de pisos

Objetivos

n el presente tema se pretende que el alumno aprenda
los conceptos bésicos de la operacién de rectificacion
ontinua de mezclas binarias en contacto discontinuo.
Se estudiaran distintos métodos de disefio para el calculo de
nimero de etapas. En primer lugar los métodos analiticos
simplificado y riguroso y posteriormente los graficos simpli-
ficado y riguroso. El alumno debera ser capaz, al estudiar y
asimilar este tema, de disefiar este tipo de procesos para
situaciones o configuraciones complejas, incluyendo mdlti-
ples alimentaciones y extracciones de producto o de calor.
También debera ser capaz de resolver problemas de simula-
cion, asi como calcular las condiciones limite de reflujo total
y minimo.

iNDICE 224



Tema 6
Rectificacién continua de mezclas binarias en columnas de pisos

1. Introduccién

El método més eficaz, tanto desde €l punto de vista termodi-
namico como cinético, de llevar a cabo la separacion de los
componentes de una mezcla de compuestos volatiles es
mediante la rectificacion de la mezcla. Es por €llo, que es la
operacion de separacion mas frecuentemente utilizada en la
industria quimica.

En una columna de rectificacion convencional, € vapor gene-
rado en una caldera en la que hierve la mezcla a separar, se
pone en contacto con un liquido, de la misma composicion y
de concentracion diferente ala de equilibrio, de forma que se
produce una transferencia de los componentes méas volétiles
desde € liquido hacia €l vapor, y de los menos volétiles en
sentido inverso. Evidentemente, dicha transferencia de mate-
ria estara regida por las leyes del equilibrio entre fases, y sera
impulsada por la diferencia de concentracion de las fases
puestas en contacto con respecto a equilibrio. El vapor y €
liquido circulan en contracorriente alo largo de latorre, y €
resultado es que por la parte superior (o0 cabeza) de la misma
se obtiene un destilado mas rico en los componentes méas
volatiles y en la caldera se obtiene un residuo mas rico en
componentes menos volétiles de o que se obtendria en una
operacion de destilacion simple. La corriente liquida necesa
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ria parallevar a cabo larectificacion se introduce por la cabe-
zadelacolumnay, generalmente, procede de la condensacion
de parte del vapor generado en la misma. Dicha corriente
recibe el nombre de reflujo.

En la Figura 23 se esguematiza una columna de rectificacion
generalizada, en la que se introducen varias corrientes de ali-
mento, se extraen varios productos laterales, y se realizan
varios aportes y/o eliminaciones de calor. Se definen diversos
sectores en la columna estando cada uno de ellos separado del
siguiente por una corriente lateral (alimento, producto o apor-
te y/o eliminacion de calor). En la Figura 2 se muestra una
columna convencional: el sector superior, por encima del ali-
mento, recibe el nombre de sector de enriquecimiento y en €,
fundamentalmente, tiene lugar el enriquecimiento del vapor en
componentes vol&tiles, por contacto con € reflujo; y € sector
inferior, por debajo del alimento, recibe el nombre de sector de
agotamiento y en é, fundamentalmente, ocurre €l agotamiento
o empobrecimiento del liquido en componentes volatiles.

El funcionamiento y operacion de las columnas de rectifica-
cion se describid en el Tema 2: el contacto entre las dos fases,
vapor y liquido, se produce en contracorriente y de formadis-
continua, en pisos o platos, o continua, en torres de relleno. Se
pueden plantear dos tipos de problemas:
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i. Problemas de disefio en los que se desea calcular €l nimero
de pisos necesarios para conseguir una determinada separa
cion, asi como la posicion en la que deben introducirse (o
extraerse) las diferentes corrientes laterales.

ii. Problemas de simulacion en los que se conoce el nimero de
pisosy lalocalizacion de las corrientes de alimentacion, y se
desea calcular la separacion que se conseguira (el plantea-
miento del problema depende de que se trate de mezclas bina-
rias 0 multicomponentes).

En este tema se estudiaran métodos para € disefio de colum-
nas de rectificacion de mezclas binarias. Una vez conocidos
éstos, e problema de simulacién se resuel ve aplicando un pro-
ceso iterativo en € que se supone una cierta separacion y se
comprueba si el nimero de pisos necesarios para conseguirla
coincide con el especificado. Larectificacion de mezclas mul-
ticomponentes es mas compleja, y excede de los objetivos de
este tema.

2. Nomenclatura

En laFigura 1 se muestra un esqguema de una columna de rec-
tificacion, en la que se indica la nomenclatura a utilizar. La
columna consta de NS sectores, y dentro de cada uno de ellos
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los pisos se enumeran de arriba hacia abajo. Cada una de las
corrientes que circulan por € interior de la columna se identi-
fica mediante dos subindices: € primero hace referencia a
sector en que se encuentra, y € segundo al piso del que pro-
cede. Asi, € primer subindice k variara entre 1 y NS, y €
segundo j entre 1 y NP,, siendo NP, el nimero de pisos del
sector k. Puesto que se trata de mezclas binarias, se omite €l
subindice correspondiente al componente, y se entiende gque
las fracciones molares o mésicas son las correspondientes al
componente mas volatil.

El subindice k,0 hace referencia a una corriente liquida que
entra en el primer piso del sector k, 0 a un vapor que llega a
ultimo piso (NP, ) de dicho sector. Con esta notacion, €l reflu-
jo Lo serepresentapor L .

3. Deduccion de las ecuaciones fundamentales

El disefio riguroso de una columna de rectificacion supone €l
uso alternativo de las relaciones de equilibrio entre fases y de
los balances de materia y de energia. En € caso de mezclas
binarias y ternarias €l problema se puede resolver mediante
métodos gréficos. Mientras que para mezclas multicomponen-
tes es necesario la utilizacion de métodos analiticos. En el pre-
sente capitulo se estudian los métodos analiticos de Sorel
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QD
Vi1
Hy
T IN D
sector 1 T L php Xp
hl,ll h
L xv 1 D
-
Y —
sector k Kl Zpy
LE]
—_
A
THT.II — A,
sector e %l Z e
= H,
x%,l Ae
L
_—
Wes,
Hysne
sector NS|Lhsar
Lisne
h~s e
XNSNP
R
XR
hg
Q
Figura 1
R .
D = Caudales (molares o masicos) de
residuo y destilado.
Ak .
P = Caudales (molares o masicos) de
k

alimento introducido o producto
extraido por encima del sector
(k+1).

Lp=L,o = Caudal de reflujo.
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xk,j

Za,

229

Composicién del vapor que
abandona el piso j del sector k
(fraccion molar o masica).
Composicién del liquido que
abandona el piso j del sector k
(fraccién molar o masica).
Composicién del alimento
(puede ser vapor, liquido o
mezcla de ambos.

Caudal del vapor que abandona
el piso j del sector k

(molkg/s o kg/s).

Caudal del liquido que
abandona el piso j del sector k
(molkg/s o kg/s).

Entalpia del vapor V;j, (kl/kg o
kJ/molkg).

Entalpia del liquido L;, (kJ/kg
o kJ/molkg).

Entalpia del alimento A, (kJ/kg
o kJ/molkg).

N° de pisos del sector k.

N° de sectores en la columna.
Entalpia del destilado (liquido).
Entalpia del destilado (vapor).
Entalpia del residuo.

Energia suministrada a la
caldera por unidad de tiempo
(kJ/s).

Energia eliminada en el
condensador por unidad de
tiempo (kJ/s).
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(riguroso) y Sorel-Lewis (simplificado). A continuacion, se
analizan los gréficos de Ponchon y Savarit (riguroso y equiva-
lente al de Sorel) y de McCabe-Thiele (simplificado y equiva-
lente a de Sorel-Lewis).

Para la exposicion de los métodos analiticos, y con € fin de
simplificar e procedimiento, se analizara una columna con-
vencional con una sola alimentacion. En primer lugar, se
deduciran las ecuaciones que se utilizaran y posteriormente se
presentara la mecanica del calculo piso a piso.

A continuacion, se considera el caso mas sencillo, queesel de
una columna de rectificacion con una sola entrada de alimen-
to y ninguna extraccion lateral, con el fin de describir la apli-
cacion del método mas riguroso para el cdlculo del niUmero de
pi SOS necesarios.

Con € fin de ser consecuentes con la nomenclatura descrita
previamente, se utiliza el subindice 1 para caracterizar €
Unico aimento de la columna. Esta tiene dos sectores, el sec-
tor 1, o de enriquecimiento, con NP, pisos, y €l sector 2, o de
agotamiento, con NP, pisos. El piso de alimentacion es el piso
1 del sector 2, y lacalderaes el piso NP,
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1) Balances globales

a) De materia: (Figura 2, entorno b)
A;=D+R ¢))

A,zAl =Dxp + Rxp ¥))
b) De energia: (Figura 2, entorno b)

Ayl g+ Lyghp+ Q= (L; o+ D)Hp + Rhy 3)
ii) Balances en e condensador y sector de enriquecimiento.

a) De materia: (Figura 3, entorno a)

Vijer=Lpj+D “
Vij+1je1 =Lyxp;+ Dxp v 6))
De(4)y (5):
Vijsrjer = Vijer - D)xp;+ Dxp (6)

b) Entalpico: (Figura 3, entorno b)

VijeiHjer + Lyghp =Lyjhy;+ (Ly o+ D)Hp @)
De(4) y (7):
Vijerjer + Lighp = (Vyji-D)hy;+ (L g+ D)Hp (8)
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Figura 2

||||||||||
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10 hy

AL
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H,

- -
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Figura 3
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Iii) Balances entre la calderay e sector de agotamiento:

a) De materia: (Figura 4)

L2,i = V2,i+] +R )

Lypxyi=Vyir1 Y21 T Rxp (10
De (9) y (10):

(Vais1 * R)x3; = V3,01 ¥2i41 + Rxp amn

b) De energia: (Figura 4)

Lyhyi+ Q=Rhg+ V3 H, i (12)
De(9) y (12):
(Vais1 t Rhy;i+ Q=Rhp+ V3, H) i) 13)
: Vi L
Hz.i‘l hZ.i
’___I!m--":ﬁ. i..
i \\‘

Figura4
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4. Posicion éptima del piso de alimentacion

Balances en la zona de alimentacion. Los balances de mate-
riay energia deducidos previamente permiten relacionar las
corrientes de vapor y liquido que se cruzan entre cada dos
pisos. La Figura 5 muestra un esquema de la zona de alimen-
tacion. Evidentemente, los ultimos balances que se pueden
realizar en €l sector de enriquecimiento relacionan las corrien-
tesVyoY Ly np, Paraconectar con el sector de agotamiento
(que relaciona a partir de las corrientes V, ; y L, ) necesita-
mos plantear 1o0s balances en e sector comprendido entre los
pisos 1,NP, y 2,1, donde se introduce el alimento.
Evidentemente, la porcién de liquido (L Al) del alimento se
une al liquido procedente del sector de enriquecimiento y la
fraccion de vapor (V Al) a vapor V,, ; procedente del sector de
agotamiento Estas corrientes de liquido y vapor, en que se
desdobla el alimento, tienen de composicion y entalpia: x A,

hAlyAl , HAl , en equilibrio con ZAl’ HAl:
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TVLNN Linp1-1 1
VLO Ll,Npl
Hip hy np1
Yi0 X1,NP1

A AVa

Ha,
Yar

1,NP,

Zp)

V2'| : Xas l-/2,0 HA|
HZ,I h20
Y21 X2,0 v
2,1
V22 I/l.l
v
Figuras

0 bien haciendo g, , = fraccion liquida de alimento:
Vie=(01-qu)A;1 + 7V, (15)
Para el componente mas volatil:

Vivio=Vayar + Vayai (16)
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En términos enté picos:

VioH 0= VaHy + V3 H,y, 17
Andlogamente:

Lyo=Linpi+Las=Linp; + 9y (18)

Lyox20=LinpiXnps + LygXy, 19)

Lyohsg=Linpshynp; + Lyshy, (20)

Por medio de |as ecuaciones (14) y (16) y conocidoV, 4, Y o,
V1Y Yaz s sepuedecacularV, , ey, y conectar con el sec-
tor de agotamiento a través de la relacion de equilibrio.

L as ecuaciones (6) y (8) se utilizan para, conocidas la compo-
sicion, caudal y entalpia de un liquido, y la composicion y
entalpiadel vapor con que se cruza, calcular € caudal de dicha
corriente de vapor. La entalpia se obtiene por la relacion de
equilibrio, H=H(y,T) o h=nh(x,T), yaque las corrientes a consi-
derar se encuentran en equilibrio. Sin embargo, V, 4 no estaen
equilibrio (a menos que larepresentacion gréficade H=f(y) sea
una recta) ya que es una corriente suma de dos corrientes en
equilibrio, y por tanto no se puede calcular de (6) y (8). Por
ello, hay que resolver e sistema de 10 ecuaciones con 10
incognitas (14, 16, 17, 18, 21, 22, 23, 6, 8 y 4) con las incog-
nitas Lo, Ly npr s X200 Moo Vg Vaoa s Yio Y21 HioHag o
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con las corrientes de subindices 1,0 y 2,0 no en equilibrio.
Todo esto se vera més claramente a estudiar la zona de ali-
mentacion por € método de Ponchon-Savarit. Ahora bien,
aunqueV, ; no esta en equilibrio no se comete mucho error si
su entalpia se calcula considerando que si 1o esta.

Todos los casos posibles de alimentacion: a) vapor recalenta-
do, b) vapor en equilibrio, c) mezclas de liquido y vapor en
equilibrio, d) liquido en equilibrio, y €) liquido subenfriado,
seresuelven igua y se resumen aun unico problema: hay que
localizar la composicién del liquido en equilibrio con € ali-
mento. Para ello, hay que determinar cual eslarecta de repar-
to que pasa por e alimento (es decir, hay que identificar la
composicion, caudal y entalpiade las corrientesL o, Y V44)

Si consideramos que € alimento se desdobla en una porcion
de liquido (L 5,) y unade vapor (V ,,) ¥, como yase hadicho,
llamamos q a la fraccion liquida del aimento (g, =L A1/A,),
cualquiera de las cantidades L, 0 V,, puede ser negativa
(correspondiente a g, ;<0 0 g,,>1). Un vapor negativo impli-
ca un liquido subenfriado que a ser introducido en la colum-
na provoca la condensacion de parte del vapor procedente del
piso de alimentacion (V p; = (1-0y) A< O}V o=V, +Vyy
<V, 1) Andlogamente, un liquido negativo corresponde a un
vapor recalentado, que vaporiza parte del liquido procedente
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del tltimo pico del sector anterior y hace que L, < L \p; -
Se cumple:

A=V + Ly @2n

Aizg; = Vayar + Laxa; (22)

AiHyp = VyHyy + Lyhy (23)
Despgiando Lo, / Vg -

_éqi _Ya " Zu _ H,- H, (24)
4, yu—-xuq Hy-hy

La solucion de esta ecuacion proporciona las composiciones
del liguido y vapor en que se desdobla el alimento. Para resol-
ver (24) hay que proceder por tanteos. se supone un valor de
X1, Se calcula mediante la relacion de equilibrio (y=f(x)) la
composicion del vapor en equilibrio, mediante las relaciones
Ha,=f(y) y hy,=f(X), secalculaH,, y h,,, y se compruebasi
se cumple la ecuacion (24). Si no se cumple se supone un
nuevo valor de X, ;. Evidentemente, la ecuacion (24) reprodu-
ce los 5 casos inicialmente considerados. Si H, ,<h, ; €l tercer
miembro de (24) es positivo y mayor que 1, por tanto se puede
concluir que V , , debe ser negativo, correspondiendo a caso
de liquido subenfriado. Si hA,;=H,, se deduce que L ,,/A,=1
esdecir, Ly; =A; Y Xa1=Z,4, Se trata de liquido saturado. S
Ha1>Ha,>ha, € tercer miembro de (24) es positivo y esta
comprendido entre O y 1, es decir, es una mezcla de vapor y
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liquido en equilibrio. Si H,,=H,, , €l tercer miembro de (24)
es cero y por tanto Ly;=0 O Vp=A; Y Yag = Zpq- S
H,,>H,, € tercer miembro de (24) es negativo, de donde se
deduce que L 5, debe ser negativo, es decir, se trata de vapor
recal entado.

En un problema de disefio |0 que interesa conocer es el valor
de X py » que determina la posicion éptima del piso de ali-
mentacion, de acuerdo con € siguiente criterio:

Xp+1,1 SXOPk S Xk NPk (25)

es decir, se condideraque el alimento A, se debe introducir en
el piso en, el que se obtiene & primer liquido de composicién
menor o igua que Xqp,.

El valor de x,p, Se obtiene, en el método de Sorel-Lewis,
como:

Yu(L,,+D)—Dx,
Xopk = L
1,0

y en el de Sorel como lainterseccion de la recta que pasa por
Ay V. con la curva h=f(x). 4, se define como el punto
representativo, en € diagrama H,h=f(y,x), del flujo neto de
materia en € sector k (Vk,j+1 - Lk’j). La descripcion e inter-
pretacion de jk se encuentra en la seccidn dedicada a la des-
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cripcion del método de Ponchon-Savarit. Una mejor com-
prension del sentido fisico de X, Se obtendra cuando se estu-
dien los métodos graficos de McCabe-Thiele y de
Ponchon-Savarit.

5. Método de Sord

Se basa en €l caculo piso a piso de los caudales, composicio-
nes y entalpias (o temperaturas) que corresponden a las dos
corrientes que salen de cada piso, mediante el empleo alterna-
tivo de los balances de materiay energiay de lasrelaciones de
equilibrio.

Como se indicd a deducir las ecuaciones fundamentales, se
considerara el caso mas sencillo, representado en la Figura 2.

Se parte de los siguientes datos:

Presion, Ay, Z,;, Ha

Xp» Xgs (L1 o/D), posicion optimadel piso de alimentacion.
Se ha de conocer ademés:

y=@(X) bien graficamente o bien através de una ecuacion ana-
litica (y=KX).
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h=q(t,x) y H=@(t,y) también en forma gréfica o por medio de
ecuaciones.

L a grafica ental pia-composicion suele ser de laforma:

H \"%
T,
2|
T3
T2
T, = Temperatura de burbuja
T, = Temperatura de rocio
T T>T,>T,>T,
T
Tp
ﬁ\
L
Apuro B puro
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El método de célculo se esquematiza a continuacion.

Evaluar
hp = &(ty,Xp)
Hp = &(t; .xp)
hg = ¢(tb,xg)

Ecuaciones (1) y (2)
CalcularRyD

| Calcular Ly ¢ a partir de Ly /D |

| Calcular Q de (3) I
L SuponerunvalordexA1 L_

[ Calcular y,; de y=¢(x) |

Calcular Ha1 y hat de
H=0(ty), h=0(ts,x)

Se cumple
(24)
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LYLi:XD Condensador total

I Calcular x; ; de y=¢(x)1

LCalcuIarh” =0(b.X ;) ]

Suponer (V1,ie1)s
I CalcularH1'i+1=¢(tr,)’1,i+1)1

| Caleular Vy ;. de (8) |

[ De () deducir (v )ca |

No —
(V11 )car=(Yrint)g |=|:1—I

Calcular x ;4 por y=0(x),
et g et) H et (V1,1 )

Se cumple (25) con

XK+1,1 =X1,is1, XK NPK=X1 i1

iNDICE 243



A. Marcilla Gomis
Introduccién a las operaciones de separacién

P

Calcular
V, 1de (14)
¥,1de (16)
Hj 1de (17)

!

L Calcular xy ¢ de y=¢(xﬂ

l Calcular
j=2

[ Asignar un valor a (yy j )syp F_—
!

De H,=d(t,.y)
Calcular Hy

v
[ calcularV,; de (13) ]

I De (11) deducir (y, )cﬂ

No i+ ]

(¥2,i)e=(y2,)s

Calcular x ;
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En el momento en el que se cumpla (25), con Xy i3 = Xy 1, Y
X1i = X npk » €sta claro que se ha rebasado la zona del ali-
mento. Entonces hay que aplicar las ecuaciones del sector de
alimentacion con X, \p, igual a dltimo x, ; calculado, y cal-
cular de nuevo e valor de X1 41 |

Una vez rebasada la composicion X el nimero de pisos es,
smplemente, i+j (NP, + NP,). La alimentacion se introduce
entre el piso NP, y e (NP, + 1).

6. Método de Sorel-L ewis

El método de Sorel puede simplificarse en muchas ocasiones
sin cometer gran error en € resultado, para aguellas mezclas
binarias en la que los calores latentes molares de vaporizacion
de los dos componentes que las forman son préacticamente
iguales. EI método propuesto por Lewis se basa en admitir las
siguientes hipotesis:

a) Los calores latentes molares de los dos componentes de la
mezcla son iguales, |10 que equivale a suponer que el calor
latente molar de vaporizacion de la mezcla es independiente
de la composicion de la misma.
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b) Las variaciones de la entalpia de las dos fases a lo alto de
la columna son despreciables frente a los elevados valores de
las entalpias del vapor.

c) La columna es perfectamente adiabética.
d) El calor de mezcla es despreciable.

Si se cumplen todas estas hipotesis los caudales molares de
vapor y liquido se mantienen constantes en cada zona. En
efecto:

— En el sector de enriquecimiento:

' Vnpr =Vypig = =Vi=Ljp+D

por ggemplo, de (4) y (7):
(L1J+D)H,j+,+L,’0hD=L1J_h1‘j+(L1’0+D) Hp
si Hyj,=Hp y hyj=hp:
(L1J+D)HD+L1’0hD=L1J-hD+(L1’0+D)HD

Hp(Ljj—Lio) =hp(Lij—Lig)

y dado que Hy # hy , la Gnica solucion es que:

LI,I:LI,ZZ”' =L1,0 (26)
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— En el sector de agotamiento:
VZ,I =V2’2 =... =L2’i~R

L2,1 =L2’2 =.. = VZ,I' + R (27)

haciendo un balance en € condensador:
Vif1j=Lyjih;j.g + Dhp + Op

Si hl,j-l = hD
VijHij =y +Dhp+Op=V,ihp + Op

Vl,j (H I,j'hD) =0p

V=Q_D
A

Li = V,;=cte  independientemente de j.
Si A esliquido saturado Ly, =L;;+4;, V;; =V,
Si A esvapor saturado Vi =Vai+ A Ly =Ly,
6.1. Ecuaciones a utilizar

1) Ecuaciones (1) y (2), representativas del balance de materia
global.

ii) De las ecuaciones (4) y (5), teniendo en cuenta que en €l
sector de enriquecimiento se cumple (26), despegjando Yij+1

Yijer =Lpox1/(Lig+ D)+ Dx;o/(Ly g+ D) (28)
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iii) En la zona de aimentacion, planteando un balance de
materia alrededor del piso de alimentacion (fig. 7)

A+ Linpr t Vo1 =VortLy (29)
siendoV, 4 e caudal molar de
INP, vapor que sale del entorno
IX ______ El considerado. Este caudal no
Dol ove e 3 A coincide necesariamente con
T’\;g: _______ Ly i |..# # | e que sale del piso a ano ser
Y2y 20 que €l aitnento se introduzca
liquido a su temperatura de
burbuja. La ecuacion (29) se

Figura7 puede escribir de la forma:
L+ (Vo1 =Vio)Ar = (Lyg—Lynps )/A (30)

y llamando g, a segundo miembro:

qa1 = (Lyo—L;npr)/A; (€20
resulta:
1=q4=WV50-Vinp1)/A (32)

Si se plantea un balance de energia en la misma zona:

AjHyp +Lynprhinpr + Vo Hyp =VigHpg+ Lyghyy (33)
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teniendo en cuenta las hipdtesis smplificativas: h, , = h; \p;,
H, o =H,,, se puede escribir:

Hyp+hyo(Lynpi—Lyo)/Ai =H; g (Viog—V3;)/A; 34)
y teniendo en cuenta el valor de g, (31) y (32):

Hyp+ h30(-qa1) =Hyo (1= qa1)
0 bien:

qur = (Hy g~ Hy )/(H; o= hyp) (35
Mediante esta ecuacion, conocidosHy 4, Hy ¢,y h, o, €s posi-
ble cacular gy ;.

Adviértase que e denominador de (35) representa e calor
latente molar de vaporizacion de la mezcla (que se admite que
esindependiente de lacomposicién) y el numerador represen-
ta el calor necesario para vaporizar un mol de alimento.

Si se conoce €l valor de g, es posible relacionar los caudales
molares de ambas fases, en el sector de enriquecimiento y en
el de agotamiento.

Iv) En el sector de agotamiento, de las ecuaciones (9) y (10),
teniendo en cuenta la constancia de los caudales alo largo de
toda la zona, se puede escribir:

Vaje1 =Lyjx3;/(Ly;-R) - Rxp/(Ly; - R) (36)
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y el diagrama de flujo representativo de los cllculos arealizar

seria el siguiente:

Laecuacion (24), de acuerdo con €l vaor de g, ; setransformaen:

9ur  _Za " Yu
I-q, x4-2z4

Ecuaciones (1) y (2)
CalcularRy D

L Calcular L1,ga partirde L1,9/D

Calcular qas
Calcularya1 equilibrio

>

Si

Hacer condensador total
Y1,1=Xp

| Calcularx1v1 equilibrio |

Calcularyq; (28)

Se cumple (25) con
X1,ie1 = XK+1,1
X1,i = X KNPk
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P

Calcular
Vy 4y de (14)
y,1 de (16)
L, de(18)

i

Calcular x, 1 por
equilibrio

r Calculary, ; de (36) |<———

[ Calcularx,; equilibrio |

7. Método McCabe-Thidle

Es un método gréfico que puede aplicarse para el calculo de
columnas de pisos, cuando se desean separar por rectificacion
mezclas binarias y puede aceptarse que se cumplen las hipo-
tesis simplificativas ya enumeradas para el método de
Sorel-Lewis. En estas circunstancias los caudales molares de
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vapor y liquido en cada sector de la columna se admite que
permanecen constantes. En este caso, se deduciran unas ecua-
ciones generalizadas para columnas mas complejas que en €l
caso de los métodos analiticos, y se aplicaran a una serie de
giemplos. Ademés, se estudiara el cllculo del reflujo total y

reflujo minimo.
7.1. Deduccion de las ecuaciones generales

Sea una columna de rectificacion generalizada tal y como se
muestra en lafigura 8.

~

‘M
.

ﬁ[gr \\
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le— 4]
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\

iM

>

Qe Figura 8
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Dicha columna consta de n zonas con:

— varias corrientes de alimentacion representadas por ZA
de composicion z, ¢ y entalpia H, ¢ (0 fraccion liquida qu)

— varias extracciones de producto ZP de composicion Xp
(normalmente liquidas a una temperatura de ebullicion) (frac-
cion liquida gy, normalmente = 1)

— varias eliminaciones y aportes de calor ;QES y;QAs ’
realizadas a corrientes de vapor y liquido, respectivamente, de
COMPOSICIONES Y e Xops

Donde ;Cs significa la suma de todas las corrientes del tipo
C que se extraen o introducen en la columna entre €l sector 1
y €l sector k.

Dentro de cada zona los caudales molares de liquido y vapor
son constantes y la columna es perfectamente adiabatica.

Para relacionar la composicion de una corriente de vapor con
la del liquido que desciende del piso superior, dentro de cada
una de las zonas, se procedera como sigue:

Un balance de materiatotal entre el pisoi delazonak+1ly €l
condensador proporciona:

k k
Vieris1 + 2, As =Lyt >, Pg+D (38)

s=1 s=1
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Para el componente més volatil:

k k
Vieriv1Vienior v 9, AsZas = LiwiXper; Y, Pszps + Dxp (39)

s=1 s=1

Despej ando yk+1, i+1-

P + Dx Az,
. :Z_l: sZps D Z 4 (40)

Ly +i P, +D—i A, Ly, +Z P, +D—Z A,
s=1 s=1 s=1 s=1

Llr+l,i+lxk+l,i

yk+l,i+l =

En la ecuacion (40) no se hatenido en cuenta como afectan, a
los caudales molares de vapor y de liquido, los calores elimi-
nados y aportados. Evidentemente, si A es el calor latente de
vaporizacion, y s entre los pisos k,NPk y k+1,1 se elimina
una cantidad de calor ZQ del vapor V., condensara una
cantidad ZQ . Loglcamente la corriente de calor que se
ellmlnadel|m|ta2 sectores diferentes, siendo k,NPk €l dltimo
piso del sector k y k+ 1, 1 el primer piso del sector k+ 1. De
esta manera se cumplira (ver figura 9):

k
=Viers- 2, Or/A (41)

s=1

o

k
Liijo=Linp + Z Qps /A (42)

s=1
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kNP«

Vik+1,0 LiNp
ZQEs
T Vi+,1 Lk+l,01

k+1,1

Figura 9

Andlogamente, si se calienta una corriente de liquido se gene-
raré un caudal de vapor

Vo= Ve Y, 0s/ Y (figura 10):

k

Vio=Vier1- 2, Qus /2 43)
s=1
0
k
Livio=Linp- Y, Q45 /2 (44)
s=1
k,NPk

Vik+1,0 Lkne
ZQAs

k+1,1

Figura 10
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Asi pues, para generaizar (40) se ha de tener en cuenta que,
haciendo balances de liquido entre €l piso i delazonak+1ly
el piso 1.

k k

K k
Lipi=Lig- Y, qpPs + QusAs + (Y, Op- Y, Oy )/A 45)
s=1

s=1 s=1 s=1

y haciendo balances de vapor:

k k k
Vierivi =Lig+ D+ Y, (I-qpy )P - Y, (1-q45)4s (Y Or- Y, Ous)/A
s=1

s=1 s=1 s=1

(46)
por tanto,
k k k k
L= qpP+Y. qud+(Q O =Y. 04 )/ A
Yistris1 = % s=! s=l 3 s=l ks=1 % Xeeri T
Lo+D+Y (I-gp)P. =Y. (I-q )4+ On -2, Qu)/4
s=/ s=1/ s=1 s=1 (47)

DxD + i PSZP.\‘ - Zk: ASZAS

+ s=1 s=]

K k P X
L,+ D+z (I-gp)P, —2 (I—q4)4, +(Z O, _Z Oy ) A
s=1 s=1 s=/

s=/

La ecuacion (47) representa la ecuacion de la recta operativa
generalizada a todas las situaciones posibles de una columna
de rectificacion, tal y como la representada en la figura 8. El
punto de corte de esta recta con la diagonal se obtiene hacien-
do yk+1, i+1 = Xk+1,i :

Este punto de corte resulta Util parala construccion gréficade
la recta operativa.
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7.2. Aplicaciones

A continuacion, se describe la aplicacion del método de
McCabe-Thiele a diferentes columnas de rectificacion, utili-
zando las expresiones generalizadas deducidas en la seccion
anterior.

7.2.1. Columna convencional

Se considera que una columna de rectificacion “convencio-
nal” es aquellaformada por una caldera, un condensador total
y una aimentacion.

Lafigura 11 muestra el diagrama correspondiente.

La alimentacion divide a la columna en dos sectores. Para €
sector 1, laaplicacion de (47) conduce a:

gue se puede escribir, teniendo en cuenta que:

| L/’a Dx D

yl_H»I Llyo + D xl,t + L,’o + D ( )
Para el sector 2 se obtiene:
Yopus = S Dt = A (50)

X, t
L,+D-(I-q4)4 L, +D-(I-q,)4
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Aplicando la ecuacion (48) alos dos sectores obtenemos:

Dx
Cp = —b—[’* =x, (52)

Dx, — Az - Rx
Cp, = S—A,AI: _RR=xR (53)

gue nos da los puntos de corte con la diagonal de ambas rec-
tas operativas.

Lyi=Lig+qud;
Qo
J y que
D
Lio Xp Lig+D-(1-q4)A4; =
1 =Ljg+ (A;+R) - (1- qu1)4;
e A, Lpjo+qadi-R=Ly;-R
Zal
2 qat DXD—AIZAIZ-RXR
y — LZ,:’ X, — RXR
R i+l L2_i _R 2, L2,i _R (1)
XR
Qe
Figura 11

iNDICE 258



Tema 6
Rectificacién continua de mezclas binarias en columnas de pisos

Lalocalizacion del piso de alimentacion se resuelve mediante
la recta de alimentacion.

Evidentemente:
A =qu A+ (1- 94 )4, (54)

y este balance, aplicado al componente més volétil, propor-
ciona

Azg = quAix g+ (1-qa1)41y 4 (55)

siendo Y., Y X5, las composiciones en equilibrio con el ali-
mento A,.

Despejando y,; de (55):

44 Zas (56)

Y., = X, +
Al I—q,“ I—qAI

Al

obteniéndose asi |a ecuacion de unarecta en el diagrama y/x
de pendiente m=q,,/(d,,-1) Esta recta corta a la diagonal en
el puntoY =x=2,,

Lasiguiente tabla muestralas diferentes posiciones de larecta
“q" dependiendo del valor de esta variable (condicién térmica
del alimento). Recordando que q=%

A A

y llamando m ala pendiente de dicha recta:
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A Q m
Vapor recalentado H>Hy <0 1>m>0
Vapor en equilibrio Hp=H, 0 0
Mezcla liquido-vapor Hp>H >hy 1>q>0 <0
Liquido en equilibrio H,=h, 1 oo
Liquido enfriado hy>H, >1 >1

Esta recta de alimentacion representa el lugar geométrico de
los puntos de interseccion de las dos rectas operativas. En
efecto, resolviendo € sistema formado por (49) y (50):

y= Lo X+ Dxp
L,+D L,+D
y= Liy+4q44 Dx, -4z,

= x+
Lo+D-(I-q4)4 L,+D-(I-q,)4

Operando:  (I- gu)d1y = qa1Aix + 414,  bien:

y= k. VTP (57)
I-q, I-q,

que coincide con (56).
7.3. Posicién del piso de alimentacion

7.3.1. Zona alimentacion McCabe.

Andlogamente al método de Sorel-Lewis, cuando sellegaala
zona de alimentacion se deben relacionar las corrientes de los
dos sectores implicados.
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La figura 12 muestra esta relacion:

k,NPk
T Vi+1,0 LhNPl
T Vak Ak
Lak L D
Vi+1,1 Lk+l,0¢
k+1,1
Figura 12

Evidentemente:

Vier1 =Vio—Vak

y restando a ambos miembros L, \p,

Vier,1 = Linee = Vico = Vax— Linpk (58)

Vieer,.it = Livee = Vieo = Vak— Li npr (58
pero Vi o— Ly ypy = D, por tanto:

Vier,1 = Linpe = D= Vg , es decir,

Esta ecuacién aplicada al componente més vol &til resulta:

Vi1 =Linpk + D=V (59)
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y despejando y, \py
Ly nre Dxp =V
=_ kWNk + = 61
Vet Lk,NPk +D- VAI N Lk.NPk +D- VAI @D
Ly npi Dxp—(I—q4) 4V
"l = * X, + 62
ees Loy +D-U-q,)4, "™ Ly e + D=V ©2)

se obtiene la ecuacion de la recta de alimentacién, que permi-
te calcular e piso 1 del sector k+1, por encimadel cual se ha

introducido una corriente de alimentacion.

El punto de corte de esta linea con la recta operativa de enri-
guecimiento se obtiene resolviendo el sistema constituido por

|as ecuaciones de ambas rectas:

y= L nmx Dxp—(I-9,)A4Y 4
Loyw +*D-(UI-q,)4; Lyp+D -(I1-94)4
y= Lk_NPk 4 Dxu
Ly + D Ly e + D
de donde:

Y(Lgnpx + D - (1-q41)41) = Ly ypix + Dxp - (1- 441 )41y 41

YLy npr + D) = Ly ypix + Dxp
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Restando miembro a miembro:

V(- qa1)A1= -y 41 (1- qa1)4;

(67)

es decir, se cortan en € punto de ordenada y = Yy,;.
Andlogamente, resolviendo €l sistema de (61) y la recta de

agotamiento:

Ly e + Dx, =V, v,
Lk,NI’k +D- VAI Lk,NPk +D- VAI

y:

Ly + Ly, X Rx,

L yu + D=V, Ly + D=V,

equivalente a

YL NPk+D—Vy1) =LgNpkx + Dxp—V1y4;

YLinpk + D=Vyy) = (Linpx + Ly )x - Rxg

Restando miembro a miembro

Dxp-Vg1¥a1 = Lg% - Rxp

pero  Rxgp=A;z4—Dxp y A1zg1=Vyyar+ Larxa

sustituyendo:
Dxp—Vy yas =Lgy x-(Vyyar+ Layxq) + Dxp
Lyx=Lyxy
e =xA]
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Es decir, corta alarecta de agotamiento en el punto de absci-
SAX = X,.

De este modo, e diagrama basico para la resolucion del pro-
blema quedaria tal y como se muestra en la figura 13, donde
aparecen las rectas operativas, la recta de aimentacion y la
recta operativa de alimentacion, asi como la curvade equilibrio.

y

Ya [TT T T T T T T 0}
Yup———————

|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
X,

Xr=Cp2

Figura 13

Paralaresolucion del problema de disefio o cdlculo del nime-
ro de pisos se procede del siguiente modo: una vez dibujado
el diagrama de la figura 13 se empieza la construccion desde
el punto y = X, (tal y como se muestra en la figura 14), se
traza la horizontal para encontrar el valor de x,; en equilibrio.
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Se traza la vertical hasta la recta operativa para encontrar €l
punto y., y asi sucesivamente hasta que se rebase € punto (1),
en ese momento se pasa a la recta de la zona de alimentacion
paraencontrar y, , , acontinuaci ony apartir de ese piso (Que es
el de aimentacion), se utilizalarectade agotamiento hastareba
sar € punto x. Contando &l ndmero de segmentos horizontales,
se encuentrael nimero de pisos. Paracacular lafraccion depiso
Se opera como sigue: sl X, Y X;_; son las fracciones molares de
los liquidos que salen de los dos Ultimos pisos (evidentemente x;
< Xg < X¢_,) lafraccion de piso se calcula de acuerdo con:

f= Xe T X 7

Xp =X,

YaL|[TTTT T T T T ()
Yau b m————— —

N U —

>

XR=Cp2 XAl Zai

x Figura 14
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7.4. Calculo del nimero de pisos reales

Hasta ahora, parael calculo del nimero de pisos, se ha consi-
derado que las dos corrientes, de vapor y de liquido, que aban-
donan cada etapa, se encuentran en equilibrio. Sin embargo,
esto sdlo ocurrird s el tiempo y € tipo de contacto entre
ambas fases permite que se alcance el equilibrio.

Una etapa ideal se define como aquella que:

1. trabaja en régimen estacionario, y de ella se extrae un pro-
ducto liquido y uno vapor,

2. todo €l vapor y € liquido que llegan a |la etapa entran en
contacto intimo y se encuentran perfectamente mezclados,

3. todo €l vapor que abandona la etapa esta en equilibrio con
todo € liguido que abandona la etapa.

De acuerdo con esta definicion, 1o que se ha hecho hasta €l
momento es calcular el nimero de etapas ideaes: €l nimero
de pisos asi obtenidos recibe e nombre de nimero de pisos
tedricosy estarelacionado con el nimero de pisosrealesatra-
vés del concepto de eficacia, global (definida como e cocien-
te entre el nimero de pisos tedricosy €l nimero de pisos rea
les) o individual.
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Si se conoce la eficacia global € calculo del nimero de pisos
reales es muy sencillo, basta dividir e nimero de pisos tedri-
cos por dicha eficacia global. Si se conoce la eficacia indivi-
dual definida por:

e= Ynt = Vn (78)
V¥t = Vn

o

L (79)
x*n—l _xn

donde y*,_; representa la composicion que estaria en equili-
brioconx_,, y x*,; ladel liquido en equilibrio cony, ,, este
valor debe incluirse en cada calculo. Como se muestra en la
figura 15 se puede construir la curva de equilibrio equivalen-
te o eficaz, distribuyendo las distancias horizontales entre la
recta operativay lalinea de equilibrio con respecto ala efica-
cia segun la ecuacion (79). Analogamente se haria utilizando
la ecuacion (78) y las verticales.

Figura 15
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7.5. Vapor directo

Hay casos, como en ladestilacion de mezclasinmiscibles, donde
puedeinteresar suprimir lacalderaeinyectar directamente vapor
(puro) del componente més pesado por labase dela columna. El
esquema de la columna seria € mostrado en la figura 16.

De nuevo lacolumnatiene dos sectoresy las ecuaciones de las
rectas operativas son las ya deducidas para €l caso de una
columna convencional (49) y (50). A continuacién, se discu-
ten las diferencias en el sector de agotamiento Un balance de
materia total proporciona:

ED A, +W=D+R (80)

Xp

y para el componente volatil (xy,=0):

le—— A A/ZAIZDXD+RXR 81)
ZAl

) por tanto el denominador de (48), que es
V2,is+1 en este caso se puede escribi

como:

Vyier =Ly;+W-R (82)

W R
XR

Figura 16
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Por tanto, (51) se transforma en:

L R (83)

Vois1 = X, —
2,i+l L}_,-'*‘W_R 2,i Lz'i+W—R

El punto de corte con la diagonal, aplicando (48):

CDZ:DxD_AIZAI _—Rxy _ Rxp (84)
D-4, W-R R-W

es decir, se produce aun valor superior axg, Sin embargo para
y = 0 se obtiene de (83):

xR xR

g L, L,y+q.4,

pero, de acuerdo con la aproximacion de Sorel-Lewis, |os cau-
dales molares se mantienen constantes dentro de un sector,
conloqueR =L,y por tanto X,; = Xx.

Asi pues, la construccion del diagrama de McCabe-Thiele
quedaria como se muestra en lafigura 17.

Si se desea obtener e mismo D partiendo de la mismaA; y
Zp, » Y Xp , Utilizando vapor directo, el residuo estara mas
diluido, X serdmenor, y por tanto se suele necesitar uno o dos
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pisos mas en el sector de agotamiento. Ahora bien, si se desea
obtener el mismo X, Se requeriran menos pisos en la zona de
agotamiento, pero disminuira D.

|
|
|
|
|
|
|
|
I
|

R-W

XR Zal Xp

Figura 17

7.6. Extraccion lateral de producto

Hay ocasiones en las que, por diversos motivos, puede intere-
sar extraer una corriente lateral de producto. El esqguemadela
columna se muestra en lafigura 18. Consideremos que el pro-
ducto extraido es un liquido a su temperatura de ebullicion.

La columna presenta ahora 3 sectores:
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Parad sector 1, laecuacion delarectaoperativasigue sendo (49).
Para el sector 2, de (47):

L. -
10~ F %, + Dxp, + Px,, (85)
L,+D *~ L,+D

y},i+l =

Esta recta corta a la de enriquecimiento (resolviendo €l siste-
ma (49)-(85)) en X = Xp; .

Se puede comprobar que para el sector 3 la
ecuacién es andloga a (50) y (51). Ambas
) rectas (la del sector 2 y la del sector 3) se
D cortan sobre la recta de alimentacién.

1 El punto de corte de la recta 2 con la
diagonal viene dado por (48).

e = Dxp+Pxp (86)
D2 D+.P,

La construccién del diagrama de McCabe-
R. Thiele para esta columna se muestra en la
figura 19.

Obsérvese, en lafigura 19, que larecta correspondiente al sec-
tor 2 tiene menos pendiente que la de enriquecimiento
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XR=Cp3 Zp2 Xp1 Xp=Cp2 x

Figura 19
7.7. Dos alimentaciones

El esquema de la columna se muestra en la figura 20.

Al igual que en el caso anterior,

las rectas correspondientes a

— é los sectores 1y 3 son las mis-
D

1 mas, ya deducidas.

, Para 2, de (47):
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ass = Lo +9.4 X, + Dx, -4z, (87)
L/,o +D-(1- 904, ~ L,+D-(I- 9404,
Vs = Lio+q.,4,+q,,4, Dxp — Az, — 4,2,

X3+
L,+D-( =904, -(I-q,,)4, * Ly+D-(I-q,)4,-(1- 94204,
(88)

gue equivale (por combinacion con los balances totales) a
(51). Laconstruccién parael calculo del nUmero de pisos seria
la mostrada en la figura 21.

L 6gicamente las rectas de enriquecimiento y (87) se cortan
sobre la primera recta de alimentacion y las rectas (87) y de
agotamiento sobre la segunda.

El punto de corte de larecta operativa del sector 2 con ladia
gonal sera, de (48):

o= Dxp -4z,
2= T T
! (39)
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Xp=Cp3 Za2 Zal Xp=Cp2

Figura 21

7.8. Eliminacion de calor

El esquema de la columna se muestra en lafigura 22. Se con-
siderara que de un determinado piso se extrae una corriente de
vapor, de composicion Yoe1 Y caudal Qg, /A, que se condensa
totalmente. El liquido generado, a su temperatura de burbuja
se mezclacon el procedente del piso inmediatamente superior.

Para el sector 2, €l Unico distinto con respecto a caso de una
columna convencional, se tendra
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Yy = L,_a +QEI/;L x2i+ DxD (90)
Ly +D+Qg /AT Lo+D+Qg /A

Evidentemente, la pendiente de la recta operativa es ahora
mayor que lade enriquecimiento Asi, sl Qg, /A =Ly+D , todo
el vapor en e sector 1 se condensaria, y por tanto, D = 0 con
lo que la columna trabajaria a reflujo total.

El punto de corte con la diagonal ser&:

_Dxp
Cpy = D Xp

Dadas | as especificaciones que se han realizado para este pro-
ceso, no tiene por qué encontrarse en la columna ninguna
corriente de vapor con la composicion fijada, Yoe- Por ello,
para disefiar correctamente la columna habra que resolver un
calculo iterativo hasta conseguir encontrar la corriente que se
ha especificado. Esto se consigue normalmente a segundo
intento, ya que bastaria con fijar la composicion del vapor a
enfriar como aguella mas proxima (por exceso o por defecto)
a la especificada. En este caso también es necesario calcular
la recta operativa correspondiente al cambio de sector (equi-
valente a la recta de alimentacién). Analogamente a caso de
una alimentacion, se calcula la diferencia entre € vapor que
abandona el primer piso del sector 2y € liquido que abando-
na el ultimo piso del sector 1:
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Dg; =Va1-Linpi = (Lio+ Qri/A) - Linpr = D+ Qg /A on

que aplicada al componente més vol&til, representa una recta
en e diagrama y/x. Calculando la interseccion de esta recta
con las rectas operativas de los sectores 1 y 2, se obtiene que
cortaalaprimeraeny = Yoe1Y alasegundaenx = YoE1 (pun-
tos1y 2 en e diagrama de lafigura 23).

Line Vio
e
. Q&1 You
Lo Vz,l \\
Qe/A
2
[ Ay Zp2qa2
3
)
Qr
Figura 22
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Lafigura23 muestra el diagrama de McCabe que se obtendria
después de resuelto este proceso, indicando la posicion de
todas las corrientes implicadas. Como se puede apreciar V,
y V, tienen que encontrarse en el mismo punto (ya que
representan corrientes de la misma composicion). El punto
L, o V1 Seencuentra sobre larecta operativa 2 parala com-
posicion del vapor dada por Y.

Las ecuacionesy el diagrama correspondiente al caso de apor-
te de calor intermedio se pueden deducir de forma anéloga.

Vio Ag,
Vax Line

Yoo T T

XQi X

Figura 23
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7.9. Reflujo total y reflujo minimo

Si en una columna de rectificacion se aumenta la relacion de
reflujo,la pendiente de la recta operativa de enriqueci miento
vaaumentando hasta que paraL /D — oo |apendiente de ésta
y lade todas las demés rectas operativas se hacen la unidad, y
la construccién para el cdlculo del nUmero de pisos se realiza-
ra entre la diagonal y la curva de equilibrio, dando lugar a
minimo nimero de pisos necesarios para llevar a cabo una
separacion dada, tal como se muestra en la figura 24.

Figura 24
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Este es un caso limite pues en estas condiciones no se extrae
destilado (D=0) ni residuo (R=0); por tanto, no se puede ali-
mentar la columna (A=0). Sin embargo, es un dato interesante
para evaluar los limites de operacion de una columnay permi-
te determinar eficacias globales de la columna de rectificacion.

El caso del reflujo minimo es algo mas complejo de analizar.
Cuando una columna de rectificacion trabaja a reflujo mini-
mo, en alguin sector de la columna, una recta operativa corta a
la curva de equilibrio. Esto supone que la composiciéon de
dicho punto de corte no se puede rebasar, necesitandose infi-
nitos pisos para conseguir la separacion deseada. Para calcu-
lar el reflujo minimo hay que localizar aguél de todos los
posibles minimos que pueden encontrarse a lo largo de la
columna, que corresponde a un valor més alto: de esta forma
Se asegura que, trabajando con unarelacion- superior a mayor
de los minimos, la columna disefiada nunca se encontrara en
condiciones de reflujo minimo. Para localizar dicho reflujo
minimo, hay que calcular e minimo correspondiente a cada
sector de la columna. Por medio de (48) se localiza la inter-
seccion de cada operativa con la diagonal, y trazando la recta
gue une este punto con el punto de corte de la recta para cada
sector con la curva de equilibrio (sobre la recta g), se obtiene
larecta que proporcionara el reflujo minimo para cada sector.
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De la Pendiente de esta recta se puede evaluar (L o), , y aquée-
Ila que proporcione €l (L, ), mayor sera la que predomine y
la seleccion de reflujo minimo se hara segin MAX
(L1 0/D).

Lafigura25ilustrad procedimiento para una columnagemplo:

|
|
|
—— A, m |
i
3 |
|
| I
R m3| |
L l

XR Za2 Zal Xp

X

Figura 25
) - Dx, -4z,
D-4,
(Ll,o), L (Ll,o); +q,4 R (LI.0)3 +qu4,+49,,4,

' (Ll,n), +D’ "= (Ll.o)z +D-(1-q,)4 (Ll.0)3 +D-(I-q)4,-(U~-q.:,)4,
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El reflujo minimo se obtiene como:

(L1.0/D)min=MAX (L1 ); /D, (L10)2/D, (L19)3/D)

8. Rectificacion de mezclas binarias, método de Ponchon
y Savarit

8.1. Introduccion

En el método de McCabe-Thiele se considerala constanciade
los calores latentes molares de vaporizacion y se desprecian
los calores de mezcla. Estas suposiciones implican la cons-
tancia de los caudales molares de liquido y vapor en toda la
columna de rectificacion, excepto en las zonas de aimenta
cion o extraccion de corrientes laterales (tanto de materia
como de entalpia). Estas simplificaciones son muy Utiles y
permiten el desarrollo de un método gréfico muy sencillo para
la determinacién del nimero de pisos en una columna de rec-
tificacion, asi como de la concentracion de cada una de las
corrientes que abandona cada etapa. Sin embargo, estas con-
diciones se satisfacen raramente en la practicareal de larecti-
ficacion, aunque proporcionan un buen punto de partida en
problemas de disefio.

Para sistemas reales, donde €l calor latente molar depende de
la composicién y donde se presentan considerables efectos
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calorificos de mezcla, los céalculos resultan mas complicados
no siendo aplicable el citado método, Para sistemas binarios,
Ruheman Ponchon y Savarit desarrollaron un método gréfico
pararesolver este tipo de problemas en sistemas reales, que se
basa en el uso del diagrama ental pia especifica - composicion.
La figura 26 muestra un diagrama tipico ental pia especifica -
composicion: la curva VvV corresponde a las temperaturas de
condensacion (vapor saturado) frente a la composicion, y
separa las zonas de vapor (V) y liquido mas vapor (V+L). La
curva L corresponde a las temperaturas de ebullicion (liquido
saturado) y separa las zonas, V+L y L. Larecta AB es una
recta de equilibrio, los puntos A y B representan las composi-
ciones y entalpias del liquido y vapor en equilibrio, respecti-
vamente. Un punto C en la zona V+L se desdoblara en dos
fases de composicion y entalpia dadas por A para €l liquido y
B para el vapor.

Este diagrama, como todos aquéllos en |os que se representan
propiedades especificas frente a la composicion, cumple la
regla de la palanca, y |0s puntos representativos de corrientes
suma o diferenciaestan alineados. En efecto: si se mezclan las
corrientes A y B paradar C, el proceso se rige por el balance
de materia total, el balance de materia para e componente
mas volatil y el balance de entalpia:
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mA + mB = mc

MpXp +MgXg = McXe

MaH A +MgHE = McHe

donde m, eslamasa o cauda de lacorriente i, x; Su composi-
cion'y H, su ental pia especifica.

Combinan do estas tres ecuaciones de obtiene:

m, xz-x. Hy—Hc

my xc-x, H.-H,

gue es la ecuacion de una recta en e diagrama H/x. Como
Xg-X €sproporcional a segmento BCy x--x, a CA (a igua
gue ocurre con las diferencias de entalpia) se puede escribir:

m _BC  queeslaregladelapaanca
m, CA
hH Vapor E
B
/ ]
C
F
I
Liquido
X,y Xy
Figura 26
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8.2. Balances de materia y entalpia. Método de Ponchon
y Savarit

Tal como se hizo con & método de McCabe-Thiele, se dedu-
ciran en primer lugar las ecuaciones correspondientes a las
rectas operativas de una columna de rectificacion general, tal
como la mostrada en la figura 27. Esta columna consta de un
condensador total y una serie de zonas, dentro de cada una de
las cuales los flujos netos de materia 'y entalpia son constan-
tes, es decir: son zonas adiabaticas sin corrientes laterales de
alimentacion o extraccion de materia. Por encima de cada una
de las zonas se realizan una serie de alimentaciones represen-
tadas por gAs de composicion z, oy entalpia especificaH
Se utilizara la x para designar la composicion de corrientes
liquidas, lay paradesignar lacomposicién de un vapor, h para
la entalpia de liquidos y H para la de vapores, z y H represen-
tardn la composicion y entalpia de alimentaciones y extraccio-
nes de producto, con objeto de no prejuzgar su estado térmico.

También se realizan una serie de extracciones de producto,
representadas por ﬁP con zIDS Y Hp,, aportes de calor (inter-
calderas), representados por ZQAs , Y una serie de eliminacio-
nesde calor (i ntercondensadores) representados por ZQES
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-
v]
\
~

-
-
N
M~
=]
o

/
[}
, k
\\\ | Z}P ;Qm
\\ ¢ // zk"A.\
Visrisi i ‘¢"Lk+“ -
b
e e e e e ad
R
Qr
Figura 27

donde V,,,,; €s € caudal
(mésico o mol ar) del vapor que
abandona el piso i+l delazona
Abril, en equilibrio con
Lirisn Lisy; €5 € caudal de
liguido que abandona €l piso i
delazonak+ly D esel cauda
de destilado.

Un balance para el componen-
te més volatil resulta:

k
Vieriv1Yesriv1 + 2 Aszgg =

s=1

k
=Lisi%eerit Y, Pozps + Dxp
s=1
93)
Reagrupando términos en (92):

Vk+1,i+1 “Lyyyi=

k k
4+ P D=4,
=1

s=1

s

%4

Con objeto de relacionar la composicion de una corriente de
vapor con la del liquido que desciende del piso superior se
procede como sigue: un balance de materia total entre el piso
| delazonak y &l condensador proporciona:
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k K
Vk+1,i+1 +Z As = Lk+1,i+z Pg+D 92)

s=1 s=1

donde A, ,, representa €l polo o caudal neto de materia en el
sector k+1, caudal ficticio pero de gran interés, ya que permi-
tiraresolver facilmente el problema del calculo del nimero de
pisos. La composicion de esta corriente vendra dada, eviden-
temente, por:

k k k k
Xp+1 = (z Ps Zps t DxD - z As ZAS)/(Z Ps +D- Z As) %5
s=1 s=1 s=1 s=1

Esta ecuacion (que coincide con la (48), que proporcionaba el
corte con la diagonal de la recta operativa en el método de
McCabe-Thiele) permitira calcular la abscisa del polo repre-
sentativo del sector k+1, origen de las rectas operativas de este
Sector.

Un balance de ental pia proporciona:
k k k
Virrisi Hevivs + 0 Ag B ag > Qus = Liwpins Pisss + > Py #p; +Dhp+

s=1 s=1 s=1

tOp+ 2, O (%)

donde Q, es el calor eliminado en el condensador.
Andogamente alaecuacion (94), el caudal neto de entalpiaen
el sector k vendria representado por:
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k k k
Vierivt Hirpivr = Lie1ihin i =+, Py Hpg +Dhp+Qp+ Y. Qg - >, Ay H 44

s=1 s=1 s=1
k

=Y Qus =M1 My, 7

s=1

siendo A, ,;M, ., € caudal neto de entalpiaen el sector k+1 de
la columna. Evidentemente M, ,, (ordenada del polo repre-
sentativo de este sector) vendra dado por:

k k k k
Mk+1=(z PsﬂPs+DhD+QD+Z QES'ZA.:HAS'Z QA:)/(Z PS+D
s=1 s=1

s=1 s=1 s=1
k

- 4) (98)

s=1

Finalmente, de (94) podemos escribir:

Vieriv: —Lie 1 = Qs g (99)

gue para €l componente mas volétil seria:

Visnivt Viernier = Lice 1% 1,0 = e g X g (100)
y de (97):
Vieniv1 Hisgiv1 = Lo i 10 = Bk 1 Mies s (101)

De (99) y (100), despejando L, ; /V,1 i, Se Obtiene:

Lior,i/VieeList = Okerivs = Xk 1, e 1,5~ X 1) (102)
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Andlogamente, de (99) y (101):
Lii1iVisriv1 = Ho i1 — My ) )/(gei 11— My ) (103)

Por ultimo, de (102) y (103):

Lietiv1Visrivr = Oksiv1 =Xk 1)/ ki 1i= % 1) = Hiag v = Mie 1)/ 1 — My )
(104)

que es laecuacion de las rectas operativas en € sector k+ 1 de
la columna de rectificacion, que en e diagrama ental pia espe-
cificacomposicién son rectas que pasan por los puntos
(V141 Hke1+1) rEPresentativo del vapor saturado que sale
del piso i+l de la zona k+l; (X, hyy ;) representativo de
liquido saturado que sale del pisoi delazonak+1,y por (X,
M,.,) representativo de la corriente Ak+1 , caudal neto de
materia en e sector k+1 de la columna.

Esta deduccion se ha realizado sin especificar la posicién de
la zona k+1 y € piso i, por tanto sera aplicable a cualquier
piso y zona de la columna, siempre que los caudales netos de
materia y entalpia se mantengan constantes en ese sector.
Estas ecuaciones son completamente generales, sin embargo
se podrian deducir otras analogas realizando €l balance entre
el piso i de lazonak+1y la caldera, aunque esto no es mas
que restar del balance global en toda la columna &l que se ha
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realizado. Esto Ultimo se hara en alguna de las aplicaciones
gue se describiran a continuacion.

Evidentemente, si los caudales molares de liquido y vapor se
pueden considerar constantes, la ecuacion (104) (primer y
segundo término) es la ecuacién de una recta en €l diagrama
y/x, y € método se reduce al de McCabe-Thiele.

8.3. Aplicaciones

8.3.1. Columna de rectificacion convencional

Sea una columna de rectificacion convencional, con una sola
alimentacion, una calderay un condensador total. Se conside-
ra que la columna es perfectamente adiabética y que no hay
aportes ni eliminaciones de calor intermedios La figura 28
muestra el esquema representativo, donde se puede apreciar la
existencia de dos zonas, separadas por la alimentacion (secto-
res de agotamiento y enriguecimiento).
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hg

A

s A

X,y
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Aplicando (104) ala zona 1:
Ly Vs = Orivr =% /i -xp) = Hpjog - My )/(hy; - My) (105)

donde x; = cy; Y M, , coordenadas del polo de enriqueci-
miento vienen dadas por (95) y (98):

¢o1 = Dxp/D = xp (106)
M] = (DhD +QD)/D = M1 = MD 107)

siendo A;M, € flujo neto de entalpia en €l sector de enrique-
cimientoy M, = M laentalpia que por mol (kg) de destilado
se pierde en e condensador més la que se lleva consigo en
forma de calor sensible el destilado.

Andogamente, en el sector 2 de la columna, de (104):

Lyi/WVaiv1 = B2ir1-X2)/(%3;-%2) = (Hp iy - M3)/(h ;- M) (108)
y de (95):
XZ = (DXD—AIZAI)/(D-AI) = (DxD_AIZAI)/(D'AI) (109)

De un balance global en toda la columna, y para el compo-
nente més volatil:

Aj=D+R ; D-A;=-R (110)
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AI ZAIZDXD+RXR ) DxD'AIZA1='RxR (111)

que sustituidas en (109) proporcionan:

Cp2 =% = Xg (112)
Andogamente, de (98):

My = (Dhp+ Qp -A; H 4)/(D-A4;) = Dhp+ Qp-A; H 4 )/(D-A;) (113)
que combinada con (104) proporciona:

M, =(DMp-A; H 4)/(D-4;) (114)
De un balance global de entalpia, y haciendo M, igual ala

entalpia neta gque abandona la columna por mol (kg) de resi-
duo en la corriente R:

Al 41+ Or=0p+Dhp+Rhg y haciendo Mg =hg- (Qr/R)
Ay i 47 = DMp+ RMp (115)

siendo My, = hg- (Qg/R), donde Q, es €l calor aportado en la
caldera. De (110) y (114) se obtiene:

M, =My (116)
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8.3.2. Zona alimentacion Ponchon
De acuerdo con e método de Sordl, la forma mas fécil de
conectar ambos sectores es calcular un nuevo polo, A,

Ay =Virr1-Linp 117

gue evidentemente esigua a

AA :an_VA_Lk,NP:AD_VA (118)

Por otraparte 4p=4+4g : (yaque 4g =-R)

AA=A+AR'VA=LA+AR (119)

Asi pues, este polo esta situado en la interseccion de la recta
ARV AR ; unavez rebasado el punto O (figura 29) se hade uti-
lizar el polo A, para construir €l piso donde se introduce la
alimentacion, y después de éste, evidentemente, €l A, para
calcular € sector de agotamiento (figura 29).

La localizacion de los polos A=Ay y A=A, , asi como la
construccion piso a piso se muestra en la figura 28. Una vez
situado A (apartir de 107) y A, el punto A, sesitGaen laver-
tical sobre X y sobre larectaque pasapor Ay y A, o bien uti-
lizando la ecuacion (113) o su definicion.
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Figura 29

El célculo piso a piso se resuelve del siguiente modo: en pri-
mer lugar, se sitla €l punto y,=x sobre la curva de vapor
saturado y con ayuda del grafico y/x se localiza la composi-
cién del liquido que abandona el primer piso de la zona de
enriquecimiento (x, ,), sobre la curva de liquido saturado.
Este punto se une con €l polo A, , y lainterseccion de esta
recta con la curva de vapor saturado nos proporciona la com-
posicion del vapor que abandona el piso 2 de la zona de enri-
quecimiento (y, ,), que estara en equilibrio con (x, ,). De este
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modo, aternando las condiciones de equilibrio (rectas de
reparto) con los balances de materia (rectas operativas) se pro-
sigue la construccion, hasta que unarecta de reparto corte ala
recta de alimentacion (recta AjAAR) en cuyo momento se uti-
liza el polo A parala construccion de las operativas, ya que
esta condicion proporciona € minimo nimero de pisos, es
decir, la localizacién Optima del piso de alimentacion.
Ademés, las ecuaciones para esa zona ya no son las corres-
pondientes al sector 1 sino las del sector 2.

8.3.3. Dos alimentaciones

El diagrama de flujo de la columna de rectificacién con dos
alimentos (A, A, , de composICiONn z, 1, Z,,, Y entalpias H,
y H,,) se muestra en la figura 30. En este caso, la columna
gueda dividida en tres sectores. Aplicando las ecuaciones
(104), (95) y (98), se obtiene:

Orivy-X1)(xpi-x1) = (Hp g - Mp)/(hy ;- My) (120)
siendo, andlogamente el caso descrito anteriormente,

X =Xp Y M]=MD (121)

Parala zona 2;

Lyi/Vaiv1 = 02i+1 - X2)/(x2i-%2) = (Hp v 1 - M3 )/(h3 ;- M) (122)
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De (95):

xy=Dxp-A;z4)/(D-4;) = (Dxp-A; 24, )/(D-A4;) (123)
De (98):

Mz =(Dhp + Qp- Ay # 42)/(D-4;) (124)

y teniendo en cuenta (107):

My =DM;-4; # 4)/(D-A4;) (125)

que junto con (123) indican que A,, A, y A; estan en linea
recta.

Para el sector 3 de la columna, se obtendria analogamente:
X3=(Dxp-Azz4y-Ajzq)/(D-Ay-A4;) (126)

que por un balance global se transforma en:

X3 =XR . (127)
8Sl, Mz =(Dhp+Qp-A; H 41-43 H 43)/(D-4;-A,) (128)

Teniendo en cuenta (125), se puede escribir:

Ms =My (D-4;)-4; # 2)/(D-4;) - A4;) (129)

Por un balance total de entalpia, se comprueba que M; = Mg
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Andlogamente, de (126) y (123), se puede escribir:

x3=((D-Ap)x3-A2z42)/(D-4;) - A3) (130)

que junto con (129) demuestran que A, A, y A, estan en linea
recta.

Figura 30
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La figura 30 muestra la construccién piso a piso para una
columna de este tipo. En este caso, hay dos rectas de alimen-
tacion, y los cambios de polo se efecttian cuando las respecti-
vas rectas de reparto corten a las correspondientes de alimen-
tacion. Tanto en esta figura, como en las figuras posteriores,
no se haincluido A, para no complicar el esquema, aunque,
|6gicamente, habria que calcularlo y utilizarlo para €l piso de
alimentacion.

8.3.4. Extraccion una corriente lateral de producto

El esqguema de esta operacion de rectificacion se muestraen la
figura 31, donde la corriente de producto se ha representado
por P, con composicion z, , y entalpia Hp,. (normamente
liquido saturado). En este caso, la columna presenta de nuevo
tres zonas. Evidentemente, la Unica variacion con respecto ala
columna anteriormente resuelta esta en la zona 2, s tenemos
en cuenta que la zona 3 vendra caracterizada por xg y M.

Parala zona 2, de (95):

X2 =(Pyzp; + Dxp)/(D + P;) 131
y de (98):
M, =(Dhp+ Qp+P; H p)/(D + P;) (132)
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Parala zona 3 se obtendria:
x3=(Pyzp; + Dxp-Ayz5)/(P;+ D-A4,) =((P; + D)xy-Ayz4,)/((P; + D) - 4,)
(133)

y, M2=(P1H py+Dhp+ Qp-A; # g2)/(P)+D-4;) =

=((P;+D)M;- Ay I 42)/((P; + D) -4;) (134)
(133) y (134) demuestran que A,, A, y A estan en linearecta,
asi mismo (131) y (132) demuestran que A, A, y P también
lo estan. La construccion gréafica para un jemplo de columna
de este tipo se muestraen lafigura 31.

Figura 31
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8.3.5. Calefaccion por vapor directo

En la rectificacion de sistemas acuosos puede resultar intere-
sante laeliminacion de lacalderay efectuar la calefaccion por
medio de vapor directo. La figura 32 muestra el diagrama de
flujo de una columna de rectificacidn de este tipo.

La resolucion de este problema se aborda de nuevo por medio
de las ecuaciones generales (95), (96) y (104). La columna se
puede considerar divididaen dos sectores. L as ecuaciones para
el sector de enriguecimiento son las ya deducidas en e primer
caso para una columna convencional. Para el sector 2, de (95):

XZZ(DXD-AIZAI)/(D-AI) (135)

Un balance de materia total proporciona:

W+A;=D+R ; D-A;=W-R (136)
Ayzqp=Dxp+Rxg ; Dxp-A;zgq; =-Rxpg (137)
ecuaciones que introducidas en (135) dan como resultado:

x> = RXz /(R - W) (138)

Andogamente, de (98):
MZZ(DhD+QD-A1/L/A1)/(D-A]) (139)

Un balance global de entalpia proporciona:

A] //A1+WHw:RhR+DhD+ QD N DhD+ QD'AI //AI:WHW'RhR (140)
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gue sustituida, junto con (136), en (139) proporciona:
M, = (Rhg - WH,, )/(R - W) = M,, (141)

L as ecuaciones (138) y (140) sustituidas en (104) proporcionan
la ecuacion de las rectas operativas en € sector de agotamiento:

02001 -X2)/(2i-%2) = (Hp 51 - M3)/(h3 ;- M3) (142)

R

Figura 32
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ParaX,; = Xg, Ny = g, Y541 = 0, (138) y (141) indican que
H, .41 = Hys En efecto, si en (142) sustituimos x, y M, Por
Suvalor, y X,; y h,; por Xz Y hg respectivamente, obtenemos:

(0-(Rxg/(R-W)))/(xg-(Rxg/(R-W)))=(H} ;. |- (Rhg-WH,,)/(R-W)))/(hg-(Rhg-WH.,)/(R-W)))

(143)

y haciendo operaciones se obtieneH,;,, = H,, paray,; = 0. Es
decir, los puntos (X,, M, (X, hg) y (O,H,) estan en linearecta.

8.3.6. Eliminacion y aporte de calor intermedios

Hay casos en la préctica de |a rectificacion en los que la eco-
nomia del proceso aconsgja la utilizacion de condensadores
intermedios o calderas intermedias. Normalmente un conden-
sador adicional de este tipo se situara en la zona de enriqueci-
miento, con objeto de aumentar la razén de reflujo en esa
zona, lo cual permite, dependiendo del punto de vista utiliza-
do, o bien disminuir € didmetro de la columna en la parte
superior de la columna (s se desea mantener la misma pro-
duccion) y aumentar el numero de pisos en la zona de enri-
guecimiento, o bien aumentar |la pureza del producto s se
mantiene el mismo nimero de pisos (aungue |égicamente dis-
minuyendo la produccién). Consideraciones analogas son
aplicables a una intercaldera en el sector de agotamiento.
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En otros casos, resulta dificil conseguir la condiciéon adiabati-
ca en una columna de rectificacion (por gemplo en rectifica-
ciones de metales) y hay que considerar las pérdidas de calor
al exterior, asi como los aportes necesarios para mantener el
régimen de funcionamiento. Por todo ello, parece convenien-
te ilustrar con un gemplo la resolucion de problemas en los
gue existan aportes y eliminaciones de calor.

La figura 33 muestra el diagrama de flujo de una columna de
rectificacion convencional, con una alimentacién, un conden-
sador total y una caldera, asi como un intercondensador en e
sector de enriquecimiento que elimina Q¢ kcal/h 'y una caldera
intermedia que aporta Q, kcal/h en el sector de agotamiento.

La solucién del problema pasa por las mismas ecuaciones
anteriormente utilizadas: (95), (98) y (104). Evidentemente,
en este caso la columna se divide en 4 sectores.
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Para la zona 1 |as ecuaciones ya han sido deducidas en varias
ocasiones, y no sufren transformaciones:

x; =Xp M;=Mp

Para el sector 2, la ecuacion (95) no sufre alteracion,

X2 =Xp

Sin embargo, de (98):

M, = (Dhp + Qp + Qg1 )/D = (DMp + Og; )/D (144)

Parala zona 3, (95) proporciona:
x3=(Dxp—A; z42)/(D-4;) (145)

gue por un balance de materia total y de un componente
englobando toda la columna, (112) indica:

X3 = XR
Para esta zona la ecuacion (98) proporciona:

M_g:(DMD+QE1-A2 /§/A2)/(D-A2) (146)

Por Gltimo, paralazona4, (95) no se dteray seobtienex, = Xy

Sin embargo, (98) resulta:

My=(DMp+ Qp;-Qu3-A4y # 42)/(D-43) (147)
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que por un balance tota de entalpia englobando toda la
columna proporciona:

My = Mg = (Rhg— Qr)/R (148)

Sustituyendo €l valor de M, (144) en (146), despejando D/A
y haciendo un balance total, despejando D/A se puede com-
probar que A,, Ay (Ha, » 24, ) €stan en linearecta Si lla
mamos H,, - Qg, /A, = H.,, y sustituimos en (146), se com-
prueba que Ag, Hy,, Za, Y A; también lo estan.

Un balance global de entalpia en toda la columna proporciona:

Ay // g2+ Q43 = DMp + RMg + Op; (149)
y haciendo:

a2+ Qu3/dr— O /Ay = H 7 (150)
resulta:

A2 /y"A2=DMD+RMR (151)

es decir, los puntos (H” 55, Z5,), (Mp, Xp ) Y (Mg, Xg) estén
en linea recta.

S sehace: My+ Qgy/D =M,y Hy, + Qug /A, = H A, resulta

Ay /" 4o = DM, + RMg (152)

iNDICE 306



Tema 6
Rectificacién continua de mezclas binarias en columnas de pisos

queimplicaquelospuntos (H ** ** 1,,Z5,), (Mo, Xp) Y (Mg, Xg)
estan en linea recta.

O bien, haciendo M5 = M - Q,4/R:

A4, //A2=DM2+RM3 (153)

que indica que los puntos (Hy, , Zy, ), (Mg, Xp) Y (M3, Xg)
estan alineados. La construccion gréfica del nimero de pisos,
para una columna de este tipo se muestra en la figura 33.

En este caso, se cambiara de polo en las zonas de enriqueci-
miento y agotamiento cuando una recta de reparto rebase la
composicion del vapor que se enfria o la del liquido que se
calienta respectivamente, ya gque esta condicion es la que pro-
porciona el nimero minimo de pisos.

Ya se indico en € apartado correspondiente al método de
McCabe la situacion de las digtintas corrientes implicadas en
unaeliminacion de calor intermedia. Lafigura34 muestraladis-
posicion de las mismas en un diagrama de Ponchon. Se entien-
de que para un aporte de calor la situacion seria andloga.

8.3.7. Reflujo total, reflujo minimo y reflujo 6ptimo

Cuando todos | os vapores desprendidos en la parte superior de
la columna son condensados y devueltos a la misma como

iNDICE 307



A. Marcilla Gomis
Introduccién a las operaciones de separacién

LNP1

2,1

L
Lo (Qeih)

Figura 34

reflujo (L ,/D=c), de modo que no se extrae producto destila-
do, se dice que la columna opera bao reflujo total.
Evidentemente, esta condicion supone no extraer producto de
cola, y por tanto, no se podraintroducir ningln alimento en la
columna. De este modo, la capacidad de la columna se anula,
apesar de gue tiene lugar una separacion definida, que es ade-
mas la maxima posible para un determinado numero de pisos.

Bajo esta condicion, la cantidad de calor separada en e con-
densador por unidad de destilado serainfinita por ser nulo D,
y por tanto, los puntos diferencia Ay y Ag , asi como cual-
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guiera de los polos intermedios (en & caso que los hubiera),
se situaran a distancias infinitas por encimay debajo de las
curvas de vapor y liquido saturados. Lacomposicion del vapor
gue abandona un piso es idéntica ala del liquido que rebosa
del platillo inmediato superior, lo cua supone que e nimero
de pisos para una separacion dada se hace minimo en estas
condiciones.

El caso del reflujo minimo es algo més complgo de andlisis,
sobre todo en columnas con gran numero de sectores.
Conceptua mente se requiere para al canzar estacondicion que se
cumpla la circunstancia de que una linea operativa tenga la
misma pendiente que una determinada recta de reparto en un
determinado sector de la columna, de modo que a redizar la
congtruccion piso a piso se llegue a una zona de composicion
constante (“pinch point” en la literatura anglosgjona) que, evi-
dentemente, no puede ser rebasada. Para determinar esta condi-
cion habra que andizar todas y cada una de las zonas de la
columna de rectificacion y comparar los resultados parciaes
obtenidos, ya que esta condicidn puede alcanzarse en cuaquier
sector delacolumnay habra que encontrar lalimitante, de modo
gue utilizando unarazon de reflujo superior aellase asegure que
no se va a producir una zona de composicion constante en nin-

iNDICE 309



A. Marcilla Gomis
Introduccién a las operaciones de separacién

gun sector de la columna. Evidentemente, la razon de reflujo
minima limitante seréla mayor de todas las determinadas.

Para el calculo de esta condicion se procede como sigue: en
primer lugar habra que delimitar los sectores de la columnaen
cuestion, por medio de las abseisas de los polos. En el sector
de enriquecimiento se prolongaran las rectas de reparto perte-
necientes al mismo hasta que corten a la vertical sobre X,
aquella que proporcione e punto superior de corte en esa zona
seria la que prevaleceria en la misma llamemos a ese punto
M,. En la zona inmediatamente inferior, se haria una cons-
truccion similar, teniendo en cuentala abscisa del polo corres-
pondiente a esa zona (X Sl se trata de unazona por encimade
la cual se ha realizado una condensacion parcial, x,, dado por
(131) s ha habido una extraccion de producto, etc.). Se pro-
longarén las rectas de reparto correspondientes a esa zona
hasta que corten a la vertical sobre la abscisa del polo corres-
pondiente, al igual que en e caso anterior, aquel que propor-
cione € punto de corte mas arriba sera la dominante en esa
zona (A,). En el sector de agotamiento se procedera de modo
analogo, en este caso |os cortes seran por debajo de las curvas
de saturacion y prevaleceran en cada una los inferiores. Una
vez determinados los minimos correspondientes a cada sec-
cion habra que determinar el mayor de todos ellos. Pararesol-
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ver este problema, se empezara por la parte inferior de la
columnay teniendo en cuenta como se ainean los polos con
las ditintas corrientes de alimentacion, extraccion de produc-
to, aporte o eliminacion de calor, se calculard e polo siguiente
utilizando € A minimo determinado. El polo asi determinado
se comparard con e minimo correspondiente a ese sector,
seleccionando € mayor de los dos, y asi se va ascendiendo
todos los sectores de la columna hasta alcanzar €l sector de
enriquecimiento, seleccionando de nuevo el A; mayor, que
| 6gi camente sera la solucién buscada. En los casos de aporte o
eliminacion de calor habra que tener en cuenta esta circuns-
tanciaalahora de calcular € reflujo minimo, e incrementar €
reflujo determinado en el sector inmediato superior en la can-
tidad correspondiente, para compararlo con € minimo en ese
sector. Lafigura 35 ilustra este proceso para unacolumnacom-
plegja con una extraccion lateral de producto por encima de la
alimentacion y un aporte de calor intermedio entre la calderay
la alimentacion. Légicamente, la ordenada de cada polo esta
relacionada con € reflujo utilizado en cada sector. Asi pues, se
puede obtener de cada uno de ellos e valor del reflujo minimo
correspondiente y, al igual que en el caso de McCabe-Thiele,
calcular el reflujo minimo como MAX(L, ,, R/D).

Por ultimo, la eleccion de la adecuada razon de reflujo optima
deberé basarse en un balance econdmico. Conforme se alcan-
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zalarelacion minima de reflujo, €l nimero de platos necesa-
riostiende ainfinitoy, por tanto, lainversiony los gastos fijos
también tienden a infinito. Por otro lado los gastos de funcio-
namiento arrojan un valor minimo, ya que son minimas las
exigencias del condensador, la calderay la bomba de reflujo.
Conforme aumenta la relacion de reflujo debera aumentarse el
diametro de la columna para mantener constante la produc-
cion, pero e nimero de platillos se reduciria. Como conse-
cuencia de €llo, los gastos de inversion y fijos disminuyen al
aumentar la relacion de reflujo, pasan por un valor minimo y
vuelven atender ainfinito, parareflujo total, por ser entonces
necesaria una columna de didmetro infinito.

min

A
Az

B>
e
=) 4

Figura 35
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L os gastos de operacién tienden, de modo andlogo, haciainfi-
nito en condiciones de reflujo total, ya que las exigencias del
condensador, caldera y bomba de reflujo tienden también
hacia infinito para una cantidad finita de producto. De este
modo, las cargas totales de la columna por unidad de peso de
la alimentacion deben pasar por € valor minimo entre dos
valores infinitos, conforme la relacion de reflujo disminuye
desde € reflujo total a reflujo minimo para una separacion
determinada.

8.3.8. Columnas reales. Eficacia global. Arrastre de liquido.
Eficacia individual.

En larealidad, ningln plato opera como una etapa de equili-
brio. El arrastre de liquido por e vapor ascendente, es decir,
la no adecuada separacion de las fases, € tiempo de contacto,
asi como la calidad del mismo, dependientes del disefio de los
platos de las columnas de rectificacion contribuyen, entre
otros motivos, a que la eficacia de las columnas de rectifica
cion reales nunca acance € 100%.

Si se conoce la eficacia global de una determinada columna,
el problema es muy sencillo, basta con dividir €l humero de
etapas tedricas por la eficacia global para obtener e nimero
de etapas reales.
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Si se conoce € arrastre de liquido, su efecto puede incorpo-
rarse fécilmente en los calculos. Basta con construir la curva
de vapor humedo y sustituir la de vapor saturado. Las rectas
de reparto no sufren alteracién, ya que la mezcla de vapor
saturado con € liquido arrastrado (en equilibrio con el citado
vapor) deberia encontrarse sobre la recta de reparto corres-
pondiente. La curva de vapor himedo se construye teniendo
en cuenta que la distancia de la curva a punto correspondien-
te del vapor dividida por la distancia al liquido debe igualar a
larelacion de arrastre (cantidad de liquido arrastrado por uni-
dad de vapor). Esta construccion se muestra en la figura 36.

En casos en los que se conozca la eficacia individual referida
al vapor (eficacia de Murphree), definida por (y,, - ¥,,.)/(Y, -
y*,.,) donde y* . representa |la composicion del vapor que
estariaen equilibrio con x , ésta deberaincorporarse alos cal-
culos etapa a etapa del modo que se indica en la figura 37.
Generalmente, se empieza la construccion por € plato infe-
rior, yn representa la composicion del vapor que abandona la
calderay se supone en equilibrio con X, . La caldera se con-
sidera como una etapa de equilibrio. El liquido que sale de la
etapa superior se representa por X, ;, que estara en equilibrio
con y* . ;, sobre larecta de reparto que pasa por X, ;, y sobre
la curva de vapor saturado. Sin embargo e vapor desprendido
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de esta etapa no tiene esta composicion sino y, ; , Situada
sobre lalinea de vapor saturado de modo que:

Yn— Y
on eficaciadel piso, con vapor de composiciony, ;
yn_y* n-1

Este célculo se puede proceder etapa a etapa si se conoce la
eficacia de cada plato. Otra forma de abordar el problema es
construir lacurvade equilibrio equivalente, con ayudadel dia-
gramay/x y la definicion de eficacia

Figura 36
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CURVA EQUIVALENTE
DE EQUILIBRIO

Figura 37
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Problemas

1. Ha de desdoblarse en una columna de rectificacion una
mezcla de benceno y tolueno conteniendo 40% en moles de
benceno, de modo que se obtenga un producto con e 90%
molar de benceno y un residuo con un 10% molar, como
maximo, de benceno. Lamezcla alimento se calienta antes de
su entrada en la columna, de manera gque al cance su tempera-
tura de ebullicion y el vapor que sale por la cabeza de la
misma se condensa (en un condensador total), y no se enfria,
proporcionando el producto y el reflujo. Se propone trabajar
en la columna con una razon de reflujo de 3 moles/mol de
producto.

Se pide & nimero de pisos tedricos necesarios y la posicion
de entrada del alimento. Apliquese el método de Sorel-L ewis.
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Datos: X, Y, fracciones molares; T, temperatura de ebullicion a
760 mm Hg.

X y T¢CO)
0.0000 [0.0000 [110.40
0.0200 |0.0455 |[109.60
0.0600 |0.1320 |107.90
0.1000 |0.2090 |106.20
0.1400 |0.2800 |104.60
0.1800 |0.3440 |[102.95
0.2200 |0.4040 |101.40
0.2600 [0.4585 {99.90
0.3000 |0.5075 |98.50
0.3400 [0.5555 |97.20
0.3800 [0.6000 |95.90
0.4200 |0.6400 |94.60
0.4600 |0.6790 |93.35
0.5000 (0.7140 {92.20
0.5400 (0.7470 |91.10
0.5800 [0.7765 |90.05
0.6200 (0.8045 |89.00
0.6600 [0.8305 |88.00
0.7000 |0.8545 |86.95
0.7400 |0.8785 |86.00
0.7800 |0.9005 |85.00
0.8200 |0.9215 |84.10
0.8600 |0.9405 |83.20
0.9000 |0.9590 |82.30
0.9400 (0.9765 |81.45
1.0000 |1.0000 {80.30

2. Una columna de rectificacion se alimenta con dos mezclas
de agua y &cido butirico, cuyos caudales, composiciones y
estado térmico son los que se indican:
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Corriente | Fraccién molar de agua | Fraccién vaporizada Caudal (kmol/h)
A, 0.75 0.50 100
A, 0.50 1.0 100

Se desea obtener tres productos conteniendo, respectivamen-
te, 95%, 17% y 5% en moles de agua. Si se desea obtener 19
kmol/h del producto de composicion intermedia, calcular,
mediante el método de Sorel-Lewis, €l nimero de pisos nece-
sarios y la posicién optima de todas | as corrientes.

Datos:
L,/D = 0.372

La columna operara a latm.

Datos de equilibrio a 1 atm (composiciones como fracciones
molares:

Vo | Xmo | T(C) | H(kJ/mol) | h (ki/mol)"
0 0 163.6 2254 2432
0.187 | 0.013 157.3 -205.8 2427
0369 | 0.031 150.1 -186.7 241.6
0.542 | 0.058 1415 -168.5 -239.7
0.696 | 0.104 131.4 -152.1 -236.0
0.818 | 0.182 120.2 -139.2 228.6
0.895 | 0.305 110.0 -131.0 -216.1
0935 | 0.465 103.1 -126.7 -199.0
0952 | 0.648 99.8 -124.9 -179.0
0953 | 0.847 99.5 -124.8 -157.0
1 1 100 -120.0 -140.0

Nota: El estado de referencia considerado para el cdlculo de
las entalpias es liquido a 298.15K.
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3. En una columnade rectificacién continua que trabajaa 12.5
atm, se tratan 1500 kg/h de una solucién acuosa del 20% en
peso de amoniaco, que entra a 98°C (h = 75 kcal/kg). En la
cabeza de la columna se desea recuperar el 95% del amonia-
co alimentado, mientras que en el residuo debe ir el 97% del
agua que entra. La columna va equipada con un condensador
total, y el condensado se elimina a su temperatura de ebulli-
cion. Calcular por € método de Sorel-Lewis € numero de

pi SOS tedricos necesarios para conseguir esta separacion.

Datos. L ,/D =3
X, Yy, fracciones masicas; h, H, entalpias, kcal/kg.
xy 0.0 0.1 0.2 0.3 04 05 0.6 0.7 0.8 0.9 1.0
h 192.5 1452 1043 69.0 390 173 6.3 5.85 124 225 364
H 666 640 614 585 556 526 496 464 429 390 308
X y
0.0 (0.0
0.04 |0.236
0.08 | 0.424
0.10 | 0.504
0.15 | 0.664
0.20 [ 0.778
0.24 [ 0.842
0.30 | 0.905
0.34 {0.932
0.38 | 0.952
0.42 | 0.965
0.46 [ 0.976
0.50 | 0.983
0.60 | 0.993
0.70 |1 0.997
0.80 {0.999
0.90 |0.999
1.00 | 1.00
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4. Repetir el problema 3, utilizando e método riguroso de Sordl.

5. En unacolumna de agotamiento entran 1000 kg/h de unamez-
cla benceno-tolueno en estado liquido alatemperatura de ebulli-
cién, con una fraccion molar de benceno de 0.12. Se ha de obte-
ner tolueno con unafraccién molar de 0.99, trabgjando (lacolum-
na) en condiciones taes, que de cada 3 moles que entran como
alimentacion se retiran 2 moles como destilado. Determinar:

a) La composicion del destilado.

b) El nimero de platos necesarios s la eficacia individual es
del 70%.

¢) La cantidad de calor suministrado ala caldera

Datos. Calor latente de vaporizacion para mezclas
benceno-tolueno = 33400 kJ/mol-kg. Datos de equilibrio para
la mezcla benceno-tolueno:

x = fraccion molar de benceno en € liquido.

y = fraccion molar de benceno en el vapor.

X y X y

0 0 [0.5400 (0.7470
0.0200 |0.0455 |0.6200 |0.8045
0.1000 |0.2090 |0.7000 |0.8545
0.1800 |0.3400 |0.7800 |0.9005
0.2600 |0.4585 |0.8600 |0.9405
0.3400 |0.5555 |0.9400 |0.9765
0.4600 0.6790 1 1
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6. Ha de proyectarse una columna de rectificacion continua
para separar 15000 kg/dia de una mezcla de 40% de benceno
y 60% de tolueno en un destilado conteniendo 97% de bence-
noy un residuo con 98% de tolueno. Todos |os porcentajes son
en peso. Se usara una razon de reflujo de 3.5 moles por cada
mol de destilado. Utilizando el método de McCabe-Thiele: a)
calcular los moles de producto destilado y residuo por hora, b)
determinar el nimero de pisosidealesy laposicion del de ali-
mentacién si e alimento entra en la columna como liquido a
su temperatura de ebullicion.

Datos de equilibrio para el sistema benceno-tolueno:
y = fraccién molar de benceno en € liquido
x = fraccion molar de benceno en el vapor

X y

0 0
0.0200 |0.0455
0.1000 {0.2090
0.1800 [0.3440
0.2600 (0.4585
0.3400 |0.5555
0.4600 |[0.6790
0.5400 {0.7470
0.6200 |0.8045
0.7000 |0.8545
0.7800 | 0.9005
0.8600 |0.9405
0.9400 |0.9765

1 1

iNDICE 322



Tema 6
Rectificacién continua de mezclas binarias en columnas de pisos

7. Una mezcla de 40% en moles de A y 60% en moles de B,
en estado liquido a su temperatura de ebullicion, se introduce
en un piso intermedio de una columna de rectificacion. A la
temperatura del piso de alimentacion la presion de A puro es
1086 mmy lade B puro es 543 mm Hg; larelacion delas pre-
siones de los componentes puros no varia practicamente para
el intervalo de temperaturas de la columna. LamezcladeA y
B cumple laLey de Raoult. Se desea obtener un destilado con
fraccion molar de A = 0.96 y un residuo que no excedalafrac-
cion molar de A = 0.05. Calcular:

a) El minimo reflujo posible.

b) El nimero de pisos tedricos requeridos para efectuar la
operacion deseada, para un L/D infinito.

) Repetir b) paraunarelacion de reflujo tres veces laminima.

d) Repetir el apartado anterior, pero sustituyendo la caldera
por inyeccion de vapor directo.

€) Calcular el nimero de pisos reales necesarios en €l caso b)
s la eficacia es constante alo alto de torre eigua a0.5.

8. Se desea disefiar una columna de rectificacion continua de
pisos de campanas para obtener un destilado conteniendo 96%
en moles de benceno y 4% de tolueno, partiendo de un ali-
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mento que contiene 40% en moles de benceno y esta inicial-
mente a 20°C. El alimento se introduce en el piso adecuado
con un caudal de 200 molkg/h. La cantidad total de destilado
recogido debe ser el 36% (en moles) del alimento introducido.
El alimento antes de entrar ala columna debe precalentarse en
un cambiador de calor que consumira 1000 kg/h de vapor de
agua. Se utilizar4 vapor de agua indirecto como elemento
calefactor de la columna. El consumo de vapor de calefaccion
debe ser de 3500 kg/h. Calcular:

a) Pisosreales si la eficacia individual es el 50%.
b) Piso real en el que se introducira el alimento.

Datos:

* El liquido de reflujo de devuelve ala columna a su tempe-
ratura de ebullicion.

 Calor latente de condensacién del vapor de aguaalapresion
alaque esta sometido = 520 kcal/kg

e Calor latente de las mezclas benceno-tolueno: 7220
kcal/mol-kg. Se supondra constate e independiente de la
composicion y de latemperatura.

» Calor especifico medio de la mezcla benceno-tolueno del
40% (molar): 37.1 kcal/molkg/K
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 Datos de equilibrio liquido-vapor del sistema benceno-tolue-
no al atm de presion

x = fraccion molar de benceno en €l liquido

y = fraccion molar de benceno en el vapor

TCC)| x y

84.8 |0.773{0.897
88.0 ]0.659(0.831
90.8 10.555(0.757
93.0 (0.459]0.678
95.8 10.370]0.591
99.0 [0.288 |0.496
101.8 {0.211|0.393
104.0 {0.141 |0.281
106.8 |0.075]0.161
110.0 [0.013 ]0.031

9. Se esta separando una mezcla de benceno y tolueno en una
columna de pisos. La eficaciaindividual de los mismos es del
100%. El destilado que descarga con un caudal de 100 kmol/h
contiene 95% moles de benceno. El liquido que rebosa del
piso 9° (contando a partir de la caldera) contiene 58.6% moles
de benceno, y e que rebosa del piso 8° contiene 50% moles
de benceno. Ambos pisos estan en la zona de enriquecimien-
to. Si se utiliza un condensador total y €l reflujo se introduce
en la columna a su temperatura de ebullicion. Calcular:

a) Caudal de reflujo (en kmol/h).
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b) Composicién del vapor que sale del piso 10.

c) kcal/h eliminadas en el condensador, suponiendo que & calor
latente de vaporizacion de una mezcla de benceno y tolueno de
igual composicion que € destilado es de 7000 kcal/kmoal.

Datos: Considérese que lamezcla se comportacomo ideal con
volatilidad relativa de 2.46.

10. Se desea proyectar una columna de rectificacion de pisos
para la produccion continua de destilado conteniendo 95% en
moles de benceno y un residuo conteniendo 5% en moles de
benceno. La composicion del alimento es de 50% en moles de
benceno y 50% en moles de tolueno y entra en la columna, en
el piso apropiado, como una mezcla mitad vapor, mitad liqui-
do, con un caudal de 875 kgmol/dia. El vapor se generara en
una caldera situada en la base de la columna calentada indi-
rectamente con vapor de agua y de la que se extraera conti-
nuamente el residuo. La columna operara a presion atmosféri-
ca y estara dotada de un condensador total desde donde el
reflujo a su temperatura de ebullicion retornara al piso supe-
rior de la columna. Calcular:

a) Razon de reflujo minima.

b) NUmero minimo de pisos tedricos que corresponderan a
unarazon de reflujo L /D infinita.
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) Para una razdn de reflujo 1.25 veces superior a la minima
calcular:

1) Didmetro interior de la columna.
2) NUumero de pisos reales que se requieren.
3) Localizacion del piso de alimentacion.

Datos. La velocidad superficial del vapor en e tope de la
columna no debe exceder de 0.65 m/s. La eficacia global de
los pisos es E; = 0.60. Curva de equilibrio en las fracciones
molares de benceno:

T (°C) X y
80.6 1 1
85 ]0.780 [0.900
90 |0.5810.777
95 10.4110.632
100 |0.258 {0.456
105 [0.138 (0.263
110 [0.017 {0.039
110.7 [0.000 |0.000

11. Se desea construir una columna de platos de campanas
para separar, por rectificacion, una mezcla de pineno y limo-
neno. Se partira de una corriente liquida, a su temperatura de
ebullicién, conteniendo un 70% en moles de pineno, y se
desea obtener un destilado con un minimo del 98% en moles
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de pineno y un residuo con un maximo del 2% de dicho com-
ponente. Debido a que una mezcla de esos dos componentes,
gue contiene un 90% de pineno, tiene gran demanda en €
mercado, se decide extraer una corriente lateral, con dicha
composicion, arazén de 10 moles por cada 100 moles de ali-
mento. Dado que en otra unidad de |la planta se obtiene como
subproducto un vapor que contiene un 20% de pineno y un
80% de limoneno, se decide introducirlo (saturado) en la
columna que se quiere dimensionar, con un caudal tal que
entren 15 moles por cada 100 moles del alimento antes citado.
Cdcular:

a) Cantidad de destilado y residuo que se obtendra por cada
100 kgrnol de alimento (conteniendo un 70% de pineno) que
se introduzcan.

b) Si se utiliza unarazon de reflujo de L5/D = 3, y laeficacia
total es del 50%, ¢cuantos pisos reales se requeriran?.

) Indicar en qué piso tedrico se introducira cada una de las
dos corrientes de alimento y de qué piso tedrico se extraerala
corriente lateral.

Datos: La columna funcionara a una presion media de 1 bar
(abs). A esta presion la volatilidad relativa media del pineno
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respecto a limoneno vale 1.77. El reflujo se introduce a su
temperatura de ebullicion.

12. Se desea tratar en una columna de rectificacion continua
una disolucién acuosa de etanol a fin de desdoblarla en tres
fracciones con 80, 70 y 5% en moles de etanol. Se dispone de
una disolucion de alimento con un cauda de 7470 kg/h con
una composicion del 35% en peso de etanol, a una temperatu-
ra de 80°C. La columna opera con vapor directo. Larazon de
reflujo en la columna esigua a 3.5. Calcular:

a) N° de pisos necesarios para obtener un caudal de disolucion
del 70% de 940 kg/h.

b) Piso en que se introducira el alimento,

c)¢Se podria efectuar la separacion s € aimento entrara
Como vapor a su temperatura de rocio?

Datos:. (X, Y, fracciones molares).

X 0.019 0.072 0.096 0.124 0.230 0.320 0.500 0.570 0.740 0.894
y 0.170 0.389 0.437 0.470 0.540 0.580 0.650 0.680 0.780 0.894
TCC)[950 89.0 867 8.3 827 815 798 793 784 78.15

El calor latente de vaporizacion del etanol-agua alimentado es
de 452 kcal/kg, €l calor especifico del liquido es de 0.85
kcal/kg°Cy €l calor especifico del vapor es de 0.40 kcal/kg°C.
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13. A una columna de rectificacion se alimenta una corriente
de 100 mol/h de una mezcla del 65% de A en B. Se desea
obtener un destilado con 95% de A y residuo con el 5% de A.
De los pisos adecuados se extraeran dos corrientes del 80% y
45% de A, respectivamente. En otro lugar de la columna se
alimenta una corriente de 50 mol/h de composicion 25% deA.
Los datos de equilibrio para €l sistemaA/B alapresion de la
columna son |os siguientes (en fracciones molares):

Xa 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9
Ya 028 044 056 066 073 080 086 092 0.97

Datos:

La temperatura de la corriente de alimentacién del 65% de A
es de 60°C y su temperatura de ebullicion es de 95°C Para
acondicionar esta alimentacion se introduce en un cambiador
de calor donde se suministran 16278 kcal/h. El calor latente de
vaporizacion de esta corriente es de 410 kcal/mol y la capaci-
dad especificadel liquido esde 0.75 kcal/mol°Cy ladel vapor
de 0. 15 kcal/mol°C. El segundo alimento es vapor a su tem-
peratura de rocio. El caudal de residuo es de 47.22 mol/hy €
de producto del 80% de A es de 50 mol/h. La columna opera-
ra con unarazén de reflujo 2 veces la minima.

Calcular el nimero de pisos necesarios para conseguir la rec-
tificacion planteada.
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14. A una columna de rectificacion se aimentan 100 kmol/h
de una mezcla del 40% molar de A, como mezcla, 60% liqui-
do - 40% vapor. Se desea obtener un destilado con & 85%
molar de A. Para ello se aportan 400000 kcal/h en el calderin.
Un producto con el 65% molar de A se extrae de la columna
como liquido, con un cauda de 20 kmol/h. Para mejorar €l
rendimiento en la condensacién se eliminan 171200 kcal/h a
una corriente liquida de composicion 75% molar de A.
Finamente, se pudo determinar el caudal de residuo, que
resulto ser de 50 kmol/h. Determinar:

a) El caudal dedestilado y € caor eliminado en & condensador.
b) La composicién del residuo.

¢) El nimero de pisos necesarios para llevar a cabo la opera-
cion.

Datos: (X, Yy, fracciones molares), A = 2000 kcal/kg-mol.

X 0 01 02 03 04 05 06 07 08 09 1
y 0 03 046 057 066 072 077 081 085 091 1

15. Dado € diagrama de McCabe que se muestra en la figura
adjunta, dibujar € diagrama de flujo de la columna que repre-
sentay las composiciones y caudales y estados térmicos de las
corrientesimplicadas. Calcular € reflujo minimo, considerando
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como variables los caudales de alimentacién de composicion
0.915, destilado y residuo. El resto de los caudales implicados
deben considerarse constantes.

Datos:
Coordenadas:
1
punto X y
a |0915 |095 ot -
b [0.740 |0.800 07
¢ |0.500 |0.700 06 €
d [0.500 |0.650 0s
e [0.235 |0.565 04
f 0355 [0.565 - 03
g 10235 |0.420 02
h [0.130 [0.170 -
i ]0.050 |0.050 o 02 o4 06 08 1

Datos de equilibrio:

X

y

0
0.1
0.2
0.3
04
0.5
0.6
0.7
0.8
0.9

1

0
0.32
0.52
0.63
0.72
0.78
0.84
0.89
0.94
0.98
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16. Se desea preparar, por rectificacion en una columna de
pisos, una mezcla de benceno y tolueno que contiene un 30%
(molar) de benceno. El alimento se introducira con un caudal
de 1658 kg/h. La columna operara a la presion de 1 atm. El
alimento entrara como liquido a su temperatura de ebullicion.
Se quiere obtener un destilado que contenga 90% (molar) de
benceno y una corriente lateral conteniendo 65% (molar) de
benceno. La relacion molar de los caudales del destilado a
extraccion lateral esde 3: 1. Se utilizard un condensador total
con una capacidad de refrigeracion de 2 105 kcal/h y €l reflu-
jo entrara en la columna a su temperatura de ebullicion, El
residuo contiene un 0.5% (molar) de benceno. Calcular por €l
método de Ponchon-Savarit:

a) Caudales de las corrientes que saldran de la columna.

b) NUmero de etapas tedricas necesarias para obtener esa
separacion.

¢) Localizacion del piso donde debe introducirse el alimento
y de donde se ha de extraer |a corriente lateral.

Datos: Curvade equilibrio (X, y, fracciones molares de benceno):

x (0.0 0.131 0.260 0422 0.590 0.782 0.892 1.0
y (0.0 0.264 0.457 0.640 0.782 0.903 0955 1.0
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X h (kcal/kmol) | H (kcal/kmol)

0 4467 12098
0.116 4187 11866
0.228 3916 11631
0.336 3683 11407
0.440 3500 11200
0.541 3350 11000
0.639 3200 10790
0.723 3090 10600
0.825 2950 10400
0.914 2770 10220
1.000 2730 10038

17. Una industria desea utilizar un heptano gque tenga pocas
impurezas de etilbenceno (<5% en moles). Para ello dispone
de una mezcla heptano-etilbenceno con un 70% en moles de
heptano. Dicha mezcla se introduce como vapor a su tempe-
ratura de rocio por la cola de una columna de enriquecimien-
to que trabgja con unarazon de reflujo 1.5 veces laminima, y
con un caudal de 10180 kg/h. En estas condiciones, calcular
utilizando el método de PonchonSavarit:

a) NUmero de pisos necesarios.
b) Caudal de residuo obtenido.

¢) NUmero de pisos necesarios sl la eficaciaglobal es del 30%.
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Datos: (X, Y, fracciones molares; h, H cal/mal).

T 136.2 129.5 1229 119.7 1160 110.8 106.2 103.0 100.2 98.5

X 0 0.080 0.185 0.251 0.335 0.487 0.651 0.788 0.914 1
y 0 0.233 0.428 0.514 0.608 0.729 0.834 0.904 0.963 1

x,y |0 0.080 0.185 0.251 0.335 0.487 0.651 0.788 0.914 1

h 5920 5697 5520 5440 5360 5260 5170 5160 5124 5100

H 14520 14203 13920 13870 13610 13450 13110 12940 12784 12675

18. En una columna de rectificacion continua que trabaja a
12.5 atm, se tratan 1500 kmol/h de una solucion acuosa del
20% en peso de anioniaco, que entraa 98°C (h = 75 kcal/kg).
En la cabeza de la columna se desea recuperar e 95% del
amoniaco alimentado, mientras que en e residuo debe ir €
97% del agua que entra. La columna va equipada con un con-
densador total y el condensado se elimina a su temperatura de
ebullicion. Calcular por e método de Ponchon-Savarit:

a) Razon de reflujo minima.
b) NUmero minimo de pisos necesarios.

¢) NUumero de pisos reales necesarios S se trabagja con una
razén de reflujo dos veces laminima, y la eficacia total es del
80%.

iNDICE 335



A. Marcilla Gomis
Introduccién a las operaciones de separacién

Datos: (X, Y, fracciones mésicas del amoniaco).

X,y 00 01 02 03 04 05 06 07 08 09

1

h (kcal/kg) [192.5 145.2 1343 69.0 39.0 173 63 585 124 225 364

H(kcal/kg) |666 640 614 585 556 526 496 464 429 390

308

TCC) (190 177 166 160 146 134 124 111 102 92

86

X 00 0.04 008 010 0.15 020 024 030 034 038 042

y 0.0 0.236 0.424 0.504 0.664 0.778 0.842 0.905 0.932 0.952 0.965

T (°C) |79 71 55 48 41 362 322
X 046 050 0.60 070 0.80 0.90 1.00
y 0.976 0.983 0.993 0.997 0.999 0.999 1.00

19. Se desea construir una columna de rectificacion para obte-
ner alcohol de 84% molar, a partir de una mezcla etanol-agua
conteniendo 30% molar de alcohol. En el residuo la concen-
tracion molar de alcohol no debe ser superior a 2%. El ali-
mento entrara en el piso adecuado vaporizado en un 50%. Si
se utilizaunarazén de reflujo de 3 moles por cada mol de des-

tilado, cudl sera el nimero de pisos tedricos Si:
a) Se utiliza vapor de calefaccion indirecto

b) Se emplea vapor de calefaccion directo.

El reflujo retorna ala columna a su temperatura de ebullicion.

El sistema opera a la presion atmosférica.

iNDICE 336




Tema 6
Rectificacién continua de mezclas binarias en columnas de pisos

Datosy notas: Datos de equilibrio para el sistema etanol-agua
alatm. (x,y, fracciones molares de etanol).

T(EC)|955 89 86.7 853 827 815 798 793 7841 78.15
X 0.019 0.072 0.096 0.124 023 032 050 0.57 0.74 0.894
y 0.17 0389 0427 047 054 058 065 068 078 0.894

Diagrama ental pia-composicién (X’ fraccién mésica de etanol
en €l liquido).

X’ 0 01 02 03 04 05 06 07 08 09 1
h(kcal/kg) 100 90 8 78 72 70 67 63 60 57 52
H (kcal/kg) 640 600 560 530 485 450 415 370 330 290 250

20. Calcular el numero de pisos necesarios para llevar a cabo
una operacion de rectificacion como la esquematizada en la
figuray tabla adjunta. La columna no va provista de conden-
sador. Calcular el polo de alimentacion. ¢COmo se puede
resolver el hecho de que no haya ninguna composiciéon de
liquido que coincida con z_?

o |

——» P z caudal(mol/h) H (kcal/mol)
D 0.95 3700
A 0.9 624.89 1350
«— A 2 P <0.7 50 1350
A, 0.57 357.5 3750
R 0.05 2500

L F—Rr
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Datos: (X, Y, fracciones molares; h, H, kcal/mal).

X 0 01 02 03 04 05 06 07 08 09 1
y 0 043 057 0.66 073 079 0.84 089 093 097 1

X 0 01 02 03 04 05 06 07 08 09 1
h 2600 2350 2100 1850 1600 1500 1400 1350 1300 1350 1500
H 5050 5050 5000 4850 4700 4600 4400 4300 4100 3850 3550

21. En una columna de rectificacion provista de 15 pisos rea-
les y caldera se concentran dos disoluciones acuosas de ace-
tona: una de ellas se aimenta en el piso oportuno, liquida a
20°C con un caudal de 30 kmol/h'y con un 70% en moles de
acetona; la otra se encuentra liquida a su temperatura de bur-
buja, con un caudal de 130 kmol/h y contiene 40% en moles
de acetona. Se desea obtener un destilado con 95% en moles
de acetonay un residuo que no contenga mas de 1% en moles
de este compuesto. La columna operaa 1 ami y larazon de
reflujo es 0.75. Calcular:

a) Eficacia global de los pisos de la columna.
b) Piso tedrico de las dos alimentaciones.

c) Agua de refrigeracion necesaria en € condensador si entra
al1l0°Cy lo abandonaa40°C

d) Vapor de agua necesario para la calefaccion indirectaen la
caldera
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Datos. Datos de equilibrio a 1 atm (fracciones molares).

X 0.010 0.040 0.120 0.300 0.540 0.610 0.660 0.790 0.850 0.91 0.95
y 0.335 0.585 0.755 0.810 0.840 0.850 0.860 0.900 0.920 0.950 0.970
T 878 785 662 61.1 595 589 585 575 57.1 569 568

Datos ental pia-composicién, h, H, (kcal/mal); X, y, (fraccién
molar).

X,y 0.00 0.10 0.20 0.40 0.60 0.80 1.00
h 1800 1360 1350 1440 1570 1670 1790
H 11530 10100 9800 9540 9380 9170 8990

Calor molar medio de la mezcla acetona-agua con 70% en
moles de acetona: 28 kcal/kmol°C.

Calor latente del vapor de calefaccion 530 kcal/kg.

El estado de referencia considerado para € caculo de las
entalpias es de 0°C.

22. A una columnade rectificacion se alimentan 100 kmo/h de
una mezcla del 40% de A como mezcla liquido-vapor (60%
liquido - 40% vapor). Se desea obtener un destilado con €l
85% de A. Para €ello se aportan 400000 kcal/h en el calderin.
Un producto con el 65% de A se extrae de la columna como
liquido, con un caudal de 20 kmol/h. Para mejorar € rendi-
miento en la condensacion se eliminan 171200 kcal/h a una
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corriente liquida de composicién 75% de A. Finamente se
pudo determinar el caudal de residuo, que resulto ser de 50
kmol/h. (Todas las composiciones se han expresado en por-
centgje molar). Determinar

a) El caudal de degtilado y € calor eliminado en € condensador.
b) La composicién del residuo.
¢) NUmero de pisos necesarios parallevar acabo la operacion.

Datos: (X, Yy, fracciones molares; H, h, kcal/mol).

Xa, |0 0r 02 03 04 05 06 07 08 09 1

Ya
h 5000 4700 4500 4350 4200 4000 3850 3700 3600 3600 3650
H 7000 6900 6750 6600 6300 6050 5800 5450 5100 4600 4000

X 0 01 02 03 04 05 06 07 08 09 1
y 0 03 046 057 066 072 0.77 081 085 091 1

23. Calcular las composiciones de las fases en equilibrio que
abandonan cada etapa, en una columnade rectificacion provis-
ta de caldera, condensador total y 3 pisos, ala que se alimen-
tan 100 kg/h de una mezcla liquida de agua y &cido butirico,
calentada hasta su temperatura de burbuja, a 10% en peso de
agua, que se introduce en & 2° piso (contando a partir de la
cabeza de la columna). Las composiciones (% en peso) del
destilado y del residuo son, respectivamente, 95.3% y 0.4%.
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¢Qué razdn de reflujo se necesita?. Resolver graficamente
mediante el método de McCabe-Thiele y mediante el método
de Ponchon-Savarit, posteriormente comparar |os resultados.

Datos. La columna operaraal atm.

L os datos de equilibrio se muestran en el problema 2.
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