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Prélogo

Este curso trata sobre las técnicas utilizadas para separar una mezcla en sus componentes, fundamen-
talmente en la escala y dmbito de la industria de procesos.

La formacién de los ingenieros quimicos parece la mas apropiada para abordar estos problemas que
cada vez se estudian con mds detalle y son mds importantes en el entorno competitivo en que vivimos,
por lo que parece apropiado abrir el curriculum actual de forma que los estudiantes de las préximas
promociones dispongan de las herramientas necesarias para abordar las nuevas tareas que estdn llamados
a resolver, ahondando en los principios basicos sin constrefiirse inicamente a los problemas tipicos de la
industria quimica.

Otra de las tendencias que, aunque apuntada ya en los afios ochenta por King, no ha llegado a
implantarse con decisién en los programas de este tipo de asignaturas es la perspectiva del proceso
en el tratamiento de las operaciones de separacion. Si bien se puede —y cuando se estudia con cierta
profundidad se debe— desarrollar de forma independiente cuando se tienen los conocimientos de las
operaciones unitarias, es importante incorporar desde el comienzo de su aprendizaje la consideracién de
todo el sistema de separacién, porque asi es en la realidad y porque en el fondo constituye un extensién
natural de las operaciones individuales.

La ampliacion del programa tipico hacia las escalas inferior y superior en un calendario tradicional-
mente apretado supone un reto que la propuesta contenida en este texto intenta afrontar. La estrategia pasa
por una mayor sistematizacidn de los procesos de separacion en sus fundamentos, operacion, andlisis y
célculo, agrupando los miltiples elementos comunes y reduciendo el estudio individual.

Con respecto al cdlculo, el desarrollo de las herramientas informadticas es ya suficiente para no dedicar
una parte substancial de los cursos al estudio de métodos que normalmente no se van a utilizar en la vida
profesional. Como, l6gicamente, el ingeniero debe conocer el fundamento de los programas de célculo
que utiliza, la idea es profundizar —relativamente, ya que en realidad es un campo de especialistas— en
el detalle de unos pocos ejemplos representativos. La introduccion de los conceptos se puede hacer con
métodos graficos tradicionales y el estudio de casos de mds interés con programas de simulacién.

Como en otras disciplinas técnicas y cientificas, en ingenieria quimica se puede observar la siguiente
forma de atacar los problemas y que serd la que utilicemos en este curso:
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1. En primer lugar se trata de conocer el fenémeno fisico tal como se produce en la naturaleza, de
forma cualitativa y cuantitativa. Esta dltima se traduce en medidas experimentales que pueden
presentarse en forma de tablas o gréficas.

Cuanto mayor y a mds bajo nivel sea nuestro conocimiento, mayores oportunidades tendremos
tanto para el andlisis como el diseflo. No obstante, esta amplitud y profundidad conlleva una mayor
complejidad.

2. La forma operativa de aprovechar nuestro conocimiento, ademds del ‘modelo mental’ con el
que cada uno entiende un hecho, es el uso de modelos matematicos. Los modelos matemaéticos
representan las relaciones cuantitativas y las formas espaciales del mundo real. Las matemaéticas
se abstraen de todo lo que no es relacion cuantitativa y forma espacial, por lo que s6lo representan
una parte del mundo real.

Hay muchos tipos de modelos mateméticos y formular uno adecuado (modelar) no es una tarea
mecénica en muchos casos. Dentro de las posibles clasificaciones podemos distinguir entre
modelos ‘tedricos’ y ‘empiricos’. Los primeros se construyen en base a principios tedricos que
describen el mecanismo fisico que interviene, mientras que los segundos se limitan a ajustar los
datos experimentales a una funcién matemdtica general.

Aunque en ocasiones es practico o imprescindible utilizar los empiricos, la utilidad principal de un
modelo es que nos permite entender lo que ocurre (describiendo la interaccién de las variables del
sistema) y esto implica el uso de los tedricos. En el aspecto cuantitativo, los teéricos permiten hacer
predicciones con mds garantias que los empiricos, afectados por el llamado ‘efecto acantilado’
que advierte del peligro de utilizar el modelo fuera del rango de medidas en el que se dedujo.

3. Finalmente, una vez planteado el modelo, nuestros andlisis y disefios se suelen concretar en la
solucién de un problema matematico. En su mayor parte se trata de sistemas de ecuaciones no
lineales, algebraicas, diferenciales o mezclas de ellas, cuya solucidn requiere técnicas especificas.

En un nivel distinto, el estudio de las diferentes operaciones desarrolla una intuicién sobre su
funcionamiento y un conjunto de patrones de razonamiento de tipo cualitativo, que no obstante, se debe
ser capaz de cuantificar con las herramientas descritas.



Introduccion

Las llamadas plantas quimicas pueden verse en una primera aproximacién como instalaciones en
las que a partir de unas materias primas, que de diferentes formas se acondicionan, mediante reaccién
quimica y posteriores operaciones de tratamiento se consiguen los productos deseados.

Las operaciones mencionadas antes y después de la reaccién son fundamentalmente mezclas, separa-
ciones, intercambios térmicos y todo lo relacionado con el movimiento de las distintas materias.

Dentro de las operaciones de separacion se pueden distinguir las mecdnicas que aprovechan la
existencia de heterogeneidades en la mezcla de partida tales como la diferencia de tamafios de particulas
o la presencia de varias fases. Cuando la mezcla de partida es homogénea, las separacion se debe producir
al nivel molecular y entonces hablamos de separaciones por transferencia de materia. Como estas dltimas
suelen ser més costosas, lo normal es separar mecanicamente todo lo que sea posible antes de pasar a
ellas, que son de las que trata este texto.

Otras instalaciones en las que no hay reacciones quimicas o éstas no constituyen un elemento
fundamental contienen muchos de los equipos que en las quimicas se encuentran antes y después de
los reactores. Dado que muchas de ellas operan en modo continuo se las denomina plantas de proceso,
término que comprende también las quimicas, siendo quiza las mds conocidas las de produccién de
energia.

En otras escalas, con otros equipos y nombres, las separaciones por transferencia de materia se
encuentran en numerosos dmbitos de la vida como la depuracion de efluentes, la obtencién de agua
potable, la preparacién de un café o el lavado de la ropa. En los rifiones se separan de la sangre los
productos de deshecho del metabolismo a través de una membrana. Las técnicas de andlisis quimico y
bioquimico se basan con frecuencia en la separacion de los distintos componentes de una mezcla, siendo
ejemplos la cromatografia o la electroforesis. En una escala algo mayor en quimica se realizan también
separaciones preparativas para purificar compuestos.

El avance en las técnicas de separacion ha sido paralelo al desarrollo de la civilizacién humana.
La capacidad técnica para separar metales de cierta pureza de los minerales fue tan significativa en la
historia que se usan nombres como Edad del Hierro para denominar periodos de tiempo. La sal, obtenida
entre otras formas por evaporacion del agua del mar, llegd a ser tan importante que el estado se reservaba
el monopolio de su comercializacion. El etanol, la droga caracteristica del mundo occidental —cuya
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influencia en la hegemonia en el planeta de esta cultura quiza no ha sido del todo valorada— y con un
importante simbolismo en las religiones cristianas, se concentra por destilacién de mezclas fermentadas.
El uso del petréleo a gran escala a comienzos del siglo XX como fuente de energia llevé aparejado el
avance de las técnicas industriales de separacién de sus componentes. La energia nuclear parte de la
dificil concentracion de is6topos, escasamente presentes en la naturaleza. Y la supervivencia de los seres
humanos en recintos como submarinos, naves o estaciones espaciales depende entre otras cosas de las
separaciones que permiten reciclar los productos del metabolismo, poniendo de manifiesto que esos
procesos ocurren también en la biosfera y que su alteracion puede tener graves consecuencias para la
vida en el planeta.

1.1. Clasificacion de las operaciones de separacion

Una operacion de separacién —o proceso de separacién, o simplemente separaciéon— es aquélla me-
diante la cual una mezcla se transforma en dos o més productos de composicion diferente aumentando la
concentracién de alguno de los componentes. La mezcla, su contraria, es la que sucede espontdneamente
en la naturaleza, como manifestacién del segundo principio de la termodinamica, en su tendencia a la
uniformidad, al aumento de entropia. Por tanto, en los procesos de separacion serd necesario aportar
energia.

El fundamento de las operaciones de separacion es el aprovechamiento de ciertos fendmenos o
condiciones en los que se produce una segregacion en las composiciones. A continuacion se presenta una
de las posibles clasificaciones de los métodos de separacion, que incluye a la mayoria de los procesos
que son importantes a nivel industrial, pero que de ninguna manera es completa.

1.1.1. Separaciones mecanicas

Basados en diferencias de densidad

Sedimentacion Es la separacion de sélido y liquido por gravedad basada en la diferencia de densidad.
Decantacion Similar a la sedimentacion pero con dos liquidos inmiscibles.

Centrifugacion Como las anteriores sustituyendo la gravedad por la fuerza centrifuga, lo que permite
superar el limite impuesto por la anterior, aunque a costa de equipos mds caros y un mayor gasto
de energia.

Basados en otras propiedades

Filtracién El filtro retiene las particulas con un tamario superior al de los orificios del filtro, dejando
pasar los fluidos y particulas de menor tamafo. Para facilitar el paso a través del filtro se puede
usar la fuerza centrifuga.

Flotacion Las burbujas que ascienden en un tanque con un liquido que contiene s6lidos en suspension
son capaces de arrastrar a las particulas de uno de ellos. Esto se puede conseguir con la adicién de
tensioactivos que selectivamente convierten a los finos en hidrofébicos. Al llegar a la superficie, la
espuma con el sélido se separa del liquido.

Expresion La accion de exprimir, los liquidos fluyen y se separan de un sélido al aplicar presion.
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Precipitacion electrostatica Las particulas sdlidas suspendidas en una corriente gaseosa primero se
cargan en un campo eléctrico para ser atraidas a continuacidn a placas con la carga contraria.

Separacion magnética Las sustancias paramagnéticas son atraidas por los imanes, separdndolas de las
que no lo son.

1.1.2. Separaciones por transferencia de materia

De las separaciones por transferencia de materia o por difusién se suelen distinguir dos grupos:

= [os basados fundamentalmente en la diferencia de concentraciones en el equilibrio de dos fases.

= [os basados en la diferencia de velocidades de transferencia de materia.

También se suele distinguir entre aquellos procesos en los que se aporta energia, generando otra fase,
o materia, afladiendo directamente la fase distinta, para conseguir la separacion. Se suele llamar a lo
aportado para separar la mezcla homogénea el agente separador pudiendo por tanto ser energético o
mésico. Si bien puede parecer que al afladir materia no se aporta energia, en realidad ésta es necesaria en
el proceso global para regenerar el agente separador masico.

Proceso de equilibrio con aporte de energia

Evaporacién El aporte de calor genera una fase vapor en la mezcla liquida de partida. Este vapor es
mayoritariamente el componente mas volatil.

Flash por cambio de presion En las condiciones adecuadas la reduccién de presién en una mezcla
liquida hace que se vaporice parcialmente, separandose los componentes en funcién de la diferente
volatilidad.

Destilacion En la destilacion se usan mas de una etapa de equilibrio liquido/vapor para conseguir una
separacién de componentes también basada en la diferencia de volatilidades.

Cristalizacién Por enfriamiento de una disolucién liquida, o por evaporacion del disolvente, se consigue
la formacién de cristales que concentran los componentes menos solubles.

Proceso de equilibrio con aporte de materia

1. Si el agente separador es un fluido:

Absorcion La diferente solubilidad de los componentes de una mezcla gaseosa hacen que al
ponerla en contacto con un liquido se produzca un cambio en las composiciones.

Agotamiento o desorcion Un proceso dual al anterior, siendo ahora los componentes disueltos
en una mezcla liquida los que se desorben selectivamente al ser puesto en contacto con un
gas.

Extraccion La mas conocida (liquido/liquido) se basa en la diferencia de solubilidad de los
componentes en dos fases liquidas inmiscibles.
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Lixiviacion y lavado También llamadas extraccion sélido/liquido: algunos componentes del
s6lido se disuelven al ser puesto en contacto con un liquido.

2. Si el agente separador es un sélido:

Adsorcion Los componentes de la mezcla se adsorben en mayor o menor grado en un adsorbente.
En ciertos casos, esta operacién también puede basarse en la diferente velocidad de difusién
mads que en el equilibrio.

Intercambio ionico Parecida a la adsorcion pero la interaccién con el sélido es una reaccion
quimica.

Cromatografia En la cromatografia se produce un proceso combinado de adsorcion y desorcidn,
que por la diferente velocidad a la que se produce para cada componente, consigue separarlos.

Proceso de equilibrio con aporte de materia y de energia

Secado En el secado se puede calentar un s6lido para evaporar las sustancias voldtiles, pero también
simultdaneamente ponerle en contacto con un gas que no estd saturado en esas sustancias.

Destilacion extractiva La adicion de un liquido adicional, que actiia como un absorbente, a una destila-
cién permite separaciones dificiles.

Destilacion azeotropica Aqui también se afiade un componente adicional, no necesariamente liquido,
que facilita la separacion, por la diferente interaccién con la mezcla inicial.

Diferencia en velocidad de transferencia

Aqui podemos considerar varios grupos:
1. Transferencia a través de una membrana:

Osmosis inversa En la 6smosis un disolvente atraviesa una membrana no porosa si hay al otro
lado una disolucién con soluto. En la 6smosis inversa se aplica presion a la disolucién para
que el disolvente se separe.

Dialisis Un soluto atraviesa una membrana porosa por el gradiente de composicion. Las sustancias
de mayor tamafio no pasan por el poro.

Microfiltracion Parecida a la 6smosis inversa, con aplicacién de presion pero con membrana
porosa, pasando moléculas en el rango de los um.

Ultrafiltracion Como la anterior pero para tamaiios en el orden de los nm.

Pervaporacion Parecida a la 6smosis inversa pero con la diferencia de que al otro lado de la
membrana hay vapor.

Permeacion de gas Difusion selectiva de los componentes de un gas a través de una membrana
no porosa.

Membranas liquidas Las membranas se forman en la interfase de dos liquidos mediante la
adicién de tensioactivos.
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2. Con aplicacién de un campo:

Electrolisis Se descompone un componente en un campo eléctrico, pero de forma diferente en
funcion de la presencia de isétopos.

Electroforesis Los componentes cargados migran hacia el dnodo o el cétodo.
Electrodialisis L.as membranas se cargan repeliendo cada una a los iones del mismo tipo.
Difusion térmica Si el gradiente de temperatura es alto se produce este tipo de difusion.

Ultracentrifugacion Una centrifugacion a alta velocidad que separa macromoléculas en funcién
de su peso molecular.

1.2. Modos de operacion

Muchas plantas y equipos trabajan de forma continua, manteniendo constantes en el tiempo las
variables de operacion, entre ellas la alimentacién y los productos. En esas condiciones de régimen
estacionario se encuentran la mayor parte del tiempo, pero durante la puesta en marcha, la parada y otras
maniobras, operan en régimen transitorio.

Las plantas y equipos que trabajan en modo discontinuo o por lotes siempre se encuentran en régimen
transitorio.

En el llamado modo semicontinuo se mezclan los dos modos anteriores, pues mientras que algunos
de sus elementos se alimentan y producen de forma continua, otros lo hacen de manera discontinua.
Aunque no siempre sea muy apreciable, se encuentran siempre en régimen transitorio.

1.3. Medida de la separacion

Para cuantificar el grado de separacién alcanzado en un proceso se pueden utilizar diferentes medidas:

1. Pureza: Cantidad relativa del componente —o componentes— que nos interesa en el producto
final, expresada como concentracién, fracciéon molar o mésica, etc. En ocasiones se utiliza su
complementaria, la cantidad de impurezas.

2. Factor de separacion: Para los componentes i y j, la relacion entre las fracciones molares de
ambos en el producto 1 dividida por la relacién en el producto 2

=L (1.1)

El factor de separacion es el mismo si se usan fracciones masicas, concentraciones o caudales.

Cuando o;; = 1 no hay separacién entre los dos componentes en los productos. Cuanto mayor
sea el valor de @;; o de 1/¢;;, mayor es la separacién conseguida. En el primer caso es i el que se
concentra en el producto 1, mientras que en el segundo lo hace el componente j. Normalmente se
eligen el orden de componentes para que el factor de separacion sea o;; > 1.
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En el equilibrio L/V el factor de separacion se llama volatilidad relativa y como se puede compro-
bar es igual al cociente de las relaciones de equilibrio para los dos componentes considerados:

_ iy _ il _ K (1.2)

xi/xj  vilxj  K;

ij

3. Rendimiento de la separacion: Es la relacion entre la cantidad obtenida de un componente en
un producto frente a la cantidad presente en la alimentacion. Se suele expresar como porcentaje:

fii
=%

100 1.3
fai (13

Ni

4. Eficacia: Relacion entre la separacion obtenida y la maxima posible. En la practica este término se
reserva para ciertos medidas, de las que se tratard en capitulos posteriores. Por ejemplo, la eficacia
de etapa de Murphree, para el componente i en el producto —normalmente fase— 1, seria:

X18,i —X1E,i

Eyi = (L.4)

Xisi —XIE,i

indicando los subindices E y S, entrada y salida respectivamente y el asterisco la maxima concen-
tracion posible bajo las condiciones consideradas.

La eficacia mide el efecto de variables de la operacién o disefio en la separacion ideal que se
podria obtener, lo que implica determinar cudl seria esa separacién ideal. Cuando el limite es el
equilibrio puede ser fécil, pero en otras ocasiones no lo es.

1.4. Seleccidon de procesos de separacion

La posibilidad o facilidad de separar una mezcla mediante un proceso de separacién depende de la
diferencia en ciertas propiedades de los componentes implicados. Asi las diferencias en la presién de
vapor permitirdn la separacion por destilacion o las diferencias en peso molecular hardn posible el uso
de la ultracentrifugacion. En el cuadro|l.1|se indica que propiedades diferentes favorece o permite el uso
de una determinada técnica.

Elegir la técnica o técnicas més apropiadas para realizar una separacion es un problema cuya
solucién depende no sélo de la naturaleza de los componentes que se quieren separar sino también de
sus condiciones en la mezcla de partida, de las especificaciones de los productos y de las caracteristicas
concretas de los procesos capaces de llevarla a cabo, como su grado de desarrollo o la mdxima capacidad
admisible.

Segiin se muestra en la figura[I.1] la concentraci6n estd fuertemente relacionada con el precio de los
productos, de tal manera que sugiere que cuanto mds diluida es la mezcla de partida, mayor es el coste
de la separacion. De la misma forma, cuanto més puro deba ser un producto, mayor serd su coste.
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Interaction with mass separating

Properties of pure substances agent or barrier
Dipole Chemical- Molecular  Dipole

Molecular  Molecular  Molecular moment and  Molecular  reaction size and moment and
Separation process weight volume shape polarizability  charge equilibrium  shape polarizability
Distillation 2 3 4 2 0 ] 0 0
Crystallization 4 2 2 3 2 0 0 0
Clathration (as interior molecule) 0 0 0 0 0 3 1 3
Solvent extraction and absorption 0 0 0 0 0 2 3 2
Ordinary adsorption 0 0 0 0 0 2 2 2
Adsorption with molecular sieves 0 0 0 0 0 0 1 3
Dialysis; gel permeation 0 2 3 0 0 0 1 3
Ultrafiltration 0 0 4 0 0 0 1 0
Gaseous diffusion 1 0 0 0 0 0 0 0
Sweep diffusion 2 2 0 0 0 0 0 0
Ultracentrifugation 1 0 0 0 0 0 0 0
Electrophoresis 2 3 3 0 1 0 0 0
Electrodialysis 0 0 0 0 1 0 2 0
lon exchange 0 0 0 0 0 1 2 0

+ 1 = primary effect; necessary for any separation,2 = primary effect, 3 = secondary effect (perhaps through another property), 4 = small effect, 0 = no effect.

Cuadro 1.1: Dependencia de la separacién y las propiedades moleculares

9 T T T T T T T
Urokinase, o

Insulin @

Log (Price, $/Ib}
S
i

=}
1
>
2
Q

1 L L L | 1 ]
0o -1 -2 -3 -4 -5 -6 -1 -8 -9
Log (Weight Fraction in Substrate)

-1

Figura 1.1: Efecto de la concentracién en el coste econdémico de la separacion

1.5. Modelos

Las relaciones cuantitativas y espaciales del mundo real son el objeto de estudio de las matematicas,
por lo que gran parte del conocimiento cientifico y técnico se representa con modelos matematicos. El
nivel tecnoldgico alcanzado por la humanidad se apoya en el de alguna manera misterioso éxito de las
abstracciones matemdticas como descripcion de la realidad y la capacidad de la mente humana para
descubrir o inventar verdades matematicas.

La intima relacién entre ciencia y matemadticas se ha manifestado histéricamente en el desarrollo
matematico independiente de técnicas o formalismos que mds adelante se revelan los apropiados para
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nuevos descubrimientos cientificos, como la geometria que Riemann estableci6 en el siglo XIX con base
puramente matemdtica y sin la que Einstein dificilmente hubiera podido formular su teoria general de la
relatividad.

Los modelos matemdticos que se usan para la mayoria de los célculos en las operaciones de
separacion pueden tener diferentes formulaciones —por ejemplo considerar o no la variacién en el
tiempo— y complejidad —utilizando o no hipétesis simplificadoras— en funcién de su objetivo y los
recursos disponibles. Se componen con los submodelos aportados por los diferentes conocimientos
fisicos y quimicos implicados, y aunque una vez vistos parecen sencillos, se suele decir que formularlos
es un arte —por oposicion a una técnica, que una vez aprendida se aplica mecdnicamente— porque
algunas personas lo consiguen y otras no.

En este curso se describirdn los modelos usados habitualmente para el cdlculo de las operaciones de
separacion por los ingenieros de procesos, y que son los implementados por los programas llamados
simuladores de procesos. Dado que durante el curso se utilizard el simulador ASPEN PLUS, aunque los
demas son parecidos, los ejemplos seran especificos de este programa.

Los simuladores disponen de algoritmos para la resolucién de los modelos planteados y su estudio
es un campo de indudable interés e importancia, que por su extensién no podemos tratar en este curso.
Desde este punto de vista, el objetivo principal de la presentacién de los modelos es mostrar qué se
puede hacer y, quizd mas importante, qué no se puede hacer al plantear un problema.

En los siguientes modelos para cada corriente j de entrada £ denominaremos Fg;; al caudal molar
del componente i en esa corriente. Las corrientes de salida se identifican con la letra S, utilizando el
subindice adicional si hay mds de una. También se puede utilizar un indice dnico sin distinguir entre
entradas y salidas en la enumeracion.

El caudal total para una corriente, por ejemplo de entrada, seré:

Fpr = Fg;, = ZFE,i (1.5)
i
Las fracciones molares son:
gy = i (1.6)
Bt Fp. '
J
y su relacion:
Y xgi=1 (1.7)
i

Aunque mds adelante no las escribamos, estas relaciones se cumplen siempre y limitan los grados de
libertad.

En este capitulo vamos a considerar los modelos mds simples que suelen aparecer en los simuladores,
en los que fundamentalmente se realiza el balance de materia —con otras posibilidades segin el caso—y
que son ttiles al comenzar a disefiar o analizar un proceso quimico, donde todavia se tiene poca
informacidn y se trata de obtener una vision general inicial. También son una buena opcién para ir
incluyendo equipos con dificultades de convergencia en el conjunto. Como regla general al utilizar
un simulador es una buena estrategia ir aumentando progresivamente el grado de definicién, para
comprender mejor el proceso y frecuentemente, para lograr la convergencia matemaética.

Aunque en los simuladores no secuenciales no es necesario considerarlo asi, vamos a suponer para
la determinacién de las especificaciones y los grados de libertad que cada médulo calcula las corrientes
de salida con las de entrada como dato, mas el nimero de especificaciones necesarias para completar los
grados de libertad.
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1.5.1. Mezcladores

Los mezcladores calculan la corriente de salida resultante de unir varias de entrada. Las ecuaciones
del balance de materia para los I componentes son:

Y Fpi=Y Fgoxg,i = Fsi = Foxg; (1.8)
J J

La presién de salida se puede especificar o tomar por defecto la minima de las corrientes de entrada.
Se puede afiadir el balance de energia para conocer la temperatura y entalpia de la corriente de salida, lo
que implica un cdlculo de equilibrio.

Si como se ha supuesto se tiene como dato las corrientes de entrada, incluyendo en su caso aportes
de energia adicionales, no quedan grados de libertad. En Aspen Plus el nombre del modelo es Mixer.

1.5.2. Divisores de flujo

Los divisores subdividen una corriente en varias salidas con la misma composicion de la de entrada:
Fs, = ¢;Fg (1.9)

Como se debe cumplir el balance global, s6lo hay que especificar las fracciones ¢; del caudal de la
corriente de entrada para J — 1 corrientes de salida.

El médulo en Aspen Plus es FSplit y tiene més posibilidades, como incluir un mezclador, o poder
especificar por caudales, lo que no son sino adiciones o modificaciones de las ecuaciones bdsicas.

1.5.3. Separadores

Los separadores tienen una corriente de entrada y varias de salida con diferente composicién. Las
ecuaciones del balance de materia por componentes:

Y Fsi=Y Fsxsi= Fgi = Fpxg (1.10)
J j

Los grados de libertad son I x (J — 1) y pueden ser completados de varias formas: con la fraccion del
componente en la entrada que sale por la corriente de salida, por el caudal de un componente en una
corriente de salida y otras parecidas. En Aspen Plus esto es asi para el bloque llamado SEP. Hay otro
separador, SEP2 que s6lo permite dos corrientes de salida, pero que es mds flexible en la especificacién
pues se pueden fijar, con las limitaciones de los grados de libertad y la compatibilidad, las composiciones
en las corrientes de salida. Las diferencias entre ambos provienen de la diferente forma que tienen las
subrutinas de cédlculo, puesto que se basan en las mismas ecuaciones.

Es frecuente, si no se hace con cuidado, imponer especificaciones sin sentido fisico, que conducen
a la no convergencia del problema, por lo que es bueno tener una estimacién del resultado esperado y
saber en qué se basa el modelo.
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Equilibrio de fases

Una parte importante de las operaciones de separacion de mezclas se basan en crear o afiadir una
nueva fase —que después se separa con relativa facilidad— en la que se alcanza una diferencia de
composicion. Si las velocidades de transferencia de materia determinan el tiempo necesario, el equilibrio
representa la maxima diferencia de concentraciones entre las fases, que es el efecto deseado en nuestro
caso. Para el disefio de los equipos de separacidn, la mayoria de los métodos —si bien el uso de modelos
de transporte estd aumentando— utilizan el concepto de equilibrio, aunque sea como el limite superior
alcanzable.

Por tanto, es necesario conocer los fendmenos y los medios de célculo relativos al equilibrio, asi como
disponer de datos para poder disefiar o analizar las operaciones de transferencia objeto de este curso. Tras
un repaso a los conceptos termodindmicos fundamentales y las bases para la representacion de los datos,
en este capitulo se estudian diferentes tipos de equilibrios fisicos relacionados con las operaciones de
separacién. Concentrdndonos en el equilibrio L/V, en primer lugar recordaremos que fenémenos se dan
en la naturaleza en relacion al equilibrio de fases y la forma en que podemos representar la informacién
para utilizarla en nuestros cdlculos. Un aspecto de indole préctica es dénde se pueden encontrar esos
datos. Por ultimo, estudiaremos las ecuaciones que modelan el equilibrio y la forma de resolverlas.

En este curso, por su duracion, no se van a considerar las mezclas complejas de hidrocarburos
propias de la industria del petrdleo, para las que existen técnicas especiales que serdn tratadas en otras
asignaturas.

2.1. Representacion de datos de equilibrio L/V

2.1.1. Sistemas binarios

En primer lugar se van a repasar las caracteristicas del equilibrio liquido-vapor para un sistema
binario. Si representamos los datos experimentales de un sistema binario en funcién de la temperatura,
presién y composicién obtenemos las dos superficies correspondientes al liquido y vapor en equilibrio
que se muestran en la figura[2.T|con la forma de ‘sobre’ o ‘manopla’ tipica.

Si fijamos la temperatura, el corte del plano T = cte. con las superficies de equilibrio dan lugar al
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Liquid

Ca

Pressure

Constant- L
pressure

section

Pressure

Constant-
temperature
section

Figura 2.1: Equilibrio L/V para un sistema binario

diagrama isotérmico (Pxy, figura[2.2)). A presion constante se obtiene el diagrama isobdrico (Txy, figura
2.3(a))). Estas curvas se apoyan en las de presién de vapor para los componentes puros, pero cuando se
sobrepasa el punto critico dejan de hacerlo, pues no pueden existir dos fases para ese componente.

TEMPERATURE CONSTANT
L. Bubble points N

Liquid X Vvs.p
L
5
&
& S Dew points

Pg | yivs.p
1y
Vapor
0 1.0

x,y*=mole fraction A

(8) (A)

Figura 2.2: Equilibrio L/V para un sistema binario a temperatura constante. Diagrama Pxy

En el diagrama isotérmico podemos observar la evolucién de una mezcla, representada por el punto
R, que es vapor sobrecalentado a esa presion. Seglin aumentamos la presion del sistema, llegaremos a la
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aparicién de liquido (punto de rocio) al alcanzar la curva de vapor saturado en S. Sucesivos incrementos
de presion hacen que la fraccion liquida crezca, siendo la composicién de cada fase la dada por las curvas
de saturacién a esa presion, por ejemplo 7'y V. Llega un momento U en el que el vapor desaparece y
toda la mezcla es liquida (punto de burbuja). A mayor presion tendremos liquido subenfriado W.

PRESSURE CONSTANT
Vapor
10
| Dew-points
bpB p yrvs.t 1.0 ;
Fr——————————
e <3 .
2 3 |
) € !
€ | < }
R ! § {
l bpA ‘g 0
G  Bubble-points 2 :
x vs.t € |
o
- N !
Liquid |
|
*0
0 oyt 1.0 0 ' ;
(8) " " (4) © P °
ole fraction 4 x = mole fraction 4 in liquid
(a) Diagrama Txy (b) Diagrama xy

Figura 2.3: Equilibrio L/V para un sistema binario a presién constante

De manera similar podemos estudiar la evolucién a presion constante en un diagrama isobdrico.
Ahora el sucesivo aumento de temperatura para una mezcla que inicialmente es un liquido subenfriado
G, le hace pasar por el punto de burbuja H al aparecer el primer vapor de composicion J. Hasta que se
alcanza la temperatura de rocio en el punto M, cuando desaparece el liquido cuya composicién limite es
N, tenemos un sistema bifdsico que pasard a vapor sobrecalentado O a temperaturas superiores.

El diagrama con la curva de equilibrio x —y (a P constante) tan sélo da informacién sobre las
composiciones en equilibrio en el liquido x y el vapor y, aunque como se verd resulta muy itil en ciertos
célculos. En este diagrama se suele incluir una linea auxiliar, la diagonal x = y, que entre otras cosas
ayuda a visualizar la diferente volatilidad de cada componente.

Vamos a continuacién a recordar algunos de los casos que se encuentran en la naturaleza apoyandonos
en un modelo termodindmico sencillo. Para el equilibrio a baja presién y con disoluciones ideales se
cumplen:

1. Ley de Dalton para la fase vapor: P =Y P,
2. Ley de Raoult para la fase liquida: P, = x; P}

siendo la condicién de equilibrio y;P = x;P’. En el equilibrio isotérmico, el lugar geométrico de los
puntos representativos del liquido en equilibrio (punto de burbuja) es:

P=Y P =xaPi+(1—x4)P} 2.1
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que resulta una linea recta. El de los puntos de rocio (P = P(y)) se deduce como:

i yaP
yaP = xsP; A= s
A
(1—ys)P = (1 —x4)P} (1—x4) =
sumando:
P 1 —y4s)P
yAs ( )S)A) —1 = pP=
BB )
Py
TEMPERATURE CONSTANT
pf ve. x £ )
| EA' vS. X
v !
A A 3
@ |
a I
|
|
' Eé vS. x
I
I
16
0 . 1.0
(8) x, y = mole fraction A (a)

Figura 2.4: Equilibrio L/V para soluciones ideales

(1=ya)

(1—ya)P
Py
1
Py

(2.2)

(2.3)
(2.4)

(2.5)

Las mezclas cuya presion total es mayor que la que se obtendria en el caso ideal se dice que tienen
una desviacion positiva de la ley de Raoult (figura[2.5)). Si la presién es suficientemente baja y segin los
componentes podemos suponer la fase vapor una mezcla de gases ideales y representar la fugacidad en

la fase liquida por una ley de Raoult modificada:
fl=vxP = yiP

siendo para el caso de las desviaciones positivas ¥ > 1
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Como antes, en el equilibrio isotérmico, los lugares geométricos de los puntos representativos del
equilibrio son:

P = YixaPi +v5(1 —x4) P} 2.7)
1
p— (2.8)
A (1=ya)
wEh

Las desviaciones positivas se suelen dar entre compuestos con moléculas de distintos tipos que no
interaccionan atrayéndose entre ellas.

TEMPERATURE CONSTANT

Pressure

R+
@

-
Idea! pg

.(g) r,y*=mole fraction A :f)

Figura 2.5: Equilibrio L/V con desviacién positiva de la idealidad

Si lano idealidad es grande y las presiones de vapor de los componentes son suficientemente proximas
el diagrama isotérmico puede tener un maximo a una cierta concentracién dando lugar a un azeétropo
(del griego: Tpomoo = cambio, e = hervir, @ = negacidn, hervir sin cambio de composicién) de
minimo punto de ebullicién (es un minimo en el isobdrico).

Como se observa en la figura[2.6] para la mezcla azeotrépica (L) la composicion del vapor y el liquido
en equilibrio no cambian. Tiene ademd&s el menor punto de ebullicién para el rango de composiciones.
Las mezclas que quedan a la izquierda de este azedtropo tienen un vapor mas rico en el componente méas
volatil, pero para las que estdn a la derecha el vapor es mds rico en el menos voldtil. La importancia que
tiene la presencia de azedtropos en relacién a los procesos de separacion que se basen en el equilibrio
liquido-vapor es que constituyen una barrera para la separacién completa por técnicas simples.
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Figura 2.6: Equilibrio L/V con desviacion positiva de la idealidad y azeétropo de minimo punto de ebullicién
(Sulfuro de carbono - acetona)

Cuando la no idealidad consiste en mezclas con presién de vapor inferior a la de una mezcla ideal
(figura[2.7), se habla de desviaciones negativas. Las desviaciones negativas se dan entre moléculas de
dos tipos que se atraen produciéndose una interaccién que no se da cuando sé6lo hay de un tipo.

TEMPERATURE CONSTANT
Pa
r pvs. X
2
@ "
2 pVs.y
p q -
8 pA' vs.x
< )
Ideot Ideal Pg
Pn
E‘B vS. X
0 . . 1.0
r y*=mole fraction A
(®) a4 )

Figura 2.7: Equilibrio L/V con desviacién negativa de la idealidad
Como en el caso anterior, para desviaciones grandes y presiones de vapor parecidas, se puede llegar

a producir un azeétropo de méximo punto de ebullicion (figura[2.8)). Esta situacion es menos frecuente
en la naturaleza que la de los anteriores.
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Figura 2.8: Equilibrio L/V con desviacion negativa de la idealidad y aze6tropo de maximo punto de ebullicién
(Acetona - cloroformo)

Cuando las desviaciones positivas son muy grandes, para compuestos muy distintos, los liquidos
pueden no ser totalmente miscibles, apareciendo dos fases liquidas cuya composicion se representa en
los limites de solubilidad del diagrama.

Para mezclas con alta concentracién de uno de los componentes s6lo hay una fase liquida (como el
punto F en la figura[2.9), teniendo el mismo comportamiento que se ha visto anteriormente. Sin embargo
las mezclas con composiciones en el rango de los casos limites de solubilidad (entre puntos K y M del
diagrama), tienen la caracteristica de hervir a la misma temperatura (la de la linea KM) y con un vapor en
equilibrio de la misma composicion L. Para esta composicién de L se habla de un azeétropo heterogéneo.

Si aplicamos la regla de las fases a esa situacion de dos fases liquidas en equilibrio con un vapor:

F=3C=2
L=242-3=1

Por tanto, si se fija la presion, tanto la temperatura como las composiciones de las tres fases estan
determinadas.

La existencia de dos fases liquidas con diferente composicién y que se pueden separar por decantacién
puede ser una ventaja adicional a la del equilibrio L/V cuando se quieren obtener los componentes de
una mezcla puros.

El caso mis extremo es aquél en que los componentes son pricticamente insolubles (como una
mezcla de hidrocarburos y agua). Es el limite del caso anterior, donde los puntos K y M coinciden con
los componentes puros.

Aqui se puede considerar que cada fase-componente ejerce su presion de vapor sin ser influido por
el otro. Cuando la suma de ambas (P = P + Py) iguala la total comienza a hervir con un vapor cuya
composicion constante viene dada por la relacién de la presién parcial a la total y4 = P} /P. Mientras
que haya dos fases hervird a la misma temperatura y el vapor tendrd la misma composicion.

Se puede aprovechar esta caracteristica para vaporizar un hidrocarburo de alto punto de ebullicién a
una temperatura mucho mds baja, mediante la inyeccién de vapor.
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Figura 2.9: Equilibrio L/V con desviacion positiva de la idealidad y aze6tropo heterogéneo de minimo punto

de ebullicion

En la figura[2.10]se presenta un cuadro resumen con los distintos casos.
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Otro diagrama que se puede encontrar para un sistema binario es el de entalpia-composicién (Hxy).
En €1 se representan las entalpias de una mezcla en sus diferentes estados. Dos curvas importantes son
las de liquido y vapor saturados entre los que se encuentra la zona de mezclas bifasicas. Dentro de ella,
las rectas de reparto unen los puntos representativos del vapor y liquidos en equilibrio a la presién del
diagrama. A veces no se dibujan las rectas, sino una curva conjugada que permite trazarlas. Como se ve
en la figura, a partir de este diagrama se puede generar ficilmente el de equilibrio xy.

Pressure constant

H
N
Hg vs.y P
I =<
@«
~<

F

s

S 117
L. 4
\2\7 3
£ —
H vs.x ‘\—i
0 Xy 1.0
1.0
A )
Y
0]
O X[ R X 10

Figura 2.11: Diagrama entalpia - composicion para equilibrio L/V

En un diagrama entalpia-composicién es vdlida la regla de la palanca, pues se deduce de los balances
de materia y energia:

M+N=P (2.9)
Mzy +Nzy = Pzp (2.10)
Mhy; + Nhy = Php (2.11)
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Sustituyendo P del balance de materia global:

N(zy —zp) =M (zp — 2m) M_ZN—ZP_hN—hp_W 2.12)
N(hy—hp) =M(hp—hy) [ N zp—zu  hp—hy MP '
Despejando /p de esta dltima ecuacién vemos que se encuentra en la linea que une M y N:
hy —hy  hmzy —hvzy
hp = zp+ (2.13)
IN — M IN — M

2.1.2. Sistemas ternarios

Los diagramas triangulares nos sirven para representar los datos de equilibrio L/V de un sistema
ternario. Podemos hacerlo de varias formas. Una de ellas es situando las coordenadas de los puntos
representativos de las composiciones del liquido y vapor en equilibrio, uniéndolas por una recta (figura
[2.12(a)). Otra posibilidad, para un sistema a presién (o temperatura) constante, consiste en unir los
puntos de las superficies de saturacion a una temperatura (presién) dada. Esto es, el corte del plano 7 =
cte. (P = cte.) con las superficies de equilibrio (figura[2.12(b)).

a = nitrogen
79.2 K

o liquid mole fraction

p =131 kPa % vapor mole fraction E ' s V4

/d

A Yo
Avvvevev‘u P A, NAY

Z s | = - S
I 7 (TR
% I=S=== 7 =
925K 89.8 K
¢ = oxygen Xp — b= argon Figue ST. Canpertaon of Date wad e 6

(a) (b)

Figura 2.12: Diagrama triangular para equilibrio L/V de un sistema ternario. Pares de puntos en equilibrio

Otra forma es utilizar las coordenadas del diagrama triangular para las composiciones del liquido,
anadiendo lineas isotitulo (igual composicién) para el vapor en equilibrio con el liquido. Por ejemplo,
en la figura[2.13(a)] para un liquido de composicion N, = 0,2, O, = 0,5 y Ar = 0,3 tenemos un vapor
en equilibrio de composicién O, = 0,3, Ar = 0,27 y por diferencia N, = 0,43. Cuando el sistema no es
ideal, las lineas dejan de ser rectas [2.13(b)] y pueden aparecer aze6tropos que complican la lectura del
diagrama.
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a
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NN
< A%& 10
YRR

H,0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 H,S0,

oxygen argon .
c b » H2 501.

() (b)

Figura 2.13: Diagrama triangular para equilibrio L/V de un sistema ternario. Lineas isotitulo

Hay otras formas de caracterizar el equilibrio L/V de un sistema ternario en un diagrama triangular
—lineas de destilacion y residuo— que estudiaremos mds adelante. Ahora nos interesa mas conocer
distintos casos que se dan en la naturaleza como hicimos para los sistemas binarios y para ello resulta
util dibujar en tres dimensiones las superficies de punto de burbuja para una presién contante.

El primer sistema es ideal (figura [2.14)). En cada lado del tridngulo tenemos el sistema binario
correspondiente y en los puntos de los vértices la temperatura de ebullicién del componente puro. La
superficie es suave y se inclina desde el punto de ebullicién mds alto hasta el menor, que se dan en los
vértices. En éste y en los siguientes diagramas a es el vértice del componente de punto de ebullicién més
bajo, b del intermedio y ¢ del mds alto.

En el segundo sistema (figura[2.15) los componentes con los puntos de ebullicién menor e intermedio
forman un azeétropo de minimo punto de ebullicién y éste es el punto mas bajo de la superficie que tiene
forma de valle y cuyas dos vertientes tienen en comiin sus puntos mds alto y el més bajo.

Una situacién parecida (figura[2.16), pero que veremos es muy diferente desde el punto de vista de
las separaciones, la encontramos cuando el azeétropo pertenece al sistema binario de los componentes
de puntos de ebullicién méaximo e intermedio. Ahora las vertientes tienen diferentes sus puntos de mayor
temperatura.

Algo similar ocurre en el siguiente sistema (figura[2.17)), donde ahora el valle conecta dos azeGtropos
de minimo punto de ebullicién.

En el sistema (figura[2.18) cada binario forma un azeétropo de minimo punto de ebullicion, existiendo
un azedtropo ternario que es el de menor punto de ebullicién para todas las composiciones. Los tres
valles conducen a ese azedtropo ternario y cada ladera tiene un pico diferente.

En un sistema con dos azedtropos siendo uno de ellos heterogéneo (figura[2.19) tenemos un caso
parecido al de los dos homogéneos pero con una meseta correspondiente a la zona de inmiscibilidad.

El sistema de la figura tiene un azedtropo de méximo punto de ebullicién para el binario de
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oxygen
90.3 °C

p =1 bar

Figura 2.14: Superficie de punto de burbuja para equilibrio L/V de un sistema ternario.

heptane
98.0 °C

benzene
80.2 °C

_ cyclohexane
p =1 bar b 808 °C

B

Figura 2.15: Superficie de punto de burbuja para equilibrio L/V de un sistema ternario.

puntos de ebulliciéon minimo e intermedio. Una divisoria separa dos regiones con diferentes puntos
minimos.

Por dltimo se presenta una mezcla compleja con azedtropos binarios de minimo punto de ebullicién
y uno de méximo (figura[2.21)). Ademds hay un azeétropo ternario con forma de ‘montura’.

Para el mismo sistema se muestra (figura[2.22)) la superficie de puntos de rocio (y la parte vista de la
de burbuja). Estas se tocan en los azedtropos y en los componentes puros. En las lineas que los unen se
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cyclohexane
80.8 °C

tetrachlormethane
768 °C

Figura 2.16: Superficie de punto de burbuja para equilibrio L/V de un sistema ternario.

ethylbenzene
136.2 °C

Figura 2.17: Superficie de punto de burbuja para equilibrio L/V de un sistema ternario.

alcanza un minimo de separacién pero no llegan a tocarse.
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82.5 *C - 2—propanol benzene 80.2 °C

Figura 2.18: Superficie de punto de burbuja para equilibrio L/V de un sistema ternario.

118.0 'C  1-butanol

p =1 bar

Figura 2.19: Superficie de punto de burbuja para equilibrio L/V de un sistema ternario.

2.1.3. Otros sistemas multicomponente

Para sistemas de mds de tres componentes resulta dificil la representacion grafica. En general se
recurre al cdlculo matemaético utilizando los modelos termodindmicos apropiados como los de coeficientes
de actividad y ecuaciones de estado.

Estos modelos permiten componer los datos de los sistemas binarios para calcular el multicomponen-
te. Serfa muy dificil disponer de datos experimentales para la multitud de combinaciones que se pueden
dar en la prictica.
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81.6 °C acetonitrile

acetone

chl@form
p =1 bar b

G

Figura 2.20: Superficie de punto de burbuja para equilibrio L/V de un sistema ternario.

p =1 bar

chioroform
™ 612 °C

Figura 2.21: Superficie de punto de burbuja para equilibrio L/V de un sistema ternario.

Por ejemplo el modelo de Wilson para el coeficiente de actividad utiliza dos pardmetros para cada
par de componentes: Aj» y Az 1. Estos parametros se determinan en experimentos independientes y se
combinan para el caso multicomponente segtin la expresion:

XNk

ny=1-In{YxA,;|-Y — (2.14)
" (Z]: ! ']> Zk: XXM j
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p = 1bor

methanol
64.7 °C

acetone
56.2 °C

56.7 "CIH -

at-

i

Xq

c

Figura 2.22: Superficie de punto de burbuja para equilibrio L/V de un sistema ternario.

2.1.4. Fuentes de datos de equilibrio L/V

Una serie de libros ([8, [11} 9} [7}, [12]]) recogen datos de equilibrio L/V para un gran ndmero de
componentes, generalmente como sistemas binarios. De ellos la coleccion de DECHEMA [8]], accesible
electrénicamente por la red (pagando), es la mayor y més actual.
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'NITROGEN(1) - OXYGEN(2)

CATA FROM 0ODGE.B.F.:CHEM.MET.END.VOL.35.P.82211928

Xy Y, TenperaTure [T | Pressure [nnHel
0.0500 0.1980 -180.28 380.00
0.1000 0.3545 ~191.53 380.00
0.2000 0.5585 -193.53 380.00
0.3000 0.68S0 | -185.13 380.00
0.4000 0.7705 -186.45 380.00
0.5000 0.8313 -197.56 380.00
0.8000 0.8784 -198.50 380.00
0.7000 0.9158 -188.30 380.00
0.8000 0.9476 -200.00 380.00
0.9000 0.9751 -200.80 380.00

ANTOINE CONSTANTS

C oMPONENTS A B ; - C
1 6.86606 308.365 273.200
2 6.98983 370.757 273.200
i-0 T T T | T T 1 .

r ’ N WILSON PRRAMETERS

.8 ’ - Az = 2.23993
A21 = 0.17840

©

ERROR™ ON WILSON EQUATION
Y1 ¢ 0.0105

—_—
Y1
o
o
T
Ll

0.4 - N TCcl ¢ 0.11
© JBSERV 1A )
0.2 UBSERVED DATA | * S|Yicac — Yioes|
— WILSON EQUATION Data POINTS
o P W SN NN AN SN N N > I Teate — Tossl

Darta poINTS

"FIG. "X - Y CURVE .
M.HIRATA ano S.CHE

Figura 2.24: Datos de equilibrio liquido/vapor en Hirata
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2.1.5. Sistemas multifasicos

En ocasiones en el equilibrio hay mds de dos fases presentes. El caso mas comiin es el del equilibrio
liquido-liquido-vapor. El célculo en estos casos se hace con ecuaciones similares a las del equilibrio
bifasico afiadiendo relaciones de equilibrio y suma por cada fase adicional.

Naturalmente, el cdlculo es mds dificil entre otras cosas por la dificultad de saber cudntas fases hay
presentes, lo que introduce un caricter discreto al cambiar las ecuaciones vélidas.

2.1.6. Sistemas liquido/gas. Absorcion

Se suele distinguir entre vapor y gas con el criterio de encontrarse por debajo o por encima de la
temperatura critica. Asf los gases no pueden condensar, pero pueden ser disueltos en un liquido. Este
fendmeno es el que se llama absorcién y el contrario desorcién o agotamiento (stripping).

Los datos de equilibrio de absorcién experimentales se representan en graficas como la de la figura.
En cierto rango de concentraciones pueden ajustarse a ecuaciones como la ley de Henry:

1 H;
X = EyiP = K; = ?’ (2.15)
300
50,,10°C
8
250 -
P [ nns,30°C
£ 200

// 1/
4

NH3,10°C

" partial pressure of solute in gos

50H

p_=
Nb
\

HCL,10%C
%

o] 0.05 0.0 0.15 0.20
x = mole fraction of solute in liquid

Figura 2.25: Equilibrio L/G. Datos de absorcién
En muchos casos a bajas concentraciones se puede considerar que la absorcién de cada componente

es independiente de la de los demds, aunque haya que aplicar reglas de mezcla en la ley de Henry para
tener en cuenta los diferentes componentes del liquido.
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Un caso importante de la absorcion se da cuando ocurre una reaccioén quimica del soluto en la fase
liquida, lo que aumenta la cantidad absorbida.

mole fraction per atmosphere

1
H

Values of

L S| ‘
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100
Temperature, °C

Figura 2.26: Absorcion. Variacion de la constante de Henry con la temperatura

2.2. Calculo grafico elemental de equilibrio L/V

En los diagramas que se han visto en apartados anteriores se pueden realizar graficamente célculos
de equilibrio.

En la figura[2.27]tenemos un diagrama T'xy del equilibrio L/V para un sistema binario. Consideremos
la mezcla F que tiene una composicién media de z = 0,55 del componente mds volatil, que es el que se
suele representar —el otro se obtiene por diferencia. La temperatura de la mezcla es 225 °C.

Como se ve, en estas condiciones nos encontramos en la zona de dos fases, por lo que la mezcla
se encontrard repartida entre un liquido L de composicién x y un vapor V de composicién y. Las
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composiciones las leemos directamente del diagrama y lo inico que nos queda por determinar son las
cantidades de liquido y vapor presentes. Esto se puede hacer de manera analitica o grafica planteando los
balances de materia, lo que nos conduce de nuevo a la regla de la palanca:

F=L+V (2.16)
Fz=Lx+Vy 2.17)

Eliminando F con el balance de materia total:

(L+V)z=Lx+Vy (2.18)
Liz—x)=V(y—2) (2.19)
V_zzx_LF (2.20)

Si se bajara la temperatura la cantidad de vapor irfa disminuyendo hasta llegar al punto de burbuja M
en el que sélo tenemos liquido saturado. Por debajo de la temperatura de burbuja tendriamos liquido
subenfriado. De la misma forma, si aumentamos la temperatura desde F la fase vapor aumenta hasta que
es la inica en el punto de rocio NV, a partir de la cual se tiene vapor sobrecalentado.

En un diagrama xy (para el mismo caso) también se pueden realizar calculos de equilibrio, aunque la
informacién de temperatura se haya perdido. Una de las aplicaciones es el célculo de las composiciones
de las fases en equilibrio conociendo el porcentaje de la fase vapor sobre el total y =V /F.

Como linea auxiliar se dibuja la diagonal y = x. Las ecuaciones del cdlculo son, como no, las de
balance:

F=L+V (2.21)
Fz=Lx+Vy (2.22)

Ahora eliminamos L con el balance de materia total:

L=F-V (2.23)
Fz=(F—-V)x+Vy (2.24)
F-V \%
=7 x—l—fy—(l—l//)x—i-l//y (2.25)
1— _
y:z_( ‘/’>xzz+<w 1>x (2.26)
74 4 14 4

Esta es la ecuacion de una recta que pasa por (z,z) y tiene pendiente (Y — 1)/y. La interseccién con la
curva de equilibrio —la otra ecuacién que deben cumplir las composiciones— nos da las soluciones x e

y (figura[2.28).
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Figura 2.27: Célculo en diagrama Txy
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Figura 2.28: Célculo en diagrama xy
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2.3. Equilibrio de fases en sistemas multicomponente

Un sistema estd en equilibrio cuando no experimenta cambios al transcurrir el tiempo. Para un
sistema en equilibrio con F fases e I componentes, sin campos de fuerza externos ni restricciones a la
transferencia de materia o energia entre las fases, se cumple:

1. Equilibrio mecénico:
pll —pl2l ... _plFl _p (2.27)

2. Equilibrio térmico:
Tl 7l .. _7lFl_ T (2.28)

3. Igualdad de potencial quimico para cada componente i:

u,-m - u}ﬂ (2.29)

i

Centrandonos en el equilibrio bifdsico liquido/vapor, cumpliéndose las dos primeras condiciones, el
criterio de equilibrio de fases se expresa como:

que se suele transformar a su equivalente en términos de fugacidad, que tiene mds sentido fisico y es
mds comoda en los célculos:

fiL — fiV (2.31)
Recordemos que la relacién entre el potencial u; y la fugacidad es:
— *(pl Ji
wi=g (P T)+RTIn pu (2.32)

siendo g7 la funcién de Gibbs molar del componente i puro en el estado de gas ideal a la presiéon P*
(normalmente 1 bar o 1 ata) y la temperatura T de la mezcla. La fugacidad (que no es una propiedad
parcial) de un componente en una mezcla real de gases cumple:

lim —=1 (2.33)

esto es, se puede identificar con una presion parcial para bajas presiones. Cuando estas condiciones no
se dan la relacion es el coeficiente de fugacidad del componente en la mezcla:

fi
L= 2.34
0= (2.34)
Por otro lado, recordando la mezcla ideal de Lewis-Randall:
fi=xif" (2.35)
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siendo fiD la fugacidad del componente puro a la presion y temperatura de la mezcla en el mismo estado
de agregacion. Para un liquido estable:

%w-wuw>
RT

fFHPT) = ¢[.V’SPf(T)e< (2.36)

donde vk es el volumen molar del liquido, P’ la presion de saturacién del componente iy ¢iv7s el
coeficiente de fugacidad del componente como vapor saturado a la temperatura 7. El término:

(%W—wuw)

RT (2.37)

es el llamado factor de correccién de Poynting, cuyo valor es en muchos casos aproximadamente la
unidad para bajas presiones. Por ello, a baja presion y mezcla ideal:

L P_S
L fl i
S === 2.38
o= 5= (2.38)
Como el uso del coeficiente de fugacidad —obtenido de una ecuacién de estado— no da buen
resultado, para liquidos se utilizan las actividades y los coeficientes de actividad, definidos como:

L=abfol = ylx (2.39)

con y* = y¥£(P, T,x), esto es, funcién de datos que podemos medir. Hay varios modelos para calcular
el coeficiente de actividad (Wilson, NRTL, UNIQUAC, etc) con hipétesis de desarrollo y campo de
aplicacién diferentes.

Para una mezcla ideal ¥~ = 1. Es necesario recordar que la igualdad de actividades de un componente
para todas las fases en el equilibrio s6lo se cumple si son del mismo estado de agregacién.

2.3.1. Relacion de equilibrio

La relacién de equilibrio es el cociente de las fracciones molares de un componente en dos fases:

Yi
Xi

K;

(2.40)

En funcién de la manera en que se calcule la fugacidad de los componentes, la ecuacién del equilibrio
de fases se puede escribir de distintas formas, por ejemplo:

Y (P.T,x)x;P(T)IL(P,T) = ¢ (P,T,y)y:P (2.41)

que reordenada para dar la relacion de equilibrio resulta:

i - P11;
PO i (2.42)
Xi (Pi P
donde:
(Vﬂp - P,-S(T)])
L(PT) = ¢/ RT (2.43)
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El uso de K; = K;(P,T,Xx,y) es ttil en la presentacion de los célculos, pues remite a un célculo de
propiedades fisicas que puede ser muy complejo pero del que sélo nos interesa ese resultado.

En funcién de los modelos que utilicemos para la representacion de las propiedades fisicas de las
fases obtendremos diferentes expresiones de la relacién de equilibrio:

1. Ambas fases con coeficiente de fugacidad . Usada para hidrocarburos con ecuacién de estado:

L
Ki= ¢—’V (2.44)
9;
2. Bajas presiones. Fase vapor como gas ideal y I1;(P,T') igual a la unidad:
L ps
K; = %L L (2.45)

p

3. Baja presion y disolucién ideal. Se deduce de la combinacién de las leyes de Dalton y Raoult:

P?
K = ?f (2.46)
Ley de Dalton
I
P= Z P (2.47)
i=1
b =yP (2.48)
Ley de Raoult
P =x;P (2.49)
4. Ley de Henry (P; = x;H;) a baja presion, para componentes incondensables:
H;
K= 7 (2.50)

La ley de Henry aparece frecuentemente expresada de otras maneras, en particular como x; = PH/,
por lo que hay que tener especial cuidado para evitar errores en los calculos.

El cociente de las relaciones de equilibrio para dos componentes de una mezcla es una medida del
grado de separacién. Cuando se trata del equilibrio L/V se conoce como volatilidad relativa:

K yi/xi

OCij = —=

Ki  yj/x
Cuanto mayor sea ¢;; (con K; > K;) mas fécil es la separacion. Si el valor es 10.000, se puede conseguir
una separacion casi total en una sola etapa de equilibrio. Si es proxima a 1, necesitaremos muchas y es
probable que otro método resulte mas eficiente. Para mezclas ideales en ambas fases:

(2.51)

PS

= (2.52)
J
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2.3.2. Ecuaciones para el calculo de equilibrio

El célculo de equilibrio es un elemento fundamental en el disefio y anélisis de operaciones de
separacion. Se pueden plantear diferentes casos en funcién de los datos y el resultado que nos interese.
El mds elemental seria aquel en el que conocemos la composicién de algiin componente en una de las
fases y queremos saber la correspondiente en la otra, lo que determinamos directamente —supuesta
conocida— con la relacién de equilibrio. Asi:

yi=Kixi xi=— (2.53)

En realidad para poder usar la expresioén anterior debemos conocer el valor de las composiciones
en alguna fase y el valor de la relacion de equilibrio, lo que implica un célculo previo. Si no lo hemos
hecho, el cdlculo més sencillo consiste en determinar las composiciones en equilibrio cuando se conocen
la presién y la temperatura. Las ecuaciones que se plantean son:

y,-:K,-xi izl,...,l (254)
in =1 (2.55)
Y yi=1 (2.56)

Si la relacién de equilibrio no depende de las composiciones se trata de un sistema lineal, que se
complicaria en caso contrario. Con la solucién se pueden trazar las curvas de equilibrio. Las condiciones
de equilibrio mecénico y térmico que se hacen explicitas en el caso siguiente se suponen cumplidas.

El caso en el que se considera el equilibrio en un sistema abierto —similar formalmente al de un
sistema cerrado cambiando los flujos por masas y energia— se le suele llamar también flash por la
operacion en la que la alimentacién es dividida en dos (o més) fases, liquida y vapor, de composicién
diferente que estan en equilibrio.

V,y,h,
F,z,h. PT
— <
Q -
L,x,h,

Figura 2.29: Etapa de equilibrio (flash)

Las unidades reales pueden ser una unica etapa o, mas frecuentemente, varias dispuestas para
conseguir el grado de separacion deseado.

El modelo matematico que se resuelve para un célculo de equilibrio se compone de elementos ya
conocidos. Particularizando para el equilibrio liquido-vapor (L/V):
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1. Balance de materia

a) Total:
F=L+V (2.57)
b) Por componentes:
Fzi=Lx;+Vy; i=1,...,1 (2.58)
2. Balance de energia
Fhr +Q = Lh; +Vhy (2.59)
3. Equilibrio
a) Mecanico:
P/=P.=P (2.60)
b) Térmico:
Ty=1T.=T (2.61)
¢) De fases:
yi:Kixl- izl,...,l (262)
4. Suma de fracciones molares:
Y vi=1 (2.63)
i
Z xi=1 (2.64)
i

La relacién de equilibrio y las entalpias son funcién de otras variables:

K; = K;(P,T,x,y) (2.65)
he = hp(Pr, Ty, 2) (2.66)
hi = hy(P,T,X) (2.67)
hy = hy (PT,y) (2.68)

2.3.3. Calculo algebraico del equilibrio bifasico

Como primer paso, vamos a determinar los grados de libertad de las ecuaciones planteadas en el
apartado[2.3.2}

F=L+V
FZi:in+Vyi
Fhp+Q=Lh;+Vhy
yi = Kix;

Yiyi=1

Yixi=1

Ecuaciones 21

_|_>—‘>—AN>—AN>—A
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Si analizamos las ecuaciones anteriores descubriremos que no son independientes. En efecto, co-
nocidas z; con Y ;z; = 1, la sustitucién de las sumas de composiciones en la suma de las ecuaciones de
balances por componentes producen el balance total:

FYz=LY x;i+V) yi=F=L+V (2.69)
i i i

Por tanto debemos eliminar una de las ecuaciones, por ejemplo el balance total o el balance para uno de
los componentes. En el método de Rachford-Rice que utilizaremos se elimina una ecuacion restando los

sumatorios de composiciones:
Y yi—Yxi=0 (2.70)
i i

Esta eleccidn no es intuitiva, pero proporciona buenas caracteristicas a la hora de resolver las ecuaciones
COmo veremos.

Por tanto tenemos 2/ 4- 3 ecuaciones.

Dado que la relacién de equilibrio y las entalpias son funcién de otras variables:

K; = K;(T,P,x,y) 2.71)
hp = hp(Tp, Pr,z) 2.72)
h, = hy (T, P,x) (2.73)
hy = hy(T,P.y) (2.74)

y suponiendo conocida la corriente de alimentacion: F, Tg, Pr,z nos quedan las siguientes variables:

T,P 2
LV 2
Xis Vi 21
0 1

Variables 2I+5

Los grados de libertad resultantes son 2, que son las especificaciones que podemos imponer en el
calculo. No todas las combinaciones son posibles (por ejemplo no podemos fijar L y V) y estudiaremos
los casos mds comunes, que sirven de pauta para otros. Comenzaremos con simplificaciones, para acabar
en el caso mds general.

Flash isotermo con K; independiente de la composicion. Especificacion de Py T

Las ecuaciones que queremos resolver son:

F—(L+V)=0 (2.75)
Fzi— (Lx;+Vy;) =0 (2.76)
Fhp+Q— (Lhy+Vhy) =0 .77
O — 2.78)

Zyi — in =0 (2.79)
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Este sistema (con su célculo incluido de las propiedades fisicas) se puede ver de forma global como:
F(L,V,x,y,0)=0 (2.80)

y aplicar un método general para sistemas de ecuaciones no lineales como el de Newton. Sin embargo, a
no ser que proporcionemos valores iniciales muy cercanos a la solucién, la convergencia puede ser dificil.
Por ello hay que adoptar métodos de solucién especificos. El mds utilizado es el de Rachford-Rice,
donde supondremos que las relaciones de equilibrio son independientes de las composiciones (y por
tanto constantes al haber fijado Py T), lo que ocurre en sistemas ideales.

El método manipula las ecuaciones para obtener una expresion en funcién de la relaciéon V /F = y.
En primer lugar despejamos z; en el balance de componentes y L en el total (2.75), sustituyendo
en el primero:

L \%
Zi= fx,-—kfy,- (2.81)
L=F—V (2.82)
F-V \% Vv Vv
4= XNt pyi= (1—F>Xi+FYi:(1—W)Xi+‘I/yi (2.83)

En esta ultima expresion sustituimos y; con la ecuacién (2.78) despejando x;:

Zi = (1 — l[/) xi + yKix; (2.84)
Zi

Sustituimos ahora x; en la ecuacion del equilibrio:

K;z;

(Ki— )y +1 (250

Vi =

y sustituimos las dos dltimas expresiones en la diferencia de sumatorios:

B K;z; Zi _ (Ki—1)zi _
;y"_zi'x" _; (Ki—y+1 -1 (Ki— Dy +1 =L (Ki— )y +1 =0 (2.87)

i i

una ecuacion con la Gnica incégnita y.
Los pasos del célculo son:

1. Resolver la ecuacion:

(Ki— 1)z
=) — /= (2.88)
Fy) ~ (Ki— 1)y +1
cuya Unica incégnita es y = V /F. Por ejemplo con el método de Newton.
2. Calcular los caudales de salida:
V =wyF (2.89)
L=F-V (2.90)
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3. Calcular las composiciones en equilibrio:

<i

Xi= o 291
yi = Kixi (292)
4. Calcular el calor aportado:
Q=Lhy+Vhy —Fhr (2.93)

Comentarios:

= La ventaja de esta forma de resolverlo es que la funcién f(y) elegida tiene buenas caracteristicas
para su solucidn:

1. Su derivada:

, (Ki—1)%z
S ==Lk Ty 1P

es siempre negativa, indicando que es una funcién mondtona, con una tinica raiz, sin maximos
ni minimos locales (figura[2.30).

(2.94)

0.8

0.6

0.4

021

i i i i i i i i i
0 01 02 03 04 05 06 07 08 0.9 1
v

Figura 2.30: Funcién f(y) para la eliminacién de Rachdford y Rice

Esto no ocurre con otras funciones posibles como la deducida de eliminar } x;, =10) y; =1
(figura 2.31). Por ejemplo, la primera tiene siempre una raiz en cero y un minimo local que
puede dar problemas de convergencia.

2. La variable de iteracién V /F estd acotada entre 0 y 1. Si se elige por ejemplo L/V, ésta
puede variar entre 0 e oo.

3. La funcién es bastante lineal.

» Una de las formas de resolver (2.88) es el método de Newton —también llamado de Newton-
Raphson. Este método se deduce del desarrollo de la funcién en serie de Taylor respecto a un
punto, truncando a partir de los términos de segundo orden:

fx+Ax) = f(x)+ f(x)Ax =0 (2.95)
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0.1 0.2 03 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1 o 0.1 0.2 03 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1

(@ (b)

Figura 2.31: Funcién f(y) eliminando (a) Yx;i =1y (b)) Yy, =1

Si la funcién es suficientemente lineal y estamos cerca de la solucion, los términos superiores son
despreciables y podemos encontrar la solucién despejando de la aproximacion:

W
Mx=—503 (2.96)

Si este valor no es suficientemente bueno, podemos aplicarlo otra vez para aproximarnos mds a la
solucién exacta —orden de convergencia cuadratico— con la férmula iterativa:

_ f(xn)
I (xn)

Xp+1 = Xy (2.97)

Cuando la funcién es fuertemente (incluso no tan fuertemente) no lineal o el valor inicial no
estd cerca de la solucién el método diverge o converge a una solucién no deseada también muy
rapidamente.

Hay mds métodos para hallar la solucién de una ecuacién en una incégnita como el de la biseccion,
secante, Regula Falsi, variantes del de Newton, etc.

(Cudndo se para la iteracién? Podemos pensar en dos criterios: que el valor de funcién esté
préximo a cero (f(x,) < €) o que el nuevo valor de la raiz no varie apenas respecto al dltimo
(|xn+1 — xn| < €). En general, por separado los dos pueden conducir a un error. Para el cédlculo de
equilibrio un criterio recomendado es:

|Wn+l_‘//n|

n

< 0,0001 (2.98)

= Una dificultad adicional es que las ecuaciones del equilibrio de fases son validas si hay dos fases,
lo que no tenemos garantizado segun las especificaciones. Por ello debemos comprobar que hay
una raiz para V /F entre 0 y 1. Un criterio que se puede deducir del cdlculo para punto de rocio y
burbuja que veremos mds adelante se basa en el cédlculo de la funcién paray =0y y=1:
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f0)=Y,Kizi—1 f(1)=1-Y,z/K; Estado

<0 <0 Liquido subenfriado

=0 <0 Liquido saturado

>0 <0 Mezcla de liquido y vapor
>0 =0 Vapor saturado

>0 >0 Vapor sobrecalentado

En esta tabla observamos que si todas las relaciones de equilibrio son mayores que 1 se tendra
vapor sobrecalentado y que si todas son inferiores a 1 la condicién serd de liquido subenfriado.

Flash isotermo con K; dependiente de la composicion. Especificacion de Py T

En general, y particularmente cuando el sistema se aleja de la idealidad, la relacion de equilibrio
depende de la composicion de las fases y por tanto (2.88) no se desacopla, debiendo resolver el sistema
de 2/ 4 1 ecuaciones y variables:

Ki—1)z
f(l[/,X,y) :;(Kv(l_l)l;j_l:

Zi 0 i1 / (2.99)
. T — 1=1,...,
(Ki—1)y+1
y,-—K[x,-:O izl,...,l

Xi—

Lo que podemos reescribir como:
f(¥)=0 (2.100)

con ¥ = [y, x,y], que podriamos intentar resolver con el método de Newton multivariable:

W, =%, - J (W)W, (2.101)

f

siendo J7!(W¥,) = — el jacobiano del sistema.
omly_y

Sin embargo, no es tan buena idea como parece. En primer lugar, debemos darnos cuenta que la

mayor parte del cdlculo se encuentra en las propiedades fisicas, que estdn representadas aqui por las
relaciones de equilibrio K;. Detras de estas letras hay muchas operaciones en pasos intermedios, con
funciones muchas veces complejas.

El célculo del jacobiano significa inicialmente la determinacién de (27 + 1)? derivadas parciales.
Las derivadas respecto a ¥ se anulan salvo en la Ginica ecuacién en que aparece, f, donde tenemos la
expresion analitica . La parte costosa es la evaluacién de las 212 derivadas de K; respecto a las
composiciones que, salvo si se tiene un sistema optimizado de diferenciacién automética o la expresién
analitica, muy probablemente se aproximaran por diferencias finitas. Todo esto para cada iteracion del
método de Newton.

En la practica se emplean diferentes estrategias con las que, segtin los casos, se obtienen buenos
resultados intentando evitar en lo posible el nimero de evaluaciones de las funciones K;. Conviene decir
aqui que el célculo de equilibrio no es un problema trivial si no nos limitamos a casos concretos y que
esta exposicion sélo tiene un carécter introductorio.
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En la figura [2.32] se presenta un método sencillo —una variante del de sustitucién directa— que
puede no ser rdpido o no converger. Los nuevos valores de las composiciones se calculan a través de su
normalizacioén, es decir, haciendo que sumen 1. (Nétese que se usa el subindice n para las iteraciones de
las composiciones y el subindice i para los elementos del vector de composiciones).

La dificultad que se cit6 en el apartado anterior referida a la existencia o no de dos fases, aqui se
multiplica, pues en funcién de valores intermedios de las composiciones, puede cambiar el nimero de
fases, produciéndose una discontinuidad que complique la convergencia.

Una comprobacién elemental, en cualquier caso, es determinar los puntos de burbuja y rocio de la
alimentacién para saber si en las condiciones de T y P especificadas tendremos dos fases o sélo una.

Punto de burbuja. Especificacionde P (o T)yV /F =0

En los cédlculos de punto de burbuja se puede determinar la temperatura que a una presion P tiene el
liquido saturado de una composicién z o la presion del mismo para una temperatura 7 .
En ambos casos y =V /F =0y la ecuacién (2.87) queda como:

Y (Ki—1)zi= ZK,Z, Zz, —0:>ZK,ZL =1 (2.102)

]

Segtin la variable especificada, ésta es una funcién de T o de P y la podemos resolver por un método
iterativo.

Para que la convergencia sea mds rapida, se puede tener en cuenta que K; tiende a variar segtin 1 /Py
e!/T por lo que se puede transformar la funcién inicial para que sea més lineal.

= Para calcular la temperatura de burbuja podemos usar:

T)=In (ZK,-z,-> =0 (2.103)
i
0 mejor aun:

=1In (ZK,-z,) =0 (2.104)

= Para la presién de burbuja:
3(1/P) ZK,z, -1= (2.105)

Si las relaciones de equilibrio no dependen de la composicién, las expresiones anteriores son las
Unicas que se resuelven. Si, como en el caso més general, las K; dependen de la composicién se puede
anidar el anterior cdlculo en otro similar al de la figura [2.32] si bien ahora sélo serd incégnita la
composicion del vapor en equilibrio.

Punto de rocio. Especificacionde P (o T)y V /F =1

En los célculos de punto de rocio se puede determinar la temperatura que a una presion P tiene el
vapor saturado de una composicién z o la presién del mismo para una temperatura 7'.
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Datos iniciales:

F, TP,z TP

Estimacién inicial de x, y:
ex=y=z

Estimacién de nuevos x, y:
ej: X = X,/2x; > K= K(T,P,x,y)
Y=y, 2y,

Calculo de v iterativamente con
la funcién de Rachford-Rice

Calculo de nuevos x, y

NO
Comprobar convergencia de las

composiciones:
I (1Xy =X, Y g - Y ) <&

Figura 2.32: Diagrama de flujo para célculo
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Ahora y =V /F =1y la ecuacién (2.87)) queda como:

(Ki— Dz« z B i
ZT_;E—;@_O:;E—I (2.106)

i

Como en el punto de burbuja, ésta es una funcién de T o de P y la podemos resolver por un método
iterativo, con posibles transformaciones para acelerar la convergencia:

= Para calcular la temperatura de burbuja podemos usar:

fi(T)=1n (Z ;) =0 (2.107)

0 mejor aun:
<i
£(1/T)=1n (ZK) =0 (2.108)
= Para la presion de burbuja:
Zi
f3(P)=ZE—1=0 (2.109)

(no es 1/P pues K; aparece en el denominador).

El anidamiento en un bucle para la composicién es similar al caso del punto de burbuja.
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Sistemas multietapa

Un sistema de separacién multietapa es un grupo de etapas de separacion, normalmente de equilibrio,
conectadas de cierta manera a fin de:

1. Conseguir una separacién que no se puede alcanzar en una etapa.
2. Reducir la cantidad de agente separador necesaria para la separacion.

Aunque en la realidad no se alcance el equilibrio en las etapas, en el modelo ideal m4s utilizado para
el disefo y andlisis se suele considerar que si.

La configuracién fisica de los equipos de separacién muestra frecuentemente las distintas etapas. Por
ejemplo, en la unidad de extraccion L-L de la figura[3.1| podemos distinguir tres etapas compuestas cada
una por un mezclador donde se ponen en contacto las dos fases liquidas y un sedimentador donde se
separan por decantacion, idealmente en equilibrio.

Stage Stage Stage
1 2 3

Final
extract

£ £ £

Mixer = Mixer Mixer
Settler Settler Settier
i Final
R Ry Ry raffinate
Feed ] Solvent

Figura 3.1: Grupo de mezcladores-sedimentadores para extraccion liquido-liquido

De la misma forma, en las columnas de platos (figura[3.2)) que se usan para destilacion, las etapas se
corresponden con los platos. En cada uno, el liquido que llega del plato superior discurre por el plato
—que puede ser una bandeja con perforaciones— hasta el extremo opuesto donde cae por el vertedero al
plato inferior. El vapor que asciende, pasa a través de las perforaciones de los platos —impidiendo que
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el liquido caiga por ello— poniéndose en contacto con el liquido para que se produzca la transferencia
de materia antes de pasar el plato superior. Dependiendo de los componentes y condiciones de operacién
las concentraciones en las fases que abandonan el plato pueden estar en equilibrio, ser peores o mejores
que éste —mejores respecto a la etapa de equilibrio ideal, més adelante se verd por qué. La relacién
entre lo obtenido y el supuesto equilibrio serd la eficacia.

vapor to
condenser
reflux from = d
condenser —%
o/ e
Sy - c
\ 3
AL d
b -
e
liquid feed/'q

vapor from
reboiler

liquid to
reboiler

Figura 3.2: Columna de platos

Otro tipo de columnas usadas en destilacion son las de relleno (figura[3.3)), en las que el vapor que
asciende y el liquido que baja lo hacen a través de un medio continuo (el relleno) que proporciona una
alta superficie de contacto. Aqui resulta dificil hablar de etapas puesto que la separacion se hace a lo
largo de un lecho donde no hay compartimentos que se puedan identificar con etapas de equilibrio.

Se utilizan dos métodos para tratar estos equipos donde también se consiguen los dos objetivos de
los sistemas multietapa:

1. Integrando las ecuaciones diferenciales de transferencia de materia (lo que llamaremos modelos
de transporte) a lo largo del medio continuo.
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vapor to
condenser

reflux from
condenser

vapor from
reboiler

liquid to
reboiler

Figura 3.3: Columna de relleno

2. Aplicando los métodos de etapas de equilibrio y relacionando de forma empirica una etapa con
una altura de relleno (altura equivalente de una etapa tedrica).

En apartados siguientes se esbozaran los fundamentos de ambos.

3.1. Modelos de sistemas multietapa

Como se acaba de decir, podemos distinguir fundamentalmente dos formas de modelizar los equipos
utilizados en separaciones por transferencia de materia. Ademds cabe considerar un tercer caso que
mezcla equilibrio y transporte. Por tanto, los modelos que nos encontramos son:

1. Modelos de equilibrio, donde suponemos que en cada etapa se alcanza el equilibrio. Esta idealiza-
cién viene sugerida por la misma estructura fisica de los equipos de separacion, compartimentados

en recintos donde se puede alcanzar el equilibrio y separar las fases para ser conducidas a las
siguientes etapas.
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Por otro lado, los métodos de célculo para regimenes estacionarios resultan relativamente comodos
y conocidos. Para compensar las desviaciones del equilibrio se utiliza el concepto de eficacia,
fraccién de la separacion que se alcanzaria si fuera ideal.

. Modelos de transporte o cinéticos (rate, non-equilibrium), donde se utilizan directamente las

ecuaciones que representan la velocidad de transferencia de materia. Tradicionalmente, se han
aplicado a los equipos donde no se reconocia una estructura definida de etapas, como las torres de
relleno, en las que el medio es continuo.

Paradéjicamente, dada la comodidad y el desarrollo de los modelos de equilibrio asi como la
incertidumbre en la determinacion de los pardmetros cinéticos, es normal calcular los equipos de
estructura continua con modelos de equilibrio aplicando el concepto de «altura equivalente del
plato tedrico».

. Modelos mixtos. Ultimamente se estan aplicando métodos de transporte a equipos donde hay

etapas, de forma que no es necesario utilizar eficacias (empiricas) cuando hay desviaciones
del equilibrio. En esencia, para cada etapa se considera que hay equilibrio en la interfase pero
resistencia al transporte (de materia y de energia) en las peliculas adyacentes.

La contrapartida es que se trata de modelos mas complejos y para los que se necesita conocer mas
datos, como los coeficientes de transferencia.

3.1.1. Disposiciones de flujo

Las etapas de un sistema de separacion se pueden conectar de diferentes formas. Distinguiremos tres

disposiciones de flujo bdsicas: paralelo, cruzado y contracorriente.

|

Water and Water and
Fox'® dioxane dioxane
Ard g N feed feed y
B
Water and Pure )
dioxane i (i
feed befr;fa%ne 1/2 of Fae Fake Extract
pure benzene ¢
feed Extract 1
Stz‘:ge 5 Stage 5 Stage
5/2 1 ) 1
(1 m [
X Y 1) (n
8 4 8 1/2 of X8 X's y@
Y pure benzene \ J 18
feed Extract 2
Stazge > Stage 5 Stage
¥'s

Raffinat E i i 1

affinate xtract Raffinate Raffinate Pure
\ benzene

(2) (R) (2) feed

X = X 8 Yy o X(g) - X(g) X‘g) - XUB?) s

(a) (b) (c)

Figura 3.4: Sistema multietapa con flujos (a) paralelo, (b) cruzado y (c) contracorriente
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Flujo en paralelo o equicorriente

En esta disposicién (figura[3.4(a)), las dos salidas de una etapa alimentan la siguiente. Realmente,
si las corrientes de salida estdn en equilibrio, seguirdn estdndolo en las siguientes (manteniéndose la
presién y temperatura iguales) por lo que cualquier nimero de etapas seria equivalente a una sola de
equilibrio.

En la prictica, varias etapas en paralelo pueden significar la provisién de mayor tiempo de residencia
para que realmente se alcance el equilibrio.

Flujo cruzado

En el flujo cruzado (figura [3.4(b)), una de las corrientes va pasando sucesivamente por todas las
etapas, mientras que la otra fase se aporta a cada etapa sin ser conducida a otras. En el flujo cruzado se
consigue una separaciéon mayor que en una sola etapa, para las mismas condiciones globales —Ia misma
adicién de agente separador o energia.

Flujo en contracorriente

La disposicion en contracorriente (figura [3.4(c)) mueve en sentidos contrarios las dos corrientes
separadas de cada etapa. De esta forma conseguimos aproximarnos a las condiciones de una salida en
equilibrio con la alimentacidn al sistema, lo que seria nuestro limite en la separacién por este método.

La disposicion de etapas en contracorriente resulta la mds eficaz de las tres consiguiendo una mayor
separacion o un menor consumo de agente separador, como se muestra en la comparacién de la figura
3.5

99.9 T T I
99.8 —

99.5 - Countercurrent flow _

© ©
© ©
T

©
@
I

Crosscurrent
flow

©
o
I

80
70
60 |- —
50 |- —
40 [~ 1
30 -]
20— —
10 | | |

1 2 3 4 5

Number of equilibrium stages

Cocurrent flow

Percent extraction of p-dioxane
(probability scale)

Figura 3.5: Rendimiento para las distintas disposiciones de flujos
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3.1.2. Analisis de grados de libertad

El elemento constructivo de un sistema multietapa es la etapa de equilibrio, lo que en destilacién
se conoce como plato tedrico (por suponerse que idealmente se alcanza el equilibrio). Para modelos de
equilibrio, las ecuaciones que lo modelizan son las ya estudiadas del cdlculo de equilibrio.

La combinacién de varias de estas etapas constituye un sistema de ecuaciones no lineales cuya
solucioén resulta dificil en general. Gran parte de los métodos que se han propuesto para el cilculo de
equipos de separacién, y que estudiaremos en los siguientes capitulos, no son mas que estrategias, a
veces con simplificaciones, para resolver de forma nimerica o grafica el sistema que vamos a plantear
ahora .

Otro aspecto importante que antecede a la solucion del sistema, y después de haber sido correctamente
modelizado, es el del andlisis de los grados de libertad para que la especificacién de datos conduzca a un
sistema determinado.

Una etapa

V,y,T.P, Lo X1, 0P
A

i1

Fiz.T,sPc ) Q
—PD<}» etapaj WA~

— S, |

v

VJ'+11 yj*1 ’TJ'+1’F>J'+1 Lj’ Xj ’Tj’Pj

Figura 3.6: Modelo para una etapa de equilibrio

Comenzaremos escribiendo las ecuaciones que modelizan la etapa de equilibrio j cuyas entradas
y salidas representamos en la figura[3.6] En ella, que referiremos a la nomenclatura de la destilacién
pero que es aplicable en otros sistemas con dos fases, entran corrientes de las etapas anterior (L;_1) y
posterior (V; 1), cada una de una fase distinta, asi como una posible alimentacion externa de cualquier
fase F;.

Todas las corrientes (de materia) estdn definidas por su temperatura 7', presién P y composicién
x para una fase e y para la otra; si es una mezcla o no conocemos la fase utilizamos z. Dado que hay
una diferencia de presion o altura hidrostitica que impulsan la circulacién de fluidos entre fases se
indican con simbolos en la figura. De la etapa salen en equilibrio dos corrientes V; y L; con la misma
presion y temperatura. De ellas se pueden sangrar (corrientes laterales) del sistema los caudales Sy
y 8.1 respectivamente. Por dltimo el intercambio térmico de la etapa se representa por la corriente de
energia Q;.
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Con este modelo de etapa planteamos las ecuaciones que repetiremos para un sistema con / compo-
nentes:

1. Balance de materia I ecuaciones
Liaxj1i+Vigyji+Fizji— (Li+Sj0)xji— (Vi+S;jv)y;i=0 (3.1)

2. Equilibrio I ecuaciones
vii—Kjixji=0 (3.2)

3. Suma de fracciones molares 2 ecuaciones
Y xji—1=0 (3.3)

) yi—1=0 (3.4)

4. Balance de energia 1 ecuacién

Livhj1p+Vigithjpqy+Fhjrp+Qj— (Lj —l—Sj’L)hij — (Vj +Sj7v)hjjv =0 3.5

Estas ecuaciones son conocidas como MESH: Material, Equilibrium, Summation y Heat. Se pueden
encontrar variaciones de este modelo.

El andlisis elemental de grados de libertad consiste en comparar el nimero de ecuaciones y el
de variables (jcuidado!, la igualdad de ambos no asegura un sistema determinado). Las variables que
consideramos son:

1. Caudales 7 variables
Fj L Vi, L1, Vi1, i, Sy
2. Composiciones 5.1 variables
ZjsXjs VjsXj—1,Yj+1
3. Presiones y temperaturas 8 variables
TjF Pip, Tj-1,Pj—1, Tjs Py, T, P
4. Calor aportado 1 variable
Q;
Las constantes de equilibrio y las entalpias:

K;i=K; (T}, Pj,xj,y;)
h=h(T,Pz)

son funciones de las variables anteriores y no entran en la cuenta. De esta forma tenemos:
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5-1 + 16 Variables
2.1 + 3 Ecuaciones
3-1 + 13 Grados de libertad

Una situacién comun es que se tengan como datos:

= Las alimentaciones a la etapa:

Fi,z;,Tir,PjFr 1+3
L 1,xj-1,Tj—1,Pj— 1+3
Vitt: i1, T, Pt 1+3

= Las extracciones laterales: S;7,S;v 2
= La presion de operacion: P; 1
= El calor aportado: Q; 1
3.-1+13

Lo que completa los grados de libertad restantes. Visto desde otro dngulo, la especificacion de este
nimero de variables como datos conocidos iguala el niimero de incégnitas al de ecuaciones:

5-1 + 16 \Variables
— 3-1 + 13 Datos especificados
2-1 + 3 Incégnitas

Noétese que estamos, por el momento, ignorando las relaciones hidraulicas que determinan los
caudales internos, aunque en realidad estén acopladas con las ecuaciones anteriores.

Dos etapas

Analicemos ahora los grados de libertad resultantes cuando unimos dos etapas conectando las
entradas y salidas correspondientes (figura[3.7). Suponemos conocidas todas las alimentaciones externas
del sistema, pero no las corrientes internas.

Sumando las variables y ecuaciones para dos etapas tenemos:

Variables: 2(5-1+16)
Ecuaciones: ~ 2(2-1+3)

La conexién de corrientes es equivalente en términos matemdticos a igualar los valores de caudal,
composicion, temperatura y presion para las conectadas, lo que reduce en 2(/ 4 3) el nimero de variables
(o, si se quiere ver de otro modo, aumenta en la misma cantidad el nimero de ecuaciones).

Variables: 2(4-1+13)
Ecuaciones:  2(2-1+3)
2(2-1+10)

Que es el nimero de grados de libertad que deben cubrir las especificaciones:
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Figura 3.7: Modelo para dos etapas
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Dos alimentaciones: 2(I+3)
Entradas externas Ly V: 2(1+3)
Extracciones laterales 2(2)
Presiones 2
Calores aportados 2

2(2-1+10)

N etapas
Como en el caso anterior, sumando las variables y ecuaciones:

Variables: N(5-1+16)
Ecuaciones: N(2-1+3)

Reduciendo el sistema por la conexion de variables internas:

Variables: N(5-1+16)
Conexiones: —(N—1)2(I4+3)=— N(2-I+6)+2(I+3)
Variables: N(3-1+10)+2(1+3)

Los grados de libertad:

Variables: ~ N(3-1+410)+2(/+3)
Ecuaciones: N(2-1+3)
NI+7)+2(I+3)

deben ser cubiertos por las especificaciones. Por ejemplo:

Las alimentaciones de etapa: N(I+3)
Entradas externas Ly V: 2(1+3)
Extracciones laterales N(2)
Presiones N
Calores aportados N

N(I+7)+2(I+3)

3.2. Solucion del sistema de ecuaciones

El resultado del modelo matemético del sistema multietapa anterior con una correcta especificacién
es un sistema no lineal determinado, que acompafiado de las funciones que permiten calcular las
propiedades fisicas (entalpias y relaciones de equilibrio) puede resolverse para las incégnitas.

Pero este sistema puede ser dificil de resolver con un método general. La fuerte no linealidad de las
propiedades fisicas o las diferentes magnitudes de las variables plantean obsticulos de cierto nivel. Por
otro lado, las soluciones pueden ser multiples (con sentido fisico o sin él) o no existir. Y todo ello sin
entrar en el fendmeno discreto de la aparicién o desaparicion de fases en funcidn de las condiciones,
lo que puede hacer validas o no las ecuaciones propuestas (por ejemplo, no tiene sentido hablar de
equilibrio cuando por las condiciones de presion y temperatura sélo hay una fase).

Por ello a lo largo de los afios se han planteado simplificaciones o disefiado estrategias especificas
que permitian resolver una variedad de casos para distintas operaciones de separacion. En los capitulos
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que siguen casi siempre se va tratar de resolver el mismo sistema considerando alguna circunstancia
particular, siendo similares en muchos casos.

Una primera clasificacion de los métodos es la que agrupa los que resuelven analiticamente y los
métodos gréficos. Estos dltimos eran los métodos usados en la prictica antiguamente —obligando a
simplificaciones que desvirtuaban los resultados en los sistemas menos ideales— dado que no se disponia
de los medios de cédlculo adecuados. Su uso en la actualidad se justifica por su valor did4ctico y por la
capacidad de hacernos visualizar caracteristicas de la operacion. No obstante se deben hacer los célculos
finales de forma numérica siempre que sea posible.

3.2.1. Diseno y simulacion

Las ecuaciones que describen un sistema multietapa tienen un ndmero de grados de libertad que se
fijan especificando los valores de algunas de las variables, de forma que al menos nos quede un niimero
igual de incognitas que de ecuaciones.

Hay muchos grupos de variables que siendo datos conducen a un sistema bien especificado. Podemos
dividir estos grupos en dos, que se corresponden con la denominacién del cdlculo que hacemos:

1. Disefio: Cuando los datos son los productos que queremos obtener y las incégnitas los pardmetros
que definen el equipo y/o la operacion.

2. Simulacién(«rating»): Reproducimos el comportamiento de un equipo ante una cierta alimenta-
cién y valores de los pardmetros de operacion. Las incégnitas son los productos de salida.

Aunque a primera vista se pudiera pensar que se trata de problemas equivalentes donde simplemente
se cambian las variables que son datos, el problema de simulacién es generalmente mucho mads facil de
resolver que el de disefio. { Por qué? Apuntemos algunas pistas:

= [Intuitivamente se puede pensar que es mds dificil crear un nuevo equipo que alimentar uno
existente y observar el resultado. A veces la intuicién coincide con las matematicas.

= Aunque no es cierto, resulta razonable pensar que para unas condiciones de operacién habrd unas
salidas determinadas y inicas —no es cierto, porque puede haber mds de una solucién para el
régimen permanente. Por otro lado, normalmente hay varias formas de conseguir los mismos
productos combinando adecuadamente los pardmetros de operacion y disefio.

= En un sistema multietapa se tienen variables discretas (como el nimero de etapas). Cuando
hacemos simulacién estas variables son datos y tenemos un nimero de ecuaciones fijas con
variables continuas, situacion bien estudiada y para la que hay métodos eficaces. Cuando tenemos
un problema de disefio una de las incdgnitas es el nimero de etapas y dependiendo de éste varia el
nimero de ecuaciones e incdgnitas continuas. La complejidad de este cdlculo es mucho mayor.

Como resultado, en muchas ocasiones hay que utilizar problemas de simulacién para hacer disefio,
y los programas de simulacion de procesos son habitualmente las herramientas para disefiar. ;Cémo
utilizamos un simulador para hacer disefio? Fijando los datos de equipos y operacién, simulando y
observando si la salida cumple las especificaciones. Los valores de partida se fijan con la ayuda de
métodos aproximados y se itera hasta obtener un equipo que satisface los requisitos.

3-11



Operaciones de separacion | DIQUIMA-UPM, Otofio 2014

3.3. Reflujo

Vamos a desarrollar en este apartado distintas formas de aprovechar un sistema multietapa basado
en el equilibrio liquido-vapor para llegar a la configuracién de una unidad de destilacién convencional
presentando el concepto de reflujo.

Supondremos el caso de la separacién de una mezcla de benceno y tolueno y aplicaremos métodos
simplificados para hacer los cdlculos. Partimos de un caudal de 100 kmol/h con igual composicién de
ambos componentes (50 %/50 % mol), del que queremos separar productos con una pureza del 95 %.

Una etapa de equilibrio

Lo primero que se nos puede ocurrir es utilizar un flash por si la diferencia de volatilidades fuera
suficiente para obtener productos de la pureza deseada. En la figura hacemos el cdlculo de forma grafica
para la vaporizacion del 50 %. Siendo y = V /F la fraccién vapor del flash, el balance de materia
establece la ecuacion de una recta en el diagrama xy:

F=L+V —1
} y—Z+<"’>x (3.6)
Fz=ILx+Vy v

0.9 1

0.8 1

0.7 1

Y,
o begeno
Ul
T
1

0.3 1

0.2 1

0.1f 4

0 i i i i i i i i
0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1

X
benceno

Figura 3.8: Una etapa de equilibrio

Como se observa en la figura[3.8] la separacion conseguida es pequefia, mejorando apenas un 10 %
la de la alimentacién. Si aumentaramos la fraccién de liquido, la recta del gréfico se irfa haciendo
mads vertical, creciendo —respeto a la del 50 %— la concentracién del componente ligero en el vapor
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—aunque habria menos cantidad— y creciendo igualmente en el liquido. Esto es: mejorariamos la
separacion para el vapor y la empeorariamos para el liquido respecto al caso del 50 %.

Adicion de etapas

Para intentar mejorar la pureza del vapor, rico en benceno, podriamos afiadir una etapas similares
donde se condensara el 50 % del vapor que sale de la anterior (figura[3.9).

’—> V,|
Water
VI ! i Vn—- 2 Q‘ § L

v, Water

Feed

Steam

Figura 3.9: Purificacién del componente ligero

Si afiadimos una etapa adicional, cuya alimentacion es la del vapor que salia de la primera obtenemos
en el diagrama una concentracién de mds de 0,7 para el benceno en el vapor saliente (figura[3.10).

0.9 4
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i i
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0.4 1

0.3 J

0.2 1

0.1r- 1

0 i i i i i i i i
0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1

X
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Figura 3.10: Etapa de equilibrio adicional en el vapor
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Podemos afiadir més de la misma forma (figura[3.11]), alcanzdndose la concentracion del 95 % para el
vapor que sale de la quinta etapa en este grupo de enriquecimiento del componente ligero (rectificacion).

0.9 4

0.8 { 1

0 i i i i i i i i
0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1

X
benceno

Figura 3.11: Etapas de equilibrio adicional en el vapor hasta conseguir la especificacion

Es cierto que hemos conseguido la pureza deseada, pero esta forma de hacerlo tiene serios inconve-
nientes:

1. La cantidad total del producto es muy pequefia respecto a lo alimentado. En otras palabras, el
rendimiento de la separacién, medido como cantidad de componente en el producto frente a la
cantidad del mismo en la alimentacién, es muy bajo.

2. Producimos unas corrientes intermedias que no nos valen para nada y que son un problema desde
el punto de vista medioambiental.

3. En otro orden de cosas, usamos muchos equipos para el resultado obtenido.

De la misma forma y con resultado parecido, podriamos hacer con la corriente liquida (figura [3.12),
vaporizando las que salen de etapas sucesivas donde se enriquece el liquido en el componente pesado
(agotamiento).

Reciclo de corrientes intermedias

Si estudiamos los diagramas de equilibrio para las etapas de rectificacién (figura[3.T1)) observaremos
que el liquido de la etapa n tiene una composiciéon muy parecida —de hecho mejor, mds rica en el
volatil— que la de la alimentacién a la etapa n — 1, por lo que introducirlo en esta etapa podria ser
apropiado, al ser la alimentacién conjunta de una composicién similar aunque de distinto caudal.
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Vv, V., Water .
—..g i.__ ;575; L,

v, Water

Feed Water { - L,
Steam [ Vi

Steam 5 2
Lo 3@/¢ = Va

“m -~ 2

Steam

Figura 3.12: Purificacién del componente ligero y pesado

Hagamos ahora una consideracion sobre el balance energético. Los calores latentes del benceno y
tolueno son respectivamente Az = 30782 J/mol y A7 = 31992 J/mol con una relacion:

AT o4 (3.7)

Por ello podriamos simplificar el cdlculo despreciando calores sensibles y de mezcla —que deben ser
pequefios dada la similar naturaleza de ambos compuestos— suponiendo una misma entalpia para todas
las mezclas liquidas y otra entalpia comun para las de vapor saturado:

hy = h + ARYAP (3.8)

Estudiemos con esta simplificacion que pasa cuando se mezclan en la etapa de rectificacion j la
corriente vapor de la j — 1 y la corriente liquida reciclada de la j+ 1. Los balances de materia y energia
son:

Via+Li1=V;+L; (3.9

ijth -f—LH,ll’lL = thv —I—Lth (3.10)
Operando:

Viii=Vij=L;j—Lju (3.11)

(Vi1 =Vj)hy = (Lj —Ljt1)he (3.12)
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de donde se deduce que V;_1 =V;y L;;| = Lj, esto es, que los caudales de vapor y liquido que entran
son iguales a los que salen, aunque la composicién si varie.

Si mantenemos las mismas cargas térmicas en los condensadores —sin tener por ahora en cuenta
que pasaria en las etapas de agotamiento— obtendriamos la misma cantidad de producto por cabeza,
pero ahora la inclinacién de las rectas habria variado al aumentar g obteniéndose un producto ligero més
rico en benceno.

Otro paso para solucionar los problemas indicados del primer disefio es, como se muestra en la figura
eliminar todos los intercambiadores intermedios y concentrar la carga térmica en los cambiadores
de los extremos —que no podemos obviamente eliminar, pues no habria liquido. Esto no es interesante
desde el punto de vista termodindmico, puesto que eliminamos calor a la menor temperatura y lo
aportamos a la méaxima, pero resulta practico en cuanto a la simplificacién del equipo.

Z

Feed )@7(
rr."

Steam

Ly T

Figura 3.13: Reflujo y eliminacién de intercambiadores

De esta forma hemos conseguido resolver las tres objeciones del primer método. Ahora conseguimos
la pureza deseada con buen rendimiento y sin efluentes. Si estas etapas se sitian en una columna donde
el liquido desciende por gravedad y el vapor asciende debido a una diferencia de presion, llegamos a la
operacién de destilacion (figura[3.14)), una de las mds importantes de separacion.

El reciclo de una corriente enriquecida a las etapas anteriores (reflujo) es lo que permite la separacion
de forma eficaz, y la variacién del mismo nos servird para controlar la pureza. Estos conceptos se estudian
en detalle en los capitulos dedicados a la destilacién.
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Condenscr

R Reflux
! ~ accumulator

|~ Downcomer
Feed —

le. L
5
t
{
)

e L

(F 3, V. Steam
-

(-
Y

Reboiler

L

Figura 3.14: Columna de destilacion
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Destilacion binaria

En el capitulo de los sistemas multietapa se ha llegado al concepto de un sistema en contracorriente
con reflujo como una forma eficaz de conseguir una separacién. El paradigma es la destilacion.

En una columna de destilacién el cambio en el perfil de composiciones a través de su altura se
consigue mediante etapas fisicas (platos) o en un medio continuo (relleno). En el extremo inferior se tiene
un hervidor que genera el vapor ascendente en la columna (reflujo vapor), mientras que en el extremo
superior se sitia un condensador que proporciona el reflujo liquido que desciende por la columna. La
alimentacién divide la columna en dos zonas:

1. La seccién superior es la de rectificacion o enriquecimiento en la que segin se sube se va
concentrando el componente ligero hasta obtener el producto de cabeza o destilado.

2. La seccion inferior es la de agotamiento o «stripping» donde se concentra el componente pesado
al irse eliminando el ligero para dar el producto de fondo, cola o residuo.

El resultado es el fraccionamiento en las dos corrientes citadas con altas pureza de cada uno de los
componentes de la mezcla inicial.

La destilacion es el método mds usado para la separar mezclas liquidas de compuestos quimicos. Su
estudio se inicia con las mezclas de dos componentes (binarias) pues resulta mds facil de comprender.
Los sistemas multicomponente son mucho mas complejos y se verdn mds adelante.

4.1. Importancia industrial de la destilacion

Destilacion viene del latin destillare, gotear y es una de las operaciones unitarias mas antiguas. No
se sabe cuidndo ni dénde comenzd su uso, y si en las alquitaras (del drabe al-gat.t.ara, la que destila,
el alambique) se podia destilar vino con fines medicinales en la edad media, en el siglo XI en Italia se
usaba para concentrar el alcohol de las bebidas. Al menos en el siglo XVI se usaban ya sistemas con
varias etapas, el rectificatorium (de recte facere, mejorar). En el siglo XIX se empiezan a usar sistemas
en columnas verticales y se publica el primer libro con los fundamentos tedricos: La rectification de
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I’alcohol de Ernest Sorel en 1893. Si en ese siglo el uso principal sigue girando alrededor del etanol, la
gran expansion de la técnica se da a comienzos del siglo XX con la industria del petréleo.

En la actualidad hay columnas que procesan mas de 10000 m>3/d en algunas refinerfas, con didmetros
de hasta 10 m y de hasta 150 platos. EI consumo de energia es grande y segtin un estudio supuso el 3%
del total en los Estados Unidos de América en 1976. La destilacion es una operacién madura para la que
no es extrafo diseflar equipos sin pasar por planta piloto, si bien no siempre es asi.

Hay dos razones por las que la destilacion sigue siendo tan importante:

1. Cinética. La transferencia de materia por unidad de volumen tiene resistencia en las peliculas de la
interfase habiendo régimen turbulento. En otras operaciones hay componentes inertes o s6lidos
que ralentizan la transferencia.

2. Termodindmica. La eficacia es del 10 % pero pocas son mejores
En general suele ser la opcién mds barata salvo cuando:
1. La diferencia de volatilidad es baja

2. Sélo se tiene que separar una pequefia parte del componente menos volatil: habria que calentar
todo.

3. Los compuestos son inestables térmicamente

4. Los compuestos son muy corrosivos o sucios

En la actualidad se calculan resolviendo los modelos mateméticos con métodos numéricos frente a los
métodos graficos utilizados antes. No obstante, estos dltimos siguen siendo apropiados para estimaciones
iniciales, para la ensefianza y para visualizar y comprender el proceso. Esto empieza a ser menos cierto
cuando el sistema no es binario.

4.2. Destilacion binaria

La destilacién de una mezcla de dos componentes (destilacion binaria) es el caso mas simple que
podemos considerar y ciertamente un caso muy especial en relacién al mucho méds complejo y general
de la destilacién multicomponente. No obstante, su estudio introduce los conceptos fundamentales
de la técnica de una forma sencilla, ayudado por los métodos graficos que visualizan el efecto de
las diferentes variables de operacién. Estos mismos métodos son aplicados como simplificaciones
para disefios preliminares o exploratorios y para analizar los resultados del cédlculo de destilaciones
multicomponente.

Los modelos matematicos para destilaciones binarias son los mismos de un sistema multietapa. Para
una etapa j:

1. Balance de materia (i=1,2)
Li—1xj—1i+Vig1yjrri+ Fizji— (Lj+S;)xji— (Vi+S;v)yji =0 4.1)

2. Equilibrio (=12
vji—Kjixji=0 “4.2)
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3. Suma de fracciones molares (2 ecuaciones)
Y xji—1=xj1+x2—-1=0 (4.3)
Y yji—1=yj1+y2—1=0 4.4)
4. Balance de energia (1 ecuacidn)

Lithjap+Visithjny +Fihjr+Qj— (Lj+Sjc)hjr—(Vi+Sjv)hjy =0 (4.5)
Si bien el tener s6lo dos componentes nos permite ciertas simplificaciones:

1. De las ecuaciones de suma de fracciones molares se deduce que podemos definir la composi-
cién de cada corriente por la fraccién de un tinico componente pues la del otro es la diferencia
respecto a 1; esto significa que esas dos ecuaciones quedan desacopladas del resto, por lo que el
sistema se simplifica. Habitualmente se usa la composicién del componente més volatil, desapare-
ciendo ese subindice i:

xj',zzlij"l:l*xj' (46)

yie=1=yj1=1-y; 4.7

2. Al usar un solo componente, la ecuacién de balance de materia (4.1) para el menos volatil se
sustituye por la de balance de materia total:

Li 4+ Vi +F—(Lj+Sj1)— (Vi+S;y) =0 (4.8)
Lixj1+Vinyin +Fzj— L+ Si)xj— (Vi+Sv)y;j =0 (4.9)

3. Las de equilibrio (4.2)), combinadas con las de suma, se transforman en las de punto de burbuja o
de rocio segtin convenga:

=K
?; _ KJ_’;XJ_’;} Yia+yiz=Kiaxj1+Kjaxjo = Kjaxj+ Kja(1 —xj) =1 (4.10)
Jye T TR hEM
Vil
T vir  Yie v, (1=y))
s Xjij4xj, =Lyt 2 0 Tl “4.11)
vi2 _ PO UK K T Ko K
Ky~
j7

La ecuacidn para el balance de entalpia no cambia.

4.3. Método de Sorel

Sorel establecid las ecuaciones para la destilacién binaria en 1893. McCabe y Thiele publicaron su
método grafico en 1925.

Se calcula plato a plato resolviendo alternativamente los balances de materia y energia y los célculos
de equilibrio para determinar los caudales de liquido y vapor, la temperatura de plato y las composiciones.

Se suponen conocidas o especificadas:
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1

2.

3

4.

5

Alimentacion: F, zg, Pr, Tr (0 hp).
Composicién de cabeza y fondo: xp, xp.
La presién de la columna.

La relacién de reflujo R = L, /D.

Caracteristicas del condensador.

La secuencia de calculo es:

1.

5.

Caudales de destilado y fondo.

Mediante el balance de materia global y por componentes para la columna:

F=D+B 4.12)
Fxp = Dxp+ Bxp (4.13)
se calcula:
Floxr —
p = Flor—xs) 4.14)
Xp —XB
B=F-D 4.15)

Entalpia del destilado

Si se trata de condensador total, la temperatura 7p del destilado serd la de burbuja correspondiente
a la composicién xp. De aqui se determina la entalpia hp ;.

. Balance de materia al condensador

Como la relacién de reflujo L; /D es conocida, se conoce también L. Del balance de materia se
deduce:

Li=R-D (4.16)

Vo=D+ L, “4.17
Al tenerse condensacion total:

Y2 =X|1 =Xp (4.18)

Calculo de equilibrio al plato 2

Como el plato 2 se considera una etapa de equilibrio su temperatura 7, serd la de rocio de la
corriente V, y la composicién x; la de la fase liquida en equilibrio con y,. Con estos valores se
determinan las entalpias ho v y ha 1.

Balances entdlpicos

4-4



Operaciones de separacion | DIQUIMA-UPM, Otofio 2014

a) Al condensador:

Se obtiene el calor cedido en el condensador ¢gp:
Vahay +qp = (D+Li)hp 1 4.19)

b) Condiciones del residuo. La temperatura de fondo 73 es la de burbuja para la composicién
xp. De ahi se calcula su entalpia hp .

¢) Balance entélpico a la columna. De donde se deduce el calor aportado en el hervidor:
qp = Dhp 1+ Bhg — Fhr —qp (4.20)

6. Balance a la parte superior de la columna

Vs=L,+D “4.21)
V3y3 = Loxp 4+ Dxp 4.22)
Vihsy +qp = Lohy 1 +Dhp . (4.23)
hsy =h3v(y3,13) (4.24)

Estas son 4 ecuaciones con 5 incognitas: V3,y3,h3y,73 y L. La ecuacién que nos falta es la
condicion de ser T3 la temperatura de rocio correspondiente a la composicién ys.
7. Célculo de equilibrio al plato 3

De forma similar al paso [4|se determinan x3 y /3 7 al tratarse de una etapa de equilibrio.

8. Iteracién en platos de rectificacion y balance al plato de alimentacion.

Se repiten los dos pasos anteriores descendiendo platos en la columna hasta que la composicion
del liquido calculada es menor o igual que la composicién media de la alimentacién z. Este
es un criterio sencillo, pero existen otros mas complejos que permiten determinar el plato de
alimentacién éptimo.

Las ecuaciones de balance al plato de alimentacién son:

F+Veg+Lp 1 =Vp+Lp (4.25)
Fzr +Vri1yr+1 +Lr-1xp—1 = Vryr + Lpxp (4.26)
Fhp +Vpiihpi1v +Lr_1hp_11 = Vrhpy +Lrhrpp (4.27)
hri1y = heyry (Ves1, Tro) (4.28)

Las incégnitas son Vr1,yr+1,hr+1v,Tr+1, Y Lr. Larelacién que nos falta es, de nuevo, la de ser
Tr11 la temperatura de rocio correspondiente a la composicién yg . A partir de esta composicion
también se calcula la del liquido en equilibrio y su entalpia.

9. Platos en seccién de agotamiento
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Las ecuaciones son similares a las de la seccion de rectificacion (paso[6) pero ahora el balance se
hace desde el fondo de la columna:

Li—V;=B (4.29)
L 1xj—1—V;y;=Bxp (4.30)
Lj 1hj 1p+qp—Vihjy =Bhpy (4.31)
hjy =hjy(y;T;) (4.32)

Como antes, son 4 ecuaciones con 5 incognitas: V;,y;,h;y,T; y L;—1. La ecuacion que nos falta
es la condicion de ser 7 la temperatura de rocio correspondiente a la composicién y;. Se resuelve
el sistema y se aplica la condicién de equilibrio del paso E]para determinar x; y hj ;.

Asi se continda hasta que la composicién del liquido es igual o inferior a la composicién de fondo.

Esta secuencia se puede modificar calculando desde el fondo de la columna hasta el condensador, o
bien iniciar en ambos extremos para converger en el plato de alimentacién. De igual modo se pueden
considerar casos de condensador parcial, extracciones laterales, etc., aunque el fundamento es el mismo.

4.4. Método de Lewis (1922)

La hipétesis simplificadora de Lewis para las ecuaciones propuestas por Sorel es la de reflujo molar
constante, equivalente a suponer igualdad de calores latentes molares y despreciar las diferencias de
calor sensible y los calores de mezcla para todo el rango de composiciones, lo que equivale a la igualdad
de entalpias molares para el liquido y el vapor:

hp=hyp=--=hjp=--=hyyr=hy (4.33)
iy =hyy = =hjy=-=hyy=hy (4.34)

También se supone que el reflujo es liquido saturado.
En efecto, para una etapa adiabética sin alimentaciones ni extracciones el balance entélpico es:

L; 1hy+Vji1hy —Ljhy —Vihy =0 (4.35)
que junto al balance de materia total a la etapa:
Li1+Vig1—L;j—=V;=0 (4.36)
lleva a la igualdad de los caudales de vapor y liquido entrantes y salientes de la etapa:

hi(Lj-1—Lj) =hv(Vj—Vj+1)} {Lj =Lj
N 437
(Lj—1—Lj)=(V;=Vju) Vi=Vin @37

al ser hy £ hy.

De esta forma los caudales del liquido y vapor en cada seccién —rectificacidn, agotamiento— son
constantes y s6lo cambian cuando hay intercambio de materia —alimentaciones, extracciones— o
energia. Unicamente en estas etapas con intercambios con el exterior es necesario el balance de energia
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para calcular el cambio en los caudales. Las composiciones de equilibrio se obtienen de diagramas o
tablas.

La hipotesis de la igualdad de calores latentes molares se suele cumplir con bastante aproximacion
cuando las sustancias son parecidas tanto quimicamente como en peso molecular. Cuando las diferencias
son grandes y los calores de mezcla importantes el error aumenta.

A partir de este método, McCabe y Thiele desarrollaron su aplicacidn grafica.

4.5. Método de McCabe-Thiele (1925)

El método de Lewis simplifica los célculos de destilacion binaria pero sigue siendo tedioso y su
resultados son nimeros cuyo andlisis no resulta evidente. Por el contrario, la traduccién a un método
grafico por McCabe y Thiele no sélo simplifica el procedimiento sino que ilustra con gran claridad
el efecto de las variables de operacién en la separacion. Si bien el método de McCabe-Thiele ha
sido utilizado durante muchos afios para el disefio de columnas industriales en la actualidad los usos
principales son:

1. Como herramienta de andlisis, aunque sea de forma aproximada.
2. Para estimacion e inicializacién de célculos con ordenador.
3. Para ensefanza de la destilacién
No obstante:
1. Cuando la mezcla no es binaria empieza a ser dudosa su utilidad

2. No se usa para el disefio (cdlculo riguroso).

4.5.1. Hipotesis del método

1. Reflujo molar constante
2. Presion constante

3. Laalimentacion se mezcla completamente con las dos corrientes que entran desde otras etapas. Esta
suposiciéon —lo que se llama en algunos simuladores « ON-STAGE»— es razonable cuando hay
una sola fase en la alimentacién pero cuando hay dos se reparten entre dos etapas adyacentes —la
fraccién vaporizada asciende a la etapa superior sin contacto con el liquido del plato, convencién
«ABOVE-STAGE» en simuladores.

La diferencia en el cdlculo es pequefia salvo cuando hay muy pocas etapas (< 5) o la volatilidad
relativa es muy alta (>3).

4.5.2. Elementos del diagrama

Curva de equilibrio

Es un diagrama xy con las fracciones molares del componente mds ligero generalmente. Estos datos
de equilibrio los damos por descontado, porque los vemos en un grafico y no tenemos que calcularlos.
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Figura 4.1: Curva de equilibrio

Diagonal

Es la recta y = x y constituye un elemento auxiliar en la construccién grafica. En primer lugar nos
permite saber que el componente representado es el mas volatil cuando la curva queda por encima de la
diagonal (y > x).

1

0.9

0.8

0.7

0.6

0.5

0.4

0.3

0.2

0.1

0

0 01 02 03 04 05 06 07 08 09 1

Figura 4.2: Curva de equilibrio y diagonal

Rectas de operacion

Las rectas de operacién son la expresion grafica del balance de componentes a una seccién de la
columna donde no cambian los caudales del liquido y el vapor. En una columna sencilla habra dos:

1. Recta de operacion en rectificacion

Consideraremos ahora el caso de tener un condensador total. El balance a la parte superior de la
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columna a partir del plato j es:
Visqi=Lj+D (4.38)
Vj+1yj+1 :Lij+DXD (4.39)

Vi L

Figura 4.3: Balance a la parte superior de la columna
Como en la seccidn todos los caudales son iguales podemos escribir las ecuaciones validas para
cualquier plato conx =xj ey =y;1:
V=L+D (4.40)
Vy=Lx+ Dxp 4.41)

La composicién del destilado es un dato. Reordenando nos queda la ecuacién de una recta donde
se sitdan las composiciones de las corrientes que se cruzan entre platos de la seccién:

L D
y=y* + VP (4.42)

Recta de pendiente L/V (relacion de reflujo interna) que pasa por (xp,xp), punto representativo
del condensador, la primera etapa. El cociente R = L/D es la relacion de reflujo externa y es a la
que nos referimos cuando no indicamos el tipo. Como L < V la pendiente de la recta es menor
que la unidad.

Podemos expresar la recta de operacién en funcién de la relacién de reflujo:

L
L L D R
== - D__ (4.43)
Vv D+L | L I+R
_1_7
D
D D 1
L . (4.44)
V D+L 1+R
R 1
- 4.45
YTTIRTTIG R (4+45)
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Figura 4.4: Recta de operacion en rectificacion

2. Recta de operacién en agotamiento

El balance a la parte inferior de la columna a partir del plato j se expresa como:

L=V, +B (4.46)
Zj_]xj_l :ijj—l—BxB (4.47)

Siendo Ly V los caudales de liquido y vapor supuestos constantes en la seccién de agotamiento,

Figura 4.5: Balance a la parte inferior de la columna
de la misma forma que antes, escribimos para cualquier plato conx =x; ey =y;:

L=V+B (4.48)
Lx=Vy+Bxp (4.49)

La composicién del producto de fondo es un dato. Volvemos a obtener la ecuacién de una recta
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donde se sitian las composiciones de las corrientes que se cruzan entre platos de la seccidén:

L B
= =X— = 4.50
Y= GE T (4.50)

<l
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Figura 4.6: Recta de operacion en agotamiento

Recta de pendiente L/V que pasa por (xp,xp). Este punto no es el representativo del hervidor
que se puede suponer una etapa de equilibrio adicional y que por tanto ha de estar en la curva
de equilibrio. Aunque mucho menos usado, la corriente de vapor que sale del hervidor (Vy) es
el reflujo vapor o vaporizado («boilup») y el cociente S = V /B es la relacién de agotamiento
(«stripping ratio») o relacién de vaporizacién. («boilup ratio»). Como L >V la pendiente de la
recta es siempre mayor que la unidad.

Sino se cumple la hipdtesis del reflujo molar constante las lineas de operacion dejan de ser rectas
para reflejar los cambios en los caudales a través de las etapas.

Recta de alimentacion

(Doénde se cortan las rectas de operacion?

LD
y=5XT XD
vy 4.51)
==X—=X
y v % B
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Multiplicando la primera por V y restdndola de la segunda multiplicada por V obtenemos:
(V—V)y=(L—L)x—Dxp—Bxg (4.52)
Si definimos: _
q= LF;L (4.53)
con los balances totales a las secciones de rectificacion y agotamiento y global:

V=L+D (4.54)
V=L-B (4.55)
F=B+D (4.56)
restando del primero los dos dltimos:

(V-V)=(L-L)+F (4.57)

y de aqui, dividiendo por F, llegamos a:

V-V) V-Vv)
=l—-g&-——-=¢qg—1 4.58

7 q fa q (4.58)

Si volvemos a (#.52) dividiendo por F y si sustituimos en funcién de ¢, recordando que Dxp + Bxp = Fz,
obtenemos:

y=——X———" (4.59)

1

(zp,zp)
0.9

0.8
07 pendiente ;45
0.6
0.5 (z.2)
0.4
0.3

0.2

0.1

o (zp,xp)
0 01 02 03 04 05 06 07 08 09 1

Figura 4.7: Recta de alimentacién

que es la linea de alimentacion o linea g, lugar geométrico de los puntos donde se cortan las dos
lineas de operacion. Esta linea pasa por (z,z) en la diagonal y tiene pendiente ¢/(g—1).

El pardmetro g lo hemos definido como la relacién entre el aumento del caudal del liquido en la
etapa de alimentacidn respecto al caudal de alimentacién. Con las hipdtesis para el método citadas, si la
alimentacion no estd subenfriada ni sobrecalentada, ¢ es la fraccion liquida de la alimentacién.

Consideremos varios casos para el estado de la alimentacion:
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1. Dos fases: 0 < g < 1. La relacién entre los caudales de rectificacién y agotamiento es:

L=L+qF (4.60)
V=V4(l-q)F (4.61)

1

0.9
|4 L 08

0.7

0.6

>

(1-qF

o
\

0.5 2 2)
0.4

0.3

)
T

0.2

0.1

<l
Sl

00 01 02 03 04 05 06 07 08 09 1

Figura 4.8: Recta de alimentacién. Dos fases en la alimentacién
2. Liquido saturado: g =1,

L=L+F (4.62)
V=V (4.63)

<l
[l

0 01 02 03 04 05 06 07 08 09 1

Figura 4.9: Recta de alimentacién. Liquido saturado

3. Vapor saturado: g =0,

< ~
I
< =
+
~

(4.64)
(4.65)
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1

0.9

v L 08
0.7
T
(1-0rd
F / 0.5 )
[ R )

0.4

0.3

0.2

0.1

<l
=~

0

0 01 02 03 04 05 06 07 08 09 1
Figura 4.10: Recta de alimentacién. Vapor saturado
Cuando tenemos una alimentacién que es liquido subenfriado o vapor sobrecalentado necesitamos

una definicién mds general de ¢, que es la relacion entre la entalpia molar necesaria para llevar la
alimentacién al estado de vapor saturado y la entalpia molar de vaporizacién de la mezcla:

_ hEysa —he(Tr)  hpysa —hre(Tr)

= = (4.66)
hF,VSat - hF Lsat AHveP
4. Liquido subenfriado: g > 1
En este caso:
AHYP + Cp7L(Tb — TF)

q= N (4.67)

siendo T la temperatura de burbuja. Entonces:
L=L+qgF L>L+F (4.68)
V=V+(l-q)F V<V (4.69)

0.9

0.7

0.6

0.5

0.4

0.3

| —«

<l
&~

0 01 02 03 04 05 06 07 08 09 1

Figura 4.11: Recta de alimentacién. Liquido subenfriado
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5. Vapor sobrecalentado: g < 0
Ahora tenemos: ( )
Cp,V T, —Tr
siendo 7, la temperatura de rocio. Entonces:
L=L+qF L<L “4.71)
V=V+(1-¢q)F V>V+F (4.72)
\% L 0.8
(1- q)FL | 0.6
F //:\\ P // 0.5 =)
—_— ————— -

|
|
|
| 0.4
|
|
|

0.3

0.2

0.1

<l
[l

0

0 01 02 03 04 05 06 07 08 09 1

Figura 4.12: Recta de alimentacién. Vapor sobrecalentado

4.5.3. Construccion del diagrama

Una vez que tenemos todos los elementos, los pasos del método para disefio son:

1. Los datos de partida son los mismos que en el método de Sorel, al igual que su comienzo: se

calculan los balances de materia a la columna y con la relacién de reflujo se determinan los
caudales en rectificacion Ly V.

Con el estado de la alimentacion se calculan los caudales en agotamiento: Ly V.

. Con estos datos se dibujan las rectas de operacién y alimentacion.

. Se trazan escalones comenzando desde uno de los extremos, habitualmente en el condensador,

y apoyandose sucesivamente en la curva de equilibrio —etapa teérica— y la recta de operacion
—corrientes que se cruzan— que esté mis separada de la de equilibrio —la que nos permite un
mayor cambio en la composicion. Se para cuando la concentracion del liquido en equilibrio es
menor que xp.

El ndmero de etapas por encima de la interseccidn de las rectas de operacion es el de las de la
seccion de rectificacion y la de interseccion es la etapa de alimentacion.

(Qué significa la construccién grafica? Hay que darse cuenta de que en esencia estamos haciendo lo

que en el método de Sorel, es decir, determinar de forma conservadora el nimero de etapas incrementan-
dolas hasta que se consigue mds que lo necesario. La solucién exacta se alcanzaria cuando el punto final
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Figura 4.13: Construccién de etapas

coincidiera con xg. Pero como lo que variamos es el niimero de etapas, una variable discreta, en general
no es posible que obtengamos una solucién exacta sin modificar alguna variable continua.

4.5.4. Plato de alimentacion éptimo

En el método descrito determinamos el plato de alimentacién con el criterio de hacerlo coincidir
con la interseccién de las rectas de operacién. Esto no quiere decir que el plato de alimentacidn esté ahi,
si no que nosotros decidimos que esté ahi. El plato de alimentacidn se sitia en aquella etapa donde se
cambia de recta de operacion.

El criterio indicado lo que intenta es minimizar el nimero de platos para conseguir la separacion,
cambiando de recta de operacién cuando la separacion que se consigue es menor. Como se observa en

las figuras .14y alimentar antes o después significa disponer un niimero superior de platos para la
misma separacion.

4.5.5. Pinzamientos

En los casos anteriores se observa que cuando la linea de operacidn se acerca a la de equilibrio el
cambio en la composicidn por etapa se hace mas pequefio y en el limite seria necesario un nimero infinito
de etapas o incluso seria imposible la separacion. Estos son los puntos o zonas de pinzamiento («pinch
points») o invariantes: etapas que practicamente no separan, donde la composicién apenas cambia.

(C6mo se pueden evitar estas zonas?

1. Cambiando, si es posible, la situacion o estado de la alimentacion

2. Aumentando la relacién de reflujo. Esto conlleva un mayor consumo energético y puede haber
limitaciones por falta de capacidad de los equipos.
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Figura 4.14: Plato de alimentacién por encima del 6ptimo
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Figura 4.15: Plato de alimentacién por debajo del éptimo

En una columna real se detecta esta situacion por grupos de platos donde la temperatura no cambia
—si bien esto puede ocurrir por otros motivos— pero que mejora al aumentar el reflujo.
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4.5.6. Relacion de reflujo minima

Siguiendo con lo dicho en los apartados anteriores, para cualquier separacion es necesario que la
interseccion de las lineas de operacion se encuentre entre la diagonal y la curva de equilibrio. Si lo hace
justo en la curva, se produce un pinzamiento y el niimero de etapas necesario seria infinito. El reflujo
que con el que ocurre es el reflujo minimo.

Aunque suele producirse para la recta de operacién —lo que es equivalente al reflujo con la relacién
y=xR/(1+R)+xp/(1 +R)— que pasa por la interseccion de la linea de alimentacién con la de
equilibrio, puede darse en otra zona, por ejemplo cuando hay puntos de inflexién (pinzamiento tangencial)
en curvas de equilibrio de sistemas no ideales. Por supuesto esto puede ocurrir en cualquier seccién de la
columna.

4.5.7. Reflujo total y numero minimo de etapas

El otro caso limite es con el que se consigue el nimero minimo de etapas. Esto se da cuando la
relacion de reflujo es infinita y las lineas de operacion se hacen coincidentes con la diagonal. Para estas
condiciones no salen productos de la columna y, por consiguiente, tampoco habria alimentacién.

1

(zp,zp)

0.9

0.8

0.7

0.6

0.5

0.4

0.3

0.2

0.1

0 (xB-,IB)
0 0.1 02 03 04 05 06 07 08 09 1

Figura 4.16: Reflujo total

En la prictica se conseguiria llenado inicialmente la columna con una cantidad de mezcla cerrando
entradas y salidas y poniendo en marcha los cambiadores. Al estabilizarse las condiciones en la columna
se la tendria trabajando a reflujo total. Obsérvese que las composiciones de los vapores y liquidos que se
cruzan entre platos es la misma. Veremos para sistemas ternarios que de esta forma se determinan las
curvas de destilacion. La operacion a reflujo total suele ser uno de los pasos para la puesta en marcha de
una columna.

La operacidn de una columna de destilacion o su disefio se hace entre los dos casos limites del reflujo
minimo y el reflujo total. Cuanto mds cerca estamos del minimo menor es el coste de operacién, pero
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mayor el nimero de etapas. Cuando aumentamos el reflujo lo hace también el didmetro de la columna y
los cambiadores. La relacion de reflujo éptima es funcién de las condiciones econémicas del momento y
el disefio se suele hacer como un factor del reflujo minimo. En la actualidad este factor se encuentra en
el intervalo 1,05 —1,5.

4.5.8. Condensadores

Cuando es dificil condensar el destilado o interesa que sea vapor se utiliza un condensador parcial.
Se pueden dar dos casos:

1. Cuando s6lo hay destilado vapor, la recta de operacion pasa por (xp,xp) —como se deduce del
balance— pero ahora el punto representativo del condensador es la primera etapa en la curva de
equilibrio, puesto que el condensador —idealmente— serfa una etapa de equilibrio.

2. Si hay destilado liquido y vapor, el punto que representa el condensador sigue siendo la primera
etapa de equilibrio pero la recta de operacién debe ser calculada con el balance.

D D,
D,

\_/—\ \_/\
(a) Condensador parcial (b) Condensador parcial con destilado liquido

Figura 4.17: Tipos de condensadores

La mayoria de las columnas para que el reflujo sea liquido saturado pero, bien por que no se disefie
asi, bien porque en la operacién real el cambiador elimine mds calor que el requerido, en ocasiones el
reflujo es liquido subenfriado.

En el método de McCabe-Thiele las rectas de operacion vienen determinadas por la relacién de
reflujo interno (L/V) y si queremos representar una columna con reflujo subenfriado tendremos que ver
como le afecta. El efecto del subenfriamiento es la condensacién de vapor para que el liquido que sale
de la etapa sea saturado. Por tanto el reflujo interno (L) es mayor que el externo (L) y podemos utilizar
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una relacién de reflujo externa corregida R*:

LiCpr(T, —T,)

L=L+ N (4.73)
. Cro(Ty —T1,)
Ly L
R=—" R=2= 4.75
D D (4.75)

Como hemos aumentado el reflujo se requerirdn menos etapas, pero a costa de aumentar el consumo de
energia.

4.5.9. Hervidores
Dos son los tipos frecuentes de hervidores en las columnas de destilacion:
1. Tipo «kettle», horizontal, equivalente a una etapa tedrica.

2. Termosifén, vertical habitualmente, en general s6lo proporciona una fraccién de etapa, por lo que
no se suele contar como tal.

4.5.10. Cargas térmicas en los cambiadores

Con las suposiciones del método, si la columna trabaja en condiciones adiabdticas y se desprecian
las pérdidas, las cargas térmicas de condensador y hervidor son:

1. Condensador total:

Qc = D(1+4+R)AH"" (4.76)
2. Condensador parcial:
Qc = DRAHY? 4.77)
3. Hervidor:
On = VAH"? (4.78)

Si no calculamos el tréfico interno se puede despejar del balance de entalpia global:

Fhrg+Qp = Dhp+BHg+ Qc 4.79)

4-20



Operaciones de separacion | DIQUIMA-UPM, Otofio 2014

Internal reboiler

Vertical thermosyphon

——
b
L_L
Once-through natural Forced circulation
circulation

4.6. Eficacia de platos

Los platos reales de una columna de destilacién no son, en general, etapas de equilibrio. La desviacién
respecto a los modelos ideales estudiados se cuantifica con las eficacias. Hay varias formas de hacerlo:

1. Eficacia global, definida como:

_M

Eo=y (4.80)

siendo N; el nimero de platos tedricos calculados y N, el nimero de platos reales. Es la mas
sencilla de usar, pero resulta dificil tener estimaciones fiables. Se recomienda usar una por cada
seccion de la columna, pero los métodos de prediccién no suelen ser tan finos.

Para usarla se calcula el nimero de platos tedricos y se divide por la eficacia para obtener el de los
reales. Un valor tipico estd alrededor del 60 %.

2. Eficacia local. Referida al vapor, para una zona del plato j y el componente i se define como:

Eoy = yi',i — Yj+1,i 4.81)
Yii— Yj+1i
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siendo y la composicion real e y* la composicion en equilibrio con el liquido en ese punto. Siempre
se cumple:
0<Ep <1

Esta eficacia puede variar para distintas zonas del plato.

3. Eficacia de plato de Murphree para el vapor:

Eyy = w (4.82)
Yii = Yi+1i
donde ahora y* es la composicion en equilibrio con el liquido que sale del plato. Como la
composicion del liquido va cambiando a lo largo del plato, puede ocurrir que la eficacia sea mayor
que la unidad.

Las eficacias local y de Murphree se pueden expresar también en funcién del liquido y relacionar
con la global.

Cuanto més fundamento tedrico tienen las definiciones de eficacia mas dificiles son de usar. La
de Murphree todavia es aplicable en sistemas binarios, ideales y con poca variacién de los puntos de
ebullicion, pero cuando se intenta usar en sistemas multicomponente resulta practicamente imposible,
pues es diferente para cada componente y varia por etapas. Ademds la suma de las fracciones molares
debe valer 1, por lo que no son independientes. Experimentalmente se puede obtener valores negativos y
mayores que la unidad.

En realidad, las eficacias tratan de resumir de una forma relativamente elemental todas las simplifica-
ciones hechas respecto al comportamiento real de las sustancias en el plato. Por ello cuando se necesita
hacer un disefio més ajustado para sistemas no ideales, la tendencia es el uso de modelos que representen
mejor la realidad, como hacen los de transporte.

4.6.1. Estimacion de eficacias de etapa

La eficacia es una funcién compleja de la geometria del plato, propiedades de los fluidos y el
flujo de los mismos. Es frecuente que la determinacién experimental se haga a reflujo total para evitar
fluctuaciones en la operacién. El inconveniente es que esta eficacia puede ser muy distinta de la de las
condiciones reales de trabajo.

El procedimiento consiste en tomar muestras de la cabeza y del fondo y comparar las etapas
calculadas por un medio teérico para conseguirlas con el nimero de platos de la columna. Si se toman
datos de los platos intermedios se pueden determinar las eficacias locales o de Murphree, pero es
necesario tener buenos datos de equilibrio. La situacion ideal es la tener datos de una columna en
operacién con el mismo sistema.

Hay varias correlaciones empiricas para estimar la eficacia global. Dos ejemplos son:

1. Correlacién de Drickamer y Bradford:
Eop =13,3—-66,8log, 1 (4.83)

Donde E( viene expresada en porcentaje y U es la viscosidad media molar de la alimentacién a la
temperatura media de la columna en centipoise.

Se hizo con datos de platos de campanas y perforados para viscosidades entre 0,066 y 0,355 cPy
es valida para hidrocarburos.
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2. Correlacién de O’Connell:
Eo =50,3(ap) (4.84)

siendo « la volatilidad relativa para los componentes clave a las condiciones medias de la columna.

Por otro lado, los ensayos a escala de laboratorio con columnas del tipo Oldershaw pueden dar una
buena estimacion si se llevan a cabo correctamente.
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Elementos internos e
hidraulica

Los elementos dispuestos en el interior de una columna para conseguir la separacién deseada se
suelen englobar en la denominacién elementos internos o simplemente internos.

Hay fundamentalmente dos tipos de dispositivos: los platos y el relleno. De cada uno de ellos hay
distintos tipos y aplicaciones para los que se prefieren, aunque en muchas ocasiones son intercambiables.

5.1. Tipos de platos

Un plato o bandeja fisicamente es una o varias placas perpendiculares al eje de la columna, sobre
la que circula el liquido que viene del plato superior hasta un conducto de bajada (vertedero, bajante)
que le dirige al plato inferior. La zona del plato por la que discurre el liquido entre conductos de bajada
(area activa A,) tiene algun tipo de orificios por los que pasa el vapor del plato inferior para ponerse en
contacto con el liquido y conseguir el nuevo equilibrio.

La separacion entre platos es suficiente para que el vapor se separe del liquido en la zona libre sobre
el plato y el liquido se separe del vapor en el conducto de bajada.

En un plato consideramos distintas dreas:

1. Areatotal Ay = nD% /4, siendo Dy el didmetro interno de la columna.

2. Area del conducto de bajada A, la seccién por la que pasa el liquido al plato inferior. Hay que
notar que sobre otra parte del plato, normalmente el extremo opuesto, estd el conducto de bajada
del plato superior.

3. Areaactiva A, = Ay — 2A, es la que queda disponible para situar los orificios por los que asciende
el vapor.

4. Area perforada Ay, es el drea de paso para el vapor en la zona activa. En el caso de los platos
perforados, donde sencillamente se taladra la placa, seria la suma del area de todos los orificios.
Para otros tipos de plato la definicién es parecida.
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Figura 5.1: Esquema de un plato

DIQUIMA-UPM, Otofio 2014

5. Areaneta Ay = Ar —Ay, es el 4rea que queda libre para la circulacién del vapor en la columna.
Nétese que en este caso la seccion del vertedero del plato estd sobre €l para el paso del vapor, no
siendo asf la que viene del superior, separada por la placa del vertedero.

(a) Area total

(c) Area activa

Figura 5.2: Areas en un plato

9@

(b) Area del vertedero

(d) Area neta

Hay varios tipos de plato distinguiéndose en la forma de los orificios para el paso del vapor y como

circula el liquido.

Una caracteristica importante de los platos es la flexibilidad («turndown ratio»), que es la relacién
entre el caudal de vapor de disefio y el minimo, siendo este dltimo el que produce un goteo —paso de
liquido por los orificios del vapor— inaceptable. Se indican valores aproximados para los distintos tipos

de plato.

1. Campanas (Bubble-cap trays)
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|
A

Figura 5.3: Campanas

= Muy usado hasta los afios 60. Ahora s6lo para aplicaciones especiales, como en la destilacién
reactiva donde proporcionan alto tiempo de residencia.

= Pueden operar en regimenes de bajos caudales de vapor o liquido. Flexibilidad: 8.

Figura 5.4: Plato de campanas

2. Perforados (Sieve trays)
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Figura 5.5: Plato perforado

= Son baratos y faciles de fabricar.

= Fl equilibrio hidrdulico del plato limita el rango de caudales para operacién estable. Flexibi-
lidad: 2.

Figura 5.6: Plato perforado

3. Valvulas (valve trays)

= [a vdlvula sube a mayor caudal de vapor.

5-4



Operaciones de separacion | DIQUIMA-UPM, Otofio 2014

- () \_/_/ 3\0 S /\P\\’\
vf// yo AL J\C‘,\ ))3\ l ~ ‘”¥‘

= //f f v

Figura 5.7: Vélvulas

= Pueden operar a bajos caudales, siendo los mas flexibles después de los de campanas.
Flexibilidad: 5.

= Son los mds usados por tener un coste moderadamente superior a los perforados (+20 %) y
una mayor flexibilidad.

Figura 5.8: Plato de vdlvulas

Figura 5.9: Vilvula Ballast A.2 de Glitsch, con caja
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Figura 5.10: Vilvula Ballast A.4 de Glitsch, doble y con caja

4. Platos sin vertedero

= Son platos perforados (Ripple, Dual-flow o flujo dual), con ranuras (Turbogrid) o valvulas
fijas sin conducto de bajada pasando tanto el liquido como el vapor, de forma alternativa mds
que continua, a través de los orificios. Aunque la mayoria tienen una placa plana, los Ripple
utilizan una corrugada. Los de tipo Kittel dirigen el flujo de vapor, que mueve el liquido,
hacia el centro o las paredes de la columna alternativamente.

N\ \ \ YAV
YNNI AVAVAVAY

Figura 5.11: Platos tipo Turbogrid, Ripple y Kittel

[0000000]

= Son muy poco flexibles alcanzando una eficacia alta en un rango muy reducido de caudal.

= Al no tener bajantes, permiten mds capacidad que los otros. Esto puede ser interesante para
aumentar la capacidad de una columna existente si es admisible la pérdida de eficacia.

= Se usan para servicios especiales como fluidos sucios o con sélidos, dado que el paso
alternativo de liquido y vapor por los orificios produce una accién de auto-limpieza.

= Son los mds baratos de construir y los mds faciles de instalar y mantener por lo que en algin
caso puede ser interesantes si se tienen fluidos corrosivos.
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Figura 5.12: Plato de flujo dual

5.2. Diseno de platos

El objetivo al calcular los platos de una columna que vamos a tratar aqui (perforados, campanas,
valvulas) es conseguir una operacién estable desde el punto de vista hidraulico de tal forma que:

1. El vapor asciende en la columna sdlo por los espacios dispuestos para ello: los orificios, las
véalvulas o las campanas.

2. El liquido pasa de plato a plato s6lo por los conductos de bajada o vertederos.

3. No hay goteo de liquido por los orificios del vapor ni arrastres de liquido con el vapor al plato
superior.

4. El vapor no queda atrapado en la corriente del liquido al plato inferior («occlusion») ni burbujea
hacia el plato superior por el bajante.

Hay dos etapas en el disefio de los platos:

1. Disefio basico. En éste se determinan:

a) Tipo de plato

b) La separacion entre platos

¢) Area activa del plato

d) Diametro de la columna

e) El didmetro de los orificios y otros detalles de la geometria.
f) El ndmero de pasos por plato

g) La altura del vertedero
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2. Diseflo de detalle. Se define la geometria final del plato. Si en la primera se fijan los elementos que
mds influyen en el coste, aqui se deciden factores que son fundamentales para la buena operacién

de la columna.

5.3. Fenémenos hidraulicos en el plato

5.3.1. Limites de operacion para un plato

El objetivo del disefio de platos es la obtencién de un régimen hidrdulico en el que se produzca una
mezcla del liquido y vapor que favorezca la transferencia de materia seguida de una buena separacién de
fases. Para un disefio dado, esto se consigue en un intervalo de condiciones limitado.

Uno de los conceptos basicos en el funcionamiento de una columna es el de inundacion, que es la
condicién en la que dentro de la columna hay una cantidad de liquido anormalmente grande.

Tradicionalmente el llamado diagrama de estabilidad de plato ha sido la referencia para fijar los
limites de operacion de un plato. Aunque se trata de una simplificacion, este modelo hidraulico cldsico
para un plato perforado es adecuado para el nivel de conocimientos de este curso.

Entrainment Floog;
ng

Vapor flow rate —»

Liquid flow rate —»

Figura 5.13: Diagrama de estabilidad para platos perforados

Los limites de operacién son:

1. Inundacioén por arrastre. Cuando la velocidad del vapor es alta se arrastran gotas de liquido en
esa corriente (ver apartado [5.3.2)). Este aporte adicional a los platos superiores afecta la eficacia
al subir liquido con mayor concentracién de pesados, pero ademds puede llegar a inundar los
conductos de bajada si la cantidad aportada es suficientemente grande.

2. Soplado («blowing»). Se produce un gran arrastre por el desequilibrio entre los caudales de liquido
y vapor. Si el caudal de liquido es bajo, dificilmente se puede producir inundacién, sin embargo la
pérdida de eficacia hace que la columna no cumpla su cometido.
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3. Inundacién de la bajante. Si aumentamos suficientemente el caudal de liquido y/o la presion,
la bajante podria ser incapaz de desalojarlo adecuadamente produciéndose inundacién. Esto es
infrecuente si la fraccion del area total correspondiente a la bajante es superior al 10 %, aunque
depende del caudal de liquido, presidn, etc.

4. Goteo. Si la velocidad del vapor es baja, el liquido pasa por los orificios. Dependiendo del grado,
la pérdida de eficacia puede ser aceptable.

5. Vaciado (punto de sellado). Si el goteo es tan importante que no pasa liquido por el vertedero,
se rompe el sello hidrdulico y el vapor pasa por él. La eficacia se reduce y la operacion se hace
inestable.

5.3.2. Arrastre

La inundacién por arrastre ocurre a partir del punto en el que el vapor es capaz de mantener en
suspension a las gotas. Esto sucede cuando la resultante de las fuerzas que actiian sobre ella se anula.

F ﬂ'df, F o wdf)UJ%
f=Pv 69 d= DT7PV
de
Fo=rg
IUJ‘WPV

Figura 5.14: Equilibrio de fuerzas sobre una gota

Siendo éstas, para una gota de didmetro d,, y densidad p;, en una corriente de vapor de velocidad Uy
y densidad py:

= El peso de la gota:

nd;
= El empuje hidrostatico:
nd)
Fr=py 5 8 (5.2)
= FEl arrastre del vapor:
nd2U}
Fy= CDTTPV (5.3)

con Cp el coeficiente de forma.
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El equilibrio de fuerzas es:

Fo nd; nd; c nd2U; 0 s
Y F= =P8 P8 o Py = G4
de donde despejamos la velocidad del vapor que lo consigue:
PL— Pv
Ur=Csp (5.5
pPv

siendo Csp el parametro de capacidad de Souders y Brown, teéricamente:

4d,g
Csp =\ 52~ 5.6
SB 3Cp (5.6)

pero que en la préctica se determina de forma experimental. Estos autores hicieron una correlacién que
no consideraba factores como la tension superficial, que al crecer aumenta el didmetro de las gotas y por
tanto Csp; ni la separacién entre platos, que al ser mayor permite la coalescencia de las gotas para dar
otras mayores y de igual forma aumenta Csp.

Las correlaciones mds modernas tienen en cuenta estos factores, siendo la de Fair, basada en el drea
neta del plato (Ay = Ay —Ay) y vdlida para platos perforados y de campanas, la recogida en la figura
[5.15] En ésta, el pardmetro de Souders y Brown estd en funcién del pardmetro de flujo:

_ PM,L pv 5.7)
N PMyV \ pr )

Fry

que representa la relacion de energias cinéticas con L 'y V los caudales molares de las dos fases.
jAtencién!: en la figura L y G son caudales mésicos.
Con el coeficiente obtenido de esta correlacion se determina la velocidad de inundacién aplicando:

0,2
o pL—p
U} = Csp <20> \ oy Frfina (5.8)

donde:
U }’CV (ft/s) es la velocidad de inundacién basada en el area neta Ay
de la columna
Csg  (ft/s) Parametro de capacidad de Souders y Brown
o (dinas/cm) Tensién superficial

o [M/L?) Densidad (mdsica) del liquido

pv [M/L3 ] Densidad (mésica) del vapor

Fr Factor de espuma:
Fr =1 en sistemas que no la forman
Fr = 0,75 en algunos absorbedores

Fya Factor de fraccién perforada:
. An
1 si — es mayor que 0,1
Fua = Ad

s 05 si006< <o
Xa+ ) S1 9 _A7_ )

a
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Figura 5.15: Correlacion de Fair para inundacidn por arrastre

El resultado es conservador para platos de valvulas. En este caso el 4rea es la de entrada del vapor:
Ay = nd,hn, 5.9

con d, el didmetro de la valvula, & la altura que levanta sobre la superficie del plato y n, el nimero de
vélvulas.

La eficacia estd muy relacionada con la relacién U, /Uy. A partir de un valor de 0,6 empieza a
decrecer.

5.3.3. Pérdida de carga

La pérdida de carga en los platos de una columna es importante por varias razones. Por un lado
al crecer obligard a un consumo mayor de energia. En el caso de destilacién a vacio se convierte es
especialmente importante pues limita la capacidad y la operacion de la columna: una pérdida de carga
importante, relacionada con una mayor caudal de vapor, puede hacer que la presion en el fondo sea
mayor que la permitida. Ademds, como veremos, la pérdida de carga aumenta la cantidad de liquido en
las bajantes pudiendo provocar la inundacion.

Calcularemos la pérdida de carga en un plato perforado, 4, medida en pulgadas de liquido, como la
suma de tres componentes:

1. Pérdida de carga del plato seco, hy
2. Altura de liquido en el plato, /;

3. Término adicional, atribuido a la tensién superficial, is
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hy =hg+h +hgs

(5.10)

1. Pérdida de carga del plato seco Esta es la pérdida de carga al atravesar el vapor los orificios del

plato. Es una variacién de la clésica ecuacién para un orificio:

0 pv

hg = 0,186
d C‘Z/ pL

siendo:

hg (" deliq.) Pérdida de carga del plato seco

uo  (ft/s) Velocidad del vapor en el orificio (basada en el
area total de orificios)
Cy Coeficiente de orificio, funcién de A; /A, y la relacion del

espesor del plato al didmetro del orificio (fig .
Valores tipicos:

Espesor: 0,078”

Didmetro de orificio: 3/16” fluido limpio, 1/2” sucio
Cy=0,73. Normalmente entre 0,65-0,85

l“\ ““ /
05 oy et

—
1::/z //
//
< o.eo///’//‘/
/

0.60

0.05 0.10 0.15 0.20
Hole area
Active area An/Aq

(a)

Figura 5.16: Coeficiente de orificio para pérdida de carga de plato seco

(5.11)

2. Altura equivalente de liquido ‘claro’ en el plato. En el régimen de operacién del plato se suele
tener un liquido aerado (froth) o atomizado (spray) segun la velocidad y densidad del vapor. El

liquido ‘claro’ serfa el correspondiente sin vapor.
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{d)

Figura 5.17: Regimenes de flujo en un plato (a) atomizado (spray) (b) aerado (froth) (c) emulsion (d) burbujeo
(e) espuma celular

Bennet et al. han propuesto una expresion empirica para calcularla :

qL 2/3
h = hy, +C 5.12
1 ¢e wt <Lw¢e) ] ( )
0. = exp(—4,257K%1) (5.13)
K =U, |2 (5.14)
pL—pv
C =0,362+0,317exp(—3,5h,) (5.15)
donde:
h;  ("delig.) Altura del liquido claro en el plato
hy, () Altura del rebosadero. Entre 17y 27
o, Densidad relativa efectiva i;/h liquido en plato
K, (ft/s) Pardmetro de capacidad
U, (t/s) Velocidad superficial del vapor basada en el drea activa
L, () Anchura del rebosadero = 0,73Dy7 para A;/Ar =0,1
qr (gpm) Caudal liquido
C Coeficiente del rebosadero

3. Pérdida de carga debida a la tension superficial. Este término se suele justificar como la resistencia
que las burbujas deben superar al pasar el orificio.

60
hg e —
8 pLDB,méx
siendo Dp msx €l didmetro maximo de las burbujas y que para tamafios de orificio mayores que
3/16” se puede tomar igual al didmetro de la perforacion.

(5.16)

La pérdida de carga como altura de liquido se transforma a unidades de presién con:

Ap = hipLg (5.17)
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5.3.4. Goteo

El goteo se produce cuando:
hg+he <hy (5.18)

Hasta un 10 % de goteo, medido como porcentaje de liquido que pasa a la etapa inferior por los
orificios respecto al liquido que desciende por la bajante, la pérdida de eficacia no es importante. Se
estima que un goteo del 25 % puede suponer una pérdida de eficacia del 10 %, para caudales liquidos no
muy bajos.

5.3.5. Altura de liquido en el vertedero

El liquido que se acumula en el vertedero compensa la diferencia de presion entre los platos y la
pérdida de carga al fluir el liquido, resultando:

hae = hi +h; +hgq (5.19)

siendo Ay, la pérdida de carga producida al pasar el liquido bajo la placa del vertedero y que podemos
calcular, despreciando el gradiente hidrdulico, mediante la expresion:

2
qL
hge = 0,03 5.20
da ) (100Ada> ( )

b

donde Ay, = L,,h, es el drea de paso para el liquido bajo la placa del vertedero en ft” y hy, viene en’
de liquido. La separacion entre la placa del vertedero y el plato suele ser 1/2” menos que la altura del
vertedero: h, = h,, — 0,5, para que tenga la funcién de sello estético, que impide que el vapor suba al
plato superior por el vertedero.

Como el liquido forma espuma en la bajante —no es ‘claro’—, la altura real que alcanza se estima
con:

har = hqc/Qar (5.21)

siendo ¢, la densidad relativa de la espuma, pudiendo tomarse con un valor de 0,5.

Otro criterio que se suele comprobar en los vertederos es la provisién de un tiempo de residencia
suficiente para que el vapor y el liquido se separen. Los valores tipicos oscilan entre los 3 s para
compuestos que no forman espumas —como los hidrocarburos ligeros— y los 7 s para los que tienen
tendencia a formarlas —aminas y glicoles en absorbedores. Un valor medio es de 4 s.

5.3.6. Disposicion de flujo. Gradiente hidraulico

Cuando los caudales de una separacién aumentan, los de liquido y vapor lo hacen con el cuadrado del
didmetro de la columna. Si el drea disponible para el vapor aumenta también con el cuadrado del didmetro
—rpuesto que el flujo es axial— sin embargo para el liquido sélo lo hace linealmente —su seccién de paso
es proporcional al didmetro multiplicado por la altura del rebosadero—. Este desequilibrio se puede
compensar con la disposicién en multiples pasos.

En la figura [5.18] se muestra un plato perforado con dos pasos observindose que la longitud del
rebosadero se duplica. Precisamente, un criterio de disefio recomendado es tener un caudal liquido de
entre 7y 13 gpm/” de longitud de rebosadero.
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Figura 5.18: Plato perforado con doble paso

(o) ()
] ™
> —

—
- ——d
= ol
—— -
= ——
{c) (o)

Figura 5.19: Disposicion de flujo: (a) 1 paso (cruzado), (b) medio paso (invertido) (c) dos pasos (d) Cascada
(escalonado)

Hay otras disposiciones como las que se muestran en las figuras [5.19]y [5.20] La disposicién con
medio paso o los platos anulares se utilizan cuando el caudal de liquido es pequeiio respecto al de vapor.

El gradiente hidrdulico es la diferencia entre la altura de liquido en la entrada al plato y en la salida.
Un exceso de gradiente hidraulico puede provocar que el vapor pase preferentemente por los orificios
cercanos al rebosadero, reduciendo la eficacia.

En los platos perforados y de védlvulas suele ser despreciable, pero en los de campanas puede dar
incluso una inestabilidad ciclica en la que aumente progresivamente hasta que el vapor salga por un
extremo provocando el vaciado de liquido por el otro.

5-15



Operaciones de separacion | DIQUIMA-UPM, Otofio 2014

vh v |
L .
L
| v v

(o)

e

i

N
N

<=
0
<\l

~

(¢) {d)

Figura 5.20: Disposicion de flujo: (a) 1 paso (cruzado), (b) dos pasos (c) medio paso (invertido) (d) Cascada
(escalonado)

Figura 5.21: Gradiente hidraulico

El mayor gradiente hidrdulico estd relacionado con:

= Mayor distancia entre la entrada y salida de liquido
= Mayor caudal de liquido

= Mayor caudal de vapor

La reduccién de la distancia entre la entrada y la salida se consigue con la disposicién en cascada,
aunque no es habitual en la actualidad.

Se recomienda no tener un gradiente hidraulico mayor que el 40 % de la pérdida de carga del plato
seco.
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Figura 5.22: Inestabilidad de operacién por gradiente hidraulico excesivo

5.4. Diseno de platos perforados

A continuacién se describe un método simplificado con los conceptos bésicos del disefio de platos.
En la préctica industrial es un proceso mas complejo e iterativo.

1. Diametro de la columna

El didmetro de la columna se determina en funcién de un porcentaje de la velocidad de inundacién
y una separacion entre platos supuesta. La de 24 ” es normal aunque puede ser menos en columnas
con muchos platos y mds en las de pocos.

El caudal molar de vapor es:

p
= fuyANTA;V (5.22)

El porcentaje de inundacién f recomendado para fluidos que no forman espumas es del 80-85 %.
El 4rea total es la suma del drea neta y el del vertedero, por lo que debemos estimar también el
area de éste. Hay varias formas de hacerlo. Algunas estan basadas en la velocidad superficial del
liquido (claro) en el vertedero que es, por ejemplo, de entre 0,5 y 0,6 ft/s para separaciones de 24”
y sustancias con baja tendencia a la formacién de espumas. Otro ejemplo es la estimacion de la
fraccidn de drea total en funcién del pardmetro de flujo:

Ay =Ar —Ay (5.23)

siendo At el drea total y A, el 4rea de la bajante. Segun el criterio descrito:

0, 1 si FLV < 0, 1
Ag/Ar =40,1+ 2500 §i0,1<Fy <1 (5.24)
072 si FLV Z 1
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El diametro total resulta:

Do — 4V PMy (5.25)
e JUNT(1—Aq/Ar)py '

= Este didmetro se debe calcular en los platos donde sean extremas las condiciones de caudal.
Se elige el que proporciona el mayor didmetro.

= Si la relacién entre el mayor y el menor es superior al 20 % se debe considerar disponer
secciones de diferente didmetro.

= Si la columna trabaja con diferentes regimenes hay que asegurarse de que el disefio es valido
para todos los casos.

= SiDr < 2°-2,5 se suele usar una columna rellena.

2. Seleccionar el nimero de pasos

3. Dimensionar el plato y calcular la pérdida de carga (0,05 — 0,15 psi/plato).
4. Comprobar que no hay goteo excesivo

5. Comprobar la altura del liquido en el vertedero y el tiempo de residencia

6. Comprobar que no hay un gradiente hidraulico excesivo

En las tablas siguientes se recogen datos y criterios de disefio.
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Hole diam., d,, in. | As 4 He i< “s % % % | 1.0
a,, sq in. per hole | 0.0214 | 0.0867 | 0.193 | 0.343 | 0.534 | 0.770 | 1.37 | 3.08 | 5.49

total hole area

Maximum, FFA = A,/4 = -
cross-sectional area of column

Arrangement pld,
2.0 3.0 4.0 5.0
60° A 0.227 0.101 0.0555 | 0.0363
0 0.197 0.0875 0.0490 0.0315

Hole area for 1-sq-ft column area with
802 effective bubbling area, sq ft*

60°A 0.182 0.0808 0.0444 0.0262
O 0.158 0.0700 0.0392 0.0252

Hole area for various diameter columns with
802 effective bubbling area, sq ft*

D A 0.144 0.0635 0.0350 0.0228
1 O 0.111 0.055 0.0307 0.0178
2 A 0.565 0.254 0.140 ©0.0920
O 0.445 0.221 0.124 0.0711
3 A 1.28 0.571 0.315 0.207
0 1.00 - 0.496 0.278 0.160
4 A 2.30 1.02 0.560 0.366
(] 1.78 0.882 0.495 0.285
5 A 3.58 1.59 0.971 0.561
(] 278 | 1.38 0.770 0.445
6 - A 5.16 2.29 1.260 0.823
O 4.00 1.98 1.141 0.675

* The areas listed apply to perforated metal area allotting 20 9 of the cross-sectional area
of the column to downcomer and onflow area but not allowing for plate supports, blanking
strip areas, or other design features which reduce hole area. These factors must be taken
into consideration for each design.

For other diameters multiply the number across from 1-ft diameter in the correct p/d,
column times D2.

Figura 5.23: Disposicion de orificios en platos perforados ( p = pitch = paso entre orificios)
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TABLE 14.2 Recommended Limits: Tray and Column Design

DIQUIMA-UPM, Otofio 2014

Bubble-cap trays {3, 1]

Perforated trays

Valve trays [4)

Column
Diameter
Basis: ¢ flood

Tray spacing

Tray .
Flow arrangement
General
Med. diam., 6-12 ft
Large diam., 12-24 ft
Tray layout

Downcomers

Type
Apron

Liquid
Residence
Time -

Liquid velocity
Apron clearance

Weirs—outlet
Type
Height
Adjustment
Length, % col. diam.
Inlet
Intermediate
Splash baffles
Antijump baffies
Redistributive

baffles
Miscellaneous

Drainholes

Lecakage

Construction tolerances
Tray level

1-24 ft
80-85%, NF*
70-75% Ft

Fig. 13.21

12-48 in.

Col. diam., 2.5-4.0 ft; 18 in.

Col. diam., 5.0-24 ft; 24-36 in.
Check: liquid backup, entrainment

(Table 14.3)

Cross flow

DP1}, cascade

Multiple pass, cascade
Bubble-cap diam. | Tray diam.

Vertical

3in. 2.5-4.0ft
4in. 5-16 ft
6in. 16 ft and over

Slot area = 10-209% col. area
Spacing 1-3 in. between caps
Pattern-equilateral triangular
Skirt clearance 0.5-1.5 in.
Cap clearance:
Cap-tower wall, 1.5 in., min
Cap-weir, 3.0 in., min
Cap-apron, 3.0 in., min
Ave. dynamic seal, hg,:
Vacuum, 0.5-1.5 in.
Atmospheric, 1.0-2.5 in.
50-100 psig, 1.5-3.0in.
200-500 psig, 2.0-4.0 in.
Slot opening, w, = 0.25-0.5in.,
h, = 1.0-1.5in.

Segmental

5 sec, min, F

3 sec, min, NF

0.3-1.0 fps

Weir to baffle distance, to 6 ft-0.5 in.
Weir to baffle distance, 6-12 ft-1.0 in.

Weir to baffle distance, over 12ft-1.5in.

Segmental

2.0-6.0 in.

1.0-2.0in.

Cross flow, 60-75%
DP, 50-60 %,

Center, 8-12 in. wide
Not recommended

Optional, h, > h liquid
downstream
Optional, bottom
2-3 in. above outlet weir
Recommended for DP trays
Extend to elevation of top of weir
All rows of caps where end
space is | in. cap spacing.
Clearance same as caps.
Height 2 X clear liquid head, min

36-% in. diam., 4 sq in./100 sq ft
tray area

Max. fall 1 in. below top of weir
in 20 min with drain holes
plugged

14 in. max
14 in. max

!
|
|

1-24 t
80-85%, NF
70-75% F

Fig. 13.21
12-36 in.

Col. diam., 2.0-4.0 ft; 12-18 in.
Col. diam., 5.0-24.0 fi; 24-36 in.
Check: liquid backup, entrainment

(Table 14.3)

Cross flow

DP

Multiple pass

Hole diam.: 14-14 in.

Hole area: 6-15% col. area

Spacing: pitch/hole diam., 2-4

Tray thickness: 16 gage to 14 in.

Hole clearance:
Hole-tower wall, 1.5 in.
Hole-weir, 2.0 in., min
Hole-apron, 2.0 in., min

Ave. dynamic seal h,,:
Vacuum, 0.5-0.60 in.
Atmospheric, 0.5-1.5 in.
Pressure, 1.5-3.0 in.

Segmental
Vertical

5 sec, min, F
3 sec, min, NF
0.3-1.0 fps

13 weir height

Segmental

1.0-3.0in.

1.0-2.0in.

Cross flow, 60-75%

DP, 50-60%

Center, 8-12in. wide

Recommended only for low
liquid rates

Not recommended

Optional, bottom
2-3 in. above outlet weir
Recommended for DP trays

Extend to elevation of top of weir

Not recommended

Not recommended

14 in. max
3£ in. max

1-24 ft
829% NF
7 F
77°%, vacuum service
65-75 %, col. diam., 3.0 ft

12-36 in.

Col. diam., 2.0-4.0 ft; 12-18 in.

Col. diam., 5.0-24 ft; 24-36 in.

Check: liquid backup,
entrainment

Cross flow

5-6 ft DP

8-15 ft multiple pass

Standard manufacture

Specification, 174 in.
diam. holes

Special up to 6 in.

Tray thickness: Yfe-}4 in.

Ave. dynamic seal kg,:
Vacuum, 0.5-0.75 in.
Atmospheric, 1.0-2.5 in.
Pressure, 2.0-6.0 in.

Segmental
Vertical

5 sec, min, F
3 sec, min, NF
0.5-3.0 fps

Seal area: V4-!; downcomer
area

Segmental

0.75-3 in.

1.0-2.0in.

Cross flow, 60-75%;,

DP, 50-60%;

Center, 8-12 in. wide
Not recommended

Seal sumps recommended
Not recommended

Optional, recommended

for high vapor rates
Recommended for DP trays
Extend to elevation of top of weir
Not recommended

Not recommended

14 in. max
14 in. max

* NF—nonfoaming
t F—foaming
3 DP—double pass

Figura 5.24: Criterios de disefio
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Calculo de destilacion
multicomponente

6.1. El problema de diseio

El disefio de una columna de destilacion tiene como objetivo fijar la presion de trabajo, la relacién de
reflujo y la configuracién de nimero de etapas, platos de alimentacién y platos de extraccién. Natural-
mente conlleva los balances de materia y energia que determinan todos los caudales, composiciones,
temperaturas y cargas térmicas.

El proceso de disefio es progresivo: con métodos cualitativos como los diagramas de curvas de
destilacién o residuo y posteriormente con métodos simplificados (shortcut) se van acotando las opciones
proporcionando a la vez una estimacion inicial para los métodos rigurosos (que son de simulacién: se
fija la columna y se calculan los productos), donde se comprueba y se refina hasta llegar al disefio final.
Una vez en operacién, todavia hay un margen de optimizacién sobre las variables manipuladas.

Se expone a continuacién una secuencia normal de pasos para el disefio de una columna de destila-
cién:

1. Especificar la separacién deseada
2. Fijar la presion de la columna
3. Predisefio:

a) Determinacion del reflujo minimo y el nimero minimo de etapas
b) Optimizacién del reflujo, como funcién del minimo
¢) Numero de etapas en funcion de los anteriores

d) Etapa de alimentacién 6ptima
4. Célculo riguroso de la columna
5. Andlisis de resultados y optimizacién

Se va a ilustrar el método con un ejemplo.
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6.1.1. Especificacion de la separacién

Este puede parecer un paso obvio, se supone que sabemos lo que queremos separar, pero cuanto y
c6mo son dos de las decisiones de disefio que debe tomar el ingeniero. Lo normal es que se disponga de
especificaciones para el producto final, pero éstas pueden no ser completas y dejar grados de libertad
abiertos, o bien podemos encontrarnos con el disefio de una etapa intermedia del proceso para la que no
existen esas especificaciones. Todo ello podria englobarse dentro del problema més amplio del disefio de
procesos teniendo en cuenta factores técnicos y econdmicos que no se van a tratar aqui.

Lo importante es que inicialmente se deben tomar unas decisiones, con los datos y medios de que
dispongamos, para especificar la columna que vamos a disefiar. Desde un punto de vista matematico,
tenemos que dar valores a variables o afladir nuevas ecuaciones de forma que lleguemos a un sistema con
el mismo niimero de ecuaciones que de incégnitas y donde las ecuaciones permitan resolver el sistemeﬂ

Como se vio en el capitulo de los sistemas multietapa, conocidas todas las alimentaciones y extrac-
ciones de la columna —exceptuando las salidas de vapor por cabeza y liquido por fondo—, fijadas o
relacionadas mediante ecuaciones hidrdulicas con los caudales las presiones y fijados los intercambios
térmicos, el problema estd determinado para un nimero N de etapas. Considerando los intercambios
térmicos con el exterior, como las columnas suelen ser adiabdticas, si se especifican las tranferencias de
energia en condensadores o hervidores intermedios, nos quedan como grados de libertad los calores del
hervidor de fondo y el condensador de cabeza.

Manteniendo lo demds, estas dos especificaciones pueden ser sustituidas por otras, como la relacién
de reflujo, composiciones de algtin componente en los productos, caudal de vapor por cabeza o liquido
por fondo, etc. Por tanto, la especificacién de la separacion deseada sélo va a tener en condiciones
normales dos grados de libertad.

En un sistema binario, para una columna simple con una alimentacién conocida y sin extracciones
laterales, con las ecuaciones de balance de materia:

F=B+D (6.1)
Fz; = BXBJ + D)CDJ' (6.2)

obtenfamos toda la informacién para los productos especificando por ejemplo la concentracién de un
componente en cada producto. De forma general, en este sistema con dos ecuaciones y cuatro incégnitas
podemos fijar los valores de dos de ellas pero al menos una debe ser una composicidn para que el sistema
sea determinado: en caso contrario seria indeterminado y posiblemente incompatible.

En un sistema multicomponente se pierde esta caracteristica. Por ejemplo, para un sistema ternario
tendriamos tres ecuaciones y seis incégnitas, pero seguimos pudiendo especificar sélo dos.

Una forma de especificar la separacion es la de indicar rendimientos:

= El porcentaje de la alimentacién que sale por cabeza o fondo.

= El porcentaje de un componente alimentado que sale en alguno de los productos.

Esto es equivalente a afiadir una ecuacién mas al sistema. Por ejemplo, si se especifica que el en producto
destilado sale el 70 % de la alimentacién estamos indicando D = 0,7F.

Si no se especifican caudales de productos o rendimientos, se pueden dar dos especificaciones de
composicion: la de un componente en el destilado y la de otro (que puede ser el mismo) en el fondo. El
resto de composiciones vendran fijadas por las relaciones de equilibrio.

'Una definicién més precisa o funcional exige un cierto nivel de conocimientos sobre sistemas de ecuaciones no lineales
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Es normal que se sefialen valores mdximos —para los componentes no deseados— o minimos —para
los que hay interés— de las composiciones en destilado y fondo. Las condiciones limitantes determinan
la especificacién de composicién de la columna.

En ocasiones se especifica la composiciéon de forma indirecta mediante los valores de alguna
propiedad fisica que debe conseguir el producto tales como viscosidad, presion de vapor o peso molecular
medio. Cuando se trata de aprovechar alguna columna existente, se puede sustituir una especificacién de
caudal o composicién por la carga térmica de uno de los cambiadores que suponemos limita la separacion.
A veces también se hace esto para mejorar la convergencia en la simulacién. Como se ha dicho, si hay
extracciones laterales o cambiadores intermedios se debe afiadir una especificacién adicional por cada
uno de ellos.

Los componentes clave son los dos de la alimentacién para los que se especifica la separacion. El
mds volétil es el clave ligero y el menos el clave pesado. Los que no son clave se pueden clasificar como:

o ligeros: mds voldtiles que el clave ligero.
o pesados: menos voldtiles que el clave pesado.
o intermedios o distribuidos: con volatilidad intermedia entre la de los dos clave.

En la medida de nuestras posibilidades se debe obtener informacién de los componentes que
queremos separar y efectuar un anélisis cualitativo de la separacién. Por ejemplo:

= Las curvas de presion de vapor nos orientardn sobre la volatilidad relativa, indicando cémo se
espera que se distribuyan los componentes en los productos.

= Con estas mismas curvas observaremos si en las condiciones de operacién alguno de los compo-
nentes estd fuera del rango del equilibrio liquido-vapor, asi como la posibilidad de incondensables
y s6lidos en la columna.

= Datos de equilibrio para sistemas binarios. La presencia de aze6tropos limita o condiciona la
separacion.

= Si se dispone de curvas de destilacién —o las casi equivalentes de residuo liquido— para sistemas
ternarios, estudiar los productos que podemos obtener.

Gran parte de esta informacidn se puede obtener con los simuladores de proceso, pero se ha de poner
mucho cuidado en comprobar la informacion existente en el banco de datos y utilizar el modelo
termodindmico adecuado. Como cita Kister, «la gente cree el 50 % de lo que oye, el 75 % de lo que ve y
el 100 % de lo que sale de un ordenador», y esto puede ser fuente de graves errores.

6.2. Presion de la columna

Se suele operar a vacio si:
= La temperatura produce descomposicion de los componentes, ensuciamiento o polimerizacién.

= [a alta temperatura en el hervidor complica el aporte de calor.
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Caso de vernos obligados a trabajar a vacio, se elige la mds alta presién posible, pues con mds vacio
aumentan el didmetro de la columna —disminuye la densidad— y los costes de obtencidn del vacio.

La razén para trabajar a presion es generalmente la de poder condensar con agua de refrigeracion
0 aire —aproximaciones entre refrigerante y destilado de 5-10°C para agua y 15-25°C para aerorrefri-
gerantes [[14]. Se elige la minima presién posible, ya que el aumento produce una disminucién de la
volatilidad relativa, dificultando la separacién y encarece el equipo.

Seader y Henley [20] proponen el siguiente procedimiento para estimar la presioén y seleccionar el
tipo de condensador, para tener una presion en cabeza menor que 2,86 MPa (415 psia) y una temperatura
minima de 50°C —como se ve, cada uno tiene su criterio—, que supone la que corresponde al uso de
agua de refrigeracion:

1. Estimar las composiciones de cabeza y fondo.
2. Cabeza:

a) Calcular la presién de burbuja Pp, del destilado a 50 °C. Si Pp;, < 1,5 MPa se usa un
condensador total.

b) SiPpy > 1,5 MPa se calcula la presion de rocio del destilado Pp . Si es menor que 2,5 MPa
se usa un condensador parcial.

c¢) Si Pp, > 2,5 MPa se busca un refrigerante para trabajar a 2,86 MPa como condensador
parcial.

3. Se estima la presion en el hervidor:

» Pérdida de carga en el condensador entre O y 15 kPa.
= Pérdida de carga en la columna de 35 kPa.

= Si se conoce el nimero de platos, 0,7 kPa/plato para columnas atmosféricas y a presion y
0,35 kPa/plato para las de vacio.

4. Se calcula la temperatura de burbuja del producto de fondo. Si con ella hay degradacién o estd por
encima de la critica es necesario reducirla.

6.3. Métodos aproximados
Los métodos aproximados se utilizan para:
= Predisefio o estimacién inicial para cdlculo riguroso.
= Optimizacion de las condiciones de disefio.
= Sintesis de secuencias de separacion.

Veremos en primer lugar lo que se conoce como el método de Fenske-Underwood-Gilliland, por
los tres autores de los pasos importantes. Se puede aplicar a columnas simples —una alimentacion, sin
extracciones laterales ni cambiadores intermedios—, con condensador total o parcial.
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6.3.1. Ecuacion de Fenske: numero minimo de etapas

El niimero minimo de etapas para una separacion se da a reflujo total, donde las composiciones y
caudales de las corrientes de liquido y vapor que se cruzan entre etapas son iguales aunque los caudales
varien de etapa a etapa.

En el hervidor, para el componente i:

YN, = Knixn i (6.3)
Para las corrientes que entran y salen de él:
YN = XN—1, (6.4)
Combinando ambas ecuaciones:
XN-1,i = Ky ixn i (6.5)

Y de la misma forma, para la etapa siguiente:
VN1, = Kn—1,iXn-1, (6.6)

que junto a la anterior:
YN-1,i = Kn—1,iKN ixn,i (6.7)

Asi podemos extenderlo hasta la etapa 2 si el condensador es total o la 1 si el condensador es parcial.
Consideremos este dltimo caso:

vi,i =K1K ;- - Ky—1,Knixn, (6.8)
De la misma forma para el componente j:
,j =Ki1,jKz j - Ky—1,jKn,jxN,j (6.9)
Dividiendo estas dos dltimas ecuaciones:

Y1, XN,i
=010 - O0N—10N

Y1,j AN.j

N
VL XNJ>: o (6.11)
() () =L

N
X1,i XN, j
i) (N T a (6.12)
() () -1

Donde oy = K ; /K, j es la volatilidad relativa entre los componentes i y j en la etapa k. Las ecuaciones
son exactas pero necesitamos conocer las condiciones en cada etapa para calcular las volatilidades. Si se

supone que la volatilidad es constante:
<xD,i> <xB,]> — ale’n (6 13)
XB,i XD, j

(6.10)

Para condensador total se obtiene:
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incluyendo Ny, el condensador si es parcial y s6lo el hervidor y los platos en la columna si el condensador

es total. Despejando:

In[(xp,i/xp) (xBj/*D.;)]
In O

Nmin = (6.14)
Esta es la ecuacion de Fenske, —a su deduccién llegaron de forma independiente Fenske y Underwood
en 1932— y cuando i es el componente clave ligero (CL) y j el clave pesado (CP) permite estimar el
nimero minimo de etapas para la separacion especificada. La ecuacién proporciona buenos resultados
salvo cuando la volatilidad relativa varia mucho en la columna o cuando la fase liquida no es ideal.

Se han propuesto varios métodos para estimar la volatilidad relativa media:

1. Calcular ¢ a T = (T} + Ty) /2.

2. Calcular ¢ a la temperatura del plato de alimentacién.
3. a=(oq+oan)/2.

4. a = /oqay.

Las dos dltimas son aproximaciones mds simples.
La ecuacion de Fenske se puede utilizar también con los caudales molares de los componentes en los
productos (aunque no se extraiga nada a reflujo total):
_ In{(p,i/Ip ) (I8.j/18.:)] _ In[(di/d;) (bj/bi)]

Noo — _ 6.15
i In o j In o j ( )

Modificacion de Winn

En 1958 Winn modificé la ecuacion para tener en cuenta la influencia de la temperatura:

In [(XD,CL /xB.cL) (xBcp/ xD7CP)9CL

Niin = (616)

InBercp

donde Bcz cp y Ocr, son constantes a una presion fija y se calculan con las relaciones de equilibrio para
los componentes clave a las temperaturas de cabeza y fondo, mediante la ecuacién que las relaciona:

Kcr

OcL
KC P

Bercp = (6.17)

Aplicando esta ecuacion con las temperaturas de cabeza y fondo se tiene un sistema de 2 ecuaciones con
dos incégnitas que nos permite calcular el valor de las constantes.

6.3.2. Método de Underwood para el reflujo minimo

La condicién de reflujo minimo, donde se necesitaria un nimero infinito de etapas para alcanzar
una separacion es ideal, pero una buena referencia. El reflujo minimo estd relacionado con zonas de
pinzamiento o invarianza en la columna, que en el caso de la destilacion binaria correspondian a la zona
de alimentacién o tangencias de las rectas de operacién con la curva de equilibrio.
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En el método de Underwood para estimar el reflujo minimo se suponen volatilidad relativa constante
a la temperatura media de la columna y reflujo molar constante.

Primero se resuelve una ecuacién que relaciona la composicién y estado de la alimentacién y la
volatilidad relativa a la temperatura media de la columna para un pardmetro 8 que tiene un valor acotado
por las volatilidades de los componentes clave:

=1—gr (6.18)

donde g es la fraccion liquida de la alimentacion.
Con el valor calculado de 6 se entra en otra ecuacién que relaciona el reflujo minimo con la
volatilidad relativa y la composicién del destilado:

L L oyxp
Runin = <D> , =Zai79—1 (6.19)

i=1

Esa es la forma del método cuando no hay componentes —no claves— distribuidos, esto es, cuando
no hay componentes intermedios que aparecen en el destilado y en el producto de fondo. Si los hay el
método es algo mas complejo.

6.3.3. Correlacion de Gilliland para el reflujo y numero de etapas reales

Para un sistema binario con las hipétesis del método de McCabe-Thiele el niimero de etapas para
una separacién es una funcién de las variables:

N:N(ZF,XD,XB,Q,R,(X) (620)

Por otro lado, de los métodos de Fenske y Underwood se deducen las siguientes relaciones, para un
sistema binario:

N, min
Rmin

N (Xp,Xp, O) (6.21)
Rmfn(zFaXDaqa a) (622)

lo que ha sugerido la bisqueda de correlaciones con la forma:
N= N(le’nale'an) (623)

extendidas a sistemas multicomponente. La mds conocida es la de Gilliland (figuras [6.1] y [6.2)) que
relaciona:
N — N R — Ry
=——" con X=—— (6.24)
N+1 R+1

obtenida a partir de datos de columnas reales. Esta correlacion predice:

R
=2 para =13

N min min

En la correlacién N incluye el hervidor y el condensador si es parcial. Aunque en el pasado se han
disefiado columnas con esta correlacidn, los errores pueden ser importantes. Por ejemplo, esto se ha
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observado cuando la seccion de agotamiento es mayor que la de rectificacion, lo que puede ocurrir si se

quiere alta pureza por cola.
La ecuacion de Molokanov es una expresion analitica de la correlacion:

14544 X—1
o4 (6.25)

11+1172xX X053

Y=1—-exp

10
08
06 \
£l Ak,
z|2 T,
i 04 A GE
o \ .
N
ha \\ . ‘n
02 ’j' y
. 0 -t
.\\ ¢
TS
b\\
% 02 04 06 08 0
R-Remin
R+1

Figura 6.1: Correlacién de Gilliland

6.3.4. Etapa de alimentacién 6ptima
La ecuacion empirica de Kirkbridge permite estimar la etapa de alimentacién 6ptima:
5 70,206
(6.26)

Ng ZCP<XB,CL E

Ny zcL \ Xxpcp) D
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R'Rmin
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Figura 6.2: Correlacién de Gilliland

siendo Ng el ndmero de etapas en rectificaciéon y Ny el niimero de etapas en la seccidon de agotamiento.

Ejercicio 6.1

La alimentacion a una desbutanizadora, proveniente de una unidad de alquilacion y previo paso por
la desisobutanizadora, liquido saturado a una presion de 7 bar; tiene la siguiente composicion:

La especificacion para los productos que se quiere obtener es de un contenido mdximo de nCy del
1,5% (mol) en el fondo y de un mdximo del 3 % (mol) de iCs en el destilado de cabeza. Se pide realizar
el diseiio bdsico de esta columna.

Solucion

Vamos a resolver este ejemplo con un simulador de procesos, que es el método corriente y casi el
Unico prictico para el cdlculo de una columna multicomponente. No obstante se realizard alguno de los
célculos a mano para el predisefio, con el fin de ilustrar su uso.

1. Especificacion de la separacion

En este caso las especificaciones nos vienen dadas y determinan la separacién. Los componentes
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Componente | kmol/h
iCy 12
nCy 448
iCs 36
nCs 15
Cs 23
C; 39,1
Cs 272,2
Co 31
Total 876,3

clave son aquéllos para los que nos dan la especificacion:

= Clave ligero (CL): n-butano, nCy.
= Clave pesado (CP): i-pentano, iCs.

Si planteamos las ecuaciones de balance global para determinar los caudales de destilado y fondo,
(6.116.2):
F=D+B = 8763=D+B (6.27)

{448 = Dxpac, +B-0,015

Fzr; = Dxp;+ Bxg;
Fi D,i B,i 36 =D-0,03+Bxpic;

(6.28)

Obtenemos un sistema de tres ecuaciones con cuatro incégnitas. Es obvio que en el caso multicom-
ponente no es tan sencillo determinar los caudales como con sistemas binarios. Vamos a buscar
una estimacién de los caudales molares para los productos, pero antes recopilaremos algunos
datos.

a) Eleccién del modelo termodindmico y banco de datos para el equilibrio L-V.

La decision del modelo termodindmico que representard las propiedades fisicas en nuestros
célculos es critica para la validez de los mismos. En los paquetes de simulacidn de procesos
se nos facilita la tarea mediante la agrupacién de diferentes métodos de estimacién de
propiedades termodindmicas y de transporte.

En el caso que nos ocupa tenemos una mezcla de hidrocarburos alifaticos reales (no pseudo-
componentes) a presién baja-moderada, por lo que el uso de una ecuacién de estado como
Redlich-Kwong-Soave o Peng-Robinson es adecuado [[18, [1]]. De hecho, es probable que
para los componentes que tenemos y las presiones que podemos esperar sirvieran modelos
mads simples.

Debemos comprobar los valores que en hay en el banco de datos del programa y, en su caso,
aportar los que faltaran. La confianza ciega —o la comodidad— en estos programas hace
pensar a los que los usan por primera vez que el hecho de aparecer el componente en la
lista significa que tiene suficientes datos para él y la interacciones con cualquiera de los
acompaiiantes en la mezcla.
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b)

Si en este caso de condiciones préximas a las ideales, no tiene tanta importancia, no es
extrafio, y fatal, no comprobar que la falta de pardmetros de interaccion binaria nos conducird
a tratar el sistema como ideal. Sin que nos demos cuanta hasta que sea probablemente
demasiado tarde.

Los datos existentes en el banco de datos de ASPEN PLUS para el pardmetro k; ; son:

k; j para REDLICH-KWONG-SOAVE
iC4 HC4 iCs nC5 C@ C7 Cg C9
iCq 0 0,0011
nC4 | 0,0011 0 0,204 | -0,0111 | -0,0004
iCs 0
nCs 0,204 0 0,0019 | -0,0022
Ce -0,0111 0 -0,0011
C; -0,0004 0,0019 | -0,0011 0
Cs -0,0022 0
Co 0
k; j para PENG-ROBINSON
iC4 nC4 iC5 nC5 C6 C7 Cg Cg

1Cy 0 -0,0004

nCy4 | -0,0004 0 0,0174 | -0,0056 | 0,0033

iCs 0

nCs 0,0174 0 0,0074

Cs -0,0056 0 -0,0078

C; 0,0033 0,0074 | -0,0078 0

Cs 0

GCo 0

Como sabemos k; ; = k; ;. Observamos que los bancos de datos no contienen tantos pardme-
tros de interaccidn binaria, aunque en este caso no sea critico por la idealidad del sistema.
Inicialmente podemos esperar un resultado similar de ambos modelos, pero al aparecer un
dato mds en el caso de RKS (para nCs-Cg), elegimos éste tltimo.

Volatilidades relativas. Este dato, o las relaciones de equilibrio —presiones de vapor con
modelo ideal—, nos permite valorar la facilidad de la separacién entre los componentes y
estimar su distribucién en los productos.

El simulador, con su banco de datos y el modelo termodindmico elegido, nos suministra esta
informacién de una forma cémoda. Como no sabemos atn las condiciones de operacién de
la columna calcularemos las relaciones de equilibrio a la presién de la alimentacién cuando
se ha vaporizado el 50 % en moles. Utilizando el modelo FLASH2 (equilibrio liquido/vapor)
obtenemos las K; y calculamos las volatilidades relativas respecto al componente clave
pesado o; cp (tabla[6.T).

De estos datos ya podemos deducir que la separacion de los ligeros serd neta, pero que al
menos el nCs se distribuird entre ambos productos al tener una volatilidad del mismo orden
que el isopentano.
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Cuadro 6.1: Equilibrio L-Va7bary V/F =0,5

Componente K; o cp

iCy 3,3821 | 2,0605
nCy CL 2,7917 | 1,7008
iCs CP 1,6414 | 1,0000

nCs 1,4234 | 0,8672
Ceo 0,7139 | 0,4349
C; 0,3770 | 0,2297
Cs 0,1962 | 0,1195
Co 0,1043 | 0,0636

Una de las formas de hacer una estimacién de las composiciones de los productos es utilizando la
férmula de Fenske (6.13]), esto es, suponer que los productos son los mismos que se encontrarfan
en una operacion a reflujo total que diera la misma distribucién de los componentes clave [10].

Transformando la ecuacién nos queda:

d; d;
In{ ) =Npmlna;+In( - (6.29)
b,‘ ' bj

donde fijando, por ejemplo, j = CP como el clave pesado nos permite escribir / — 1 ecuaciones
cambiando i para el resto de componentes, usando la volatilidad relativa correspondiente.

Cuando i fuera el componente clave ligero se determinaria Ny, pero no conocemos los caudales
de los componentes clave en los productos, sino la especificacién de su composicién. No obstante
podemos imponer que se obtengan esas composiciones en funcién de los caudales:

dcp
xD,CP = 7 (630)
Y di
i=1
bt
XB,CL = 7 (631)
b;
i=1
Por dltimo, se debe cumplir el balance de materia para todos los componentes:
fi=di+b; (6.32)

Asi tenemos (I — 1) +2+1 = 21 + 1 ecuaciones para los 21 4 1 incégnitas: b;, d; y Npin-
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Aplicdndolo al ejemplo de la desbutanizadora tenemos, para las relaciones de Fenske:

d, d; d,
In < C4> = Nin In Qlic, ic; +1n < C5> = Nin In(2,0605) + In <bc5> (6.33)

bic, bicy iCs
d d; dic
In (”C4> = NmmIn ¢, ic; +1n ( ’C5> = N In(1,7008) + In < )
an4 biCS ble
d d; d.
In <C‘> = Ninin In Q5 ic; +1n < ’CS> = Nanin In(0,8672) +In (CS)
ans T b,’cs biC5
d d; d:
In (CG) —le’nlnac(,,iC5 +11’1 <1C5> mm1 (0 4349) <1C5>
Co biCS biC5
d, d
In <C7) NminIn o, ic; +1n ( lcs) NninIn(0,2297) + (’C‘> (6.34)
(&) biC5 biC5
d d; d
In (‘*) Nann In 0t ic +ln< ’C5> = Nanin In(0,1195) +1 <C5>
(& biCS biC5
de, ics\ dicy
In{ = ) =Nmnlnoag,ic; +1In Nimin In(0,0636) +1
bc, bic, bic,
con las especificaciones:
d.
xpics = 0,03 = (6.35)
Y di
i=1
an4
X =0,015=
B,nCy Zbl
y los balances:
12 =djc, + bic, (6.36)
448 = dnc4 + an4
36 = dics + bicy
15 = dnC5 + an5
23 =dc, +bc, (6.37)

39,1 =dc, + b,
2722 = dcg + bcg
31 = dC9 + bC9
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podemos resolver un sistema cuyo resultado es:

dic, =119701 b, =0,0299
duc, =441,9100 by, = 6,0900
dic, = 14,1091 bic, = 21,8909
duc; =2,3040 by, = 12,6960
dc, = 0,000  bg, = 22,9910
de, =0,0001 b, = 39,0999
de, =0,0000 b, = 272,2000
dc, =0,0000 b, = 31,0000

(6.38)

Nintn = 8,8944

Otra forma de resolver este sistema es hacer una hipétesis simplificadora —pero razonable— e
iterar sobre los caudales. Asi, podemos empezar suponiendo que los componentes no clave no se
distribuyen. De esta forma tenemos un sistema lineal de 4 ecuaciones con 4 incdgnitas:

dic; = 0,03(12 +duc, +dics)

bnc, =0,015(314+272,2439,1 +23+ 15+ bic, + buc,)
dnc4 + an4 =448

dicy +bic, =36

(6.39)

Resolviendo obtenemos:
dnc, =441,8742

dic, = 14,04373
buc, = 6,1258
bic, = 21,9627

Con estos datos determinamos Ny, que nos servird para determinar la distribucion de componentes
a reflujo total en este primer paso:

d, d; 441,8742
In ( ’C4) = Ninin In Qe ic; +In ( lCS) = In () = Ny In 1,7008 — 0,4476 (6.40)
nCy ' biC5 6, 1258

de donde:
Npin = 8,8989

y la ecuacion para el resto de componentes queda:

bl — exp (8,89891n o cp — 0,4476) (6.41)
i

Con esta expresion y el balance de entrada y salidas en la columna calculamos para cada compo-
nente no clave los caudales molares en los productos, y con ellos las composiciones de los clave
en los productos (segunda columna en cuadro [6.2). En la primera iteracién no se cumplen las
especificaciones, aunque estdn muy préximas, por lo que volvemos a repetir el proceso empezando
por el sistema[6.39|con los caudales molares de los componentes no clave de la primera iteracién.
Con esta segunda ya se consiguen las composiciones de los componentes clave especificadas.
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Cuadro 6.2: Estimacién de composiciones en los productos

Componente inicial | 1¢ iteracién | 2¢ iteracién
D D D
iCy 12 11,9699 11,9701
nCs CL | 441,8742 441,8742 441,9098
iCs CP 14,0373 14,0373 14,1085
nCs 0 2,2865 2,3039
Cs 0 0,0089 0,0090
Cy 0 0,0001 0,0001
Cs 0 0,0000 0,0000
Co 0 0,0000 0,0000
Total 4679115 470,1769 470,3013
B B B

iCy 0 0,0301 0,0299
nCy CL 6,1258 6,1258 6,0902
iCs CP 21,9627 21,9627 21,8915
nCs 15 12,7135 12,6961
Ce 23 22,9911 22,9910
Cy 39,1 39,0999 39,0999
Cs 2722 272,2000 272,2000
Co 31 31,0000 31,0000
Total 408,3885 406,1231 405,9987
Xp.cP 0,0299 0,0300
XB.CL 0,0151 0,0150

2. Presion de la columna

Para una corriente de cabeza con caudales molares de los primeros componentes:
[12;442;14;2 3]

se calcula la presion de burbuja Pp j, del destilado a 50°C. Si Pp ;, < 1,5 MPa se usa un condensador
total. El resultado de especificar en un médulo HEATER —bdsicamente, cdlculo de equilibrio
para una composicién y condiciones—, T =50° Cy V/F =0es:

Ppj, = 4,93 bar ~ 5 bar < 1,5 MPa

por lo que fijaremos en 5 bar la presion de la columna y se utilizara un condensador total.

Para calcular la temperatura en el hervidor supondremos unas pérdidas de carga de 10 kPa
en el hervidor y 35 kPa en la columna, por lo que calcularemos la temperatura de burbuja
Tpp a 5,45 bar con el mismo modelo HEATER para una corriente con los caudales molares
[0;6;22;12,7;23;39,1;272,2;31] . El resultado es:

Tpp = 170° C
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Temperatura a la cual no cabe esperar ningtn tipo de degradacién de los componentes.

3. Predisefio con un método aproximado

El siguiente paso es utilizar el método de Fenske-Underwood-Gilliland para tener una estimacién
inicial de la columna antes de pasar a la simulacion con el modelo riguroso.

En ASPEN PLUS el médulo DSTWU implementa ese método con la modificacién de Winn, y su
uso evita los tediosos cédlculos manuales. Las especificaciones para el médulo son:

a) Fraccion de los componentes clave alimentados que salen en el destilado. Segin nuestra

estimacion:
duc; _ 442 _ 0,987
fl’lC4 448
dics _ 14 _ 0,389
fic;, 36

b) Presiones en cabeza y en fondo:
s Pp=>5bar
» Pg =545 bar

¢) Tipo de condensador: total.

d) Especificacion para la correlacion de Gilliland: reflujo igual a 1,3 veces el reflujo minimo.
Esto se indica introduciendo el factor de escala con signo negativo.

Las pantallas de introduccién de datos y la de resultados en el simulador se muestran en las figuras
[6.3]y[6.4] Los resultados mds importantes se resumen en los cuadros[6.3]y [6.4]

Cuadro 6.3: Resultados del predisefio de la columna

Relacién de reflujo minima 0,51

Relacioén de reflujo 0,66
Nimero minimo de etapas 7,34
Numero de etapas 16,14
Etapa de alimentacién 4,36

Estos serédn los valores con los que iniciemos el célculo riguroso.

4. Calculo riguroso de la columna

Con los datos del predisefio iniciamos el cdlculo riguroso de la columna, que en ASPEN PLUS
se hace con el model RADFRAC. El proceso, una vez conseguida una solucién —lo que en este
caso es facil— consiste en ir optimizdndolo para conseguir la especificacion pedida reduciendo en
lo posible el reflujo y el nimero de platos.
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i Block B2 [DSTWU) - Data Browser M=l E3
[z 62 =] B [vetceer =] ] =] <<ffinpu v[ (71| @a| wo
7] Setup JSpeci[icationslJCaIcuIation Options I Convergence I
-4 Components

{Z4] Properties r— Column specification:  Pressure
Humber I Condenser: |5 bar ~
» of stages: . J
% Baflux ratio: |13— Rebailer: 5,45 bar j

— ke component recoveries — Condenser specifications

Light key: @ Total condenzer
Comp: M-C4 vl ‘s Partial condenzer with all vapor
roem————————— distillate

Recov:  [0.987
-] Reactions Partial condenzer with vapor
-] Convergence Heavy key: and liquid distillate
-{¥] Flowsheeting Options Comp: I-C5 vl . e
510 Model Analysis Tooks - — [istillate swaparn rackorn ID

ecov: |0,

IrM olar reflux ratio.

Figura 6.3: Predisefio con métodos aproximados

= Block B2 [DSTWU) Results - Data Browser

||£| Resultz j Iﬁ El:l ﬁ“"g‘" jv 2' EI

¥ Setup Summary | Balance |  Reflux Riatio Frafie |
{¥ Components
{74 Properties — Rezult
{79 Streams » [Minimunn reflu ratio:
-7 Blocks =
= g B &ctual reflus ratio: 066235232
EI@ B2 Finimnurn nurnber of stages: 7.34038533
P 0 Input ] Murnber of actual stages: 161420286
'igl pockoptans Feed stage: 136042134
Q] StreamResults MHumber of actual stages above feed:  |3.36042134
Rebailer heating required: 534786904 | 4pdkcalshr
Condenser cooling required: 388984118 | pipkcalthr
&£ Reactions Distillate temperature: A0, 639431 C
-] Corvergence Bottom temperature: 170583778 [
g% 3033:‘;9"T9_D$"°TS Ditilate o feed fraction: 53061257
- odel Analysis Toals
{7 Results Surmmary HETF:

Figura 6.4: Predisefio con métodos aproximados

Las variables con las que podemos operar son, ademds de las dos anteriores, el plato de alimen-
tacién y el caudal del destilado —en realidad se pueden dar otras combinaciones equivalentes.
Tras comprobar el cumplimiento de la especificacion, la principal herramienta de andlisis es el
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Cuadro 6.4: Productos calculados con el predisefio

Componente D B
iCy 11,97 0,03
nCy CL | 442,18 5,82
iCs CP 14,00 | 22,00

nCs 383 | 11,17
Cs 23
C; 39,1
Cs 2722
Co 31
Total 471,98 | 404,32

conjunto de perfiles de concentraciones en la columna.

El desarrollo de este calculo se hara directamente sobre el simulador, tras presentar las caracteristicas
de los perfiles de concentraciones que sirven para analizar los resultados.

6.4. Métodos de calculo rigurosos para destilacion multicompo-
nente

La descripcién de los métodos numéricos que permiten resolver las ecuaciones planteadas para
una columna de destilacion podrian ser merecedores de un curso completo y no seran descritos aqui.
Tan sélo destacaremos que los que més se emplean son métodos de simulacién, en los que fijamos el
equipo, la alimentacién y las condiciones de operacién y las vamos variando hasta que conseguimos las
especificaciones. En el siguiente apartado se considerard como se utiliza un simulador de procesos para
calcular una columna.

Quizé los métodos mds usados y robustos sean los de Boston y Russell («inside-out»), poco intuitivos,
pero con buenas caracteristicas numéricas. En el cuadro[6.3]y la figura[6.5] se recogen una clasificacién
de los métodos y posibles criterios para su seleccion.
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—

Method Source Best applications Range of specificationg
Boiling point Wang and Narrow-boiling systems Product rates and
Henke (24) Ideal or nearly ideal systems reflux; or two of con-
Holland (8) Best if few feeds and denser duty, reboiler
sidedraws, duty, reflux ratio, and
superfractionators, boilup
isostrippers
Sum rates Sujata (35) Absorbers and strippers, es- All gide products flows
McNeese (36) pecially the widest-boiling and duties must be spec-
Burningham systems ified
and Otto (34) Steam strippers
2N Newton Tomich (32) Narrow- or middle-boiling Two of condenser duty,
Holland (8) systems reboiler duty, reflux,
Nearly ideal, many trays a and boilup plus all side
problem product flows, one purity
Debutanizers, demethanizers allowed
Global Newton Naphtali and High number of trays, few Two of condenser duty,
Sandholm (42) components reboiler duty, reflux,
Holland (8) All type mixtures including and boilup plus all side

Global Newton

Global Newton

Relaxation

Relaxation

Inside-out .

Inside-out

Nonequilibrium

Goldstein and
Stanfield (45)

Ishii and Otto
47

Rose, Sweeny,
and Schrodt
(60)

Ketchum (64)
Drew and
Franks (65)

Boston (70)

Russell (72)

Krishnamurthy
and Taylor
(88, 89)

nonideal

Requires good starting val-
ues

Chemical and reactive sys-
tems

Few trays and many compo-
nents, mildly nonideal to
nonideal

Refinery columns

Ideal to nonideal systems
Has been applied to amine
systems

Wide range of difficult to
solve columns

Nonideal and reactive sys-
tems

Wide variety of boiling-point
ranges, columns and specifi-
cations

Ideal to nonideal systems
Superfractionators, petro-
chemical, chemical columns

Wide variety of boiling-point
ranges, columns, and specifi-
cations

Ideal to nonideal systems
Refinery columns, complex
columns

Mass-transfer-inhibited sys-

tems, replacement for use of
efficiencies

Highly nonideal and reactive
systems

product flows, one purity
allowed

Variety but may allow
only one purity

Variety but may allow
only one purity

Same as Naphtali-
Sandholm

Wide variety, multiple
purity, allows for broad
mix including least
squares solution when
overspecified

Wide variety, multiple
purity must have bal-
ance between number of
specifications and vari-
ables

Same as Naphtali-
Sandholm

Cuadro 6.5: Métodos de calculo de destilacion
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How
ideal?

Moderately
nonideal

Boston or Russell
inside-out

Ideal or mildly
nonideal

Boiling range

Middle
boiling

Chemical absortion
reactive
mass transfer

Wide
boiiing

dependent
stripper
Nonequilibrium | -
Simple or Boston or Russell Russell Russel
complex Rusell inside-out inside-out inside-out
inside-out (2N-Newton) (2N-Newton) {Sum-rates)
{2N-Newton)
Simple:
Few feeds,
Few sidedraws, Complex
Heat
exchangers
Short Tall
Boston or Boston Boston or

Ruselt inside-out Russel!
inside-out (bubbie point) inside-out
(2N-Newton)

Figura 6.5: Selecciéon de métodos de calculo de destilacién

6.4.1. Interpretacion de resultados de simulacion

En el célculo de columnas de destilacion multicomponente es importante disponer de un medio
que nos permita diagnosticar el resultado de nuestros disefios. En destilacién binaria, el grafico de
McCabe-Thiele nos daba una indicacién visual que nos permitia ajustar los pardmetros para conseguir y
optimizar el disefio. Este papel le correspondera a los perfiles de propiedades a lo largo de los platos, en
especial las composiciones.

Examinemos distintos casos de perfiles de composiciones para la destilacién binaria (figura[6.6):

a) Este es el caso tipico de un buen perfil. Se consiguen las especificaciones de ambos productos, sin
zonas de invarianza y sin un reflujo excesivo.

b) Reflujo insuficiente. Se detecta un pinzamiento en la zona de alimentacién, manifestado en el perfil
por la constancia de composicion. La causa es falta de reflujo. No se consiguen las especificaciones
de los productos.

¢) Reflujo muy alto. Este es el caso opuesto, el reflujo es tan alto que la separacién se consigue en
muy pocas etapas. Se sobrepasa la especificacion. Es necesario optimizar el disefio.

d) Alimentacién mal situada. Observamos que por debajo de la alimentacién se produce una se-
paracidon normal, pero por encima tenemos una zona de invarianza. Hay que elevar el plato de
alimentacidn para corregir esa zona en la que la columna no trabaja.
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e) Balance de materia mal planteado. Si hemos especificado un caudal de destilado mayor que el
caudal de componente ligero en la alimentacidn, necesariamente sacaremos la diferencia como
componente pesado y no conseguiremos la pureza deseada ni en cabeza ni en fondo: en un extremo
serd mejor y en otro menor que la especificada. El resto de pardmetros es correcto y el perfil bueno,
pero estamos fijando un caudal incompatible con la especificacion.

f) Pocos platos. Cuando todo lo demds estd bien —reflujo, plato de alimentacién y balance— si no
se consigue la especificacion es porque tenemos pocas etapas.

Naturalmente, estas formas aparecen combinadas y no siempre es tan ficil identificarlas en el caso
binario. Cuando la destilacién es multicomponente, todo se complica atin mas. Inicialmente, los casos
de la destilacion binaria se pueden encontrar mds o menos desdibujados para los componentes clave,
particularmente cuando son adyacentes, esto es, no hay componentes de volatilidad intermedia entre
ambos. Un ejemplo es el de la figura[6.7]

La presencia de un componente no clave de volatilidad intermedia da lugar a zonas en la columna
donde se acumula y aumenta su concentracion (fig[6.8). Los diagramas de lineas de destilacion muestran
con claridad este hecho.

En las figuras[6.9]y [6.10| se presentan los perfiles de una despropanizadora. Los componentes clave
son Cs el ligero y Cy el pesado. Se observa que:

= La concentracion de los componentes pesados Cs y Cg cae rdpidamente en la parte superior de la
columna.

= .o mismo ocurre para los ligeros C; y C; en la parte inferior.

= En la seccién de agotamiento de la columna los pesados mantienen casi constante la concentracién
hasta llegar al final donde aumenta. En una primera aproximacién podriamos interpretar que los
componentes clave se separan entre ellos en la zona cercana a la alimentacién mientras que el
extremo se dedica al fraccionamiento entre los componentes pesados y los clave. En la seccién de
rectificacién ocurre algo similar entre los clave y los ligeros.

= Hay un maximo de concentracién para el componente clave pesado en la seccién de agotamiento.
Esto es necesario porque en las etapas del fondo se produce el fraccionamiento entre los pesados y
el clave, tendiendo a enriquecerse en los pesados segtin nos aproximamos al fondo de la columna.
Si el clave pesado tiene que salir con una concentracion en el producto y fraccionarse respecto a
los pesados, debe aumentar antes su concentracion. .o mismo pasa para los ligeros en la seccion
de rectificacion.

= En la zona de agotamiento los ligeros disminuyen su concentracion rdpidamente. Este fracciona-
miento se hace contra los mas pesados, por lo que hay una tendencia de los ligeros y los clave
a aumentar su concentracién tras la alimentacién. Por eso hay un maximo del C3 cerca de la
alimentacién. El dual se da en la seccién de rectificacion.
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Xp
Xp Top —= T Xp
T

Top

Plates
Plates
Plates

Xg Xg
X x

X
8 X

(a) Bien disenada (b) Reflujo insuficiente (c) Reflujo muy alto

x
D
Xp Xp !
Top Top I
) R v 0
) v 0
« FEED © ‘6
o | rowT o a
1 1 1
X
xg X X8 x 8 x

(d) Plato de alimentacion mal situado (e) Balance de materia mal planteado (f) Pocos platos

Figura 6.6: Perfiles de concentraciones
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FEED PLATE

PLATE NUMBER

MOL FRACTION LIQUID

Figura 6.7: Componentes clave adyacentes (sin intermedios)

INTERMEDIATE

4~ feed

PLATE NUMBER

MOL FRACTION LIQUID

Figura 6.8: Componentes clave no adyacentes (con un componente intermedio)
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0.8

0.7

0.6

0.5

03

0.2

0.1

OR 11 23 4567 89101112131415C

Interstage location

Figura 6.9: Composicién del vapor en una despropanizadora

X

OR 1234567 89101112131415C

Interstage location

Figura 6.10: Composicién del liquido en una despropanizadora
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6.4.2. Calculo riguroso con simulador

Se expondra una secuencia de célculo tipica con un ejercicio.

Ejercicio 6.2

Realizar el cdlculo riguroso de la columna del ejercicio[6.1| con el simulador.

Solucion

En primer lugar fijamos los pardmetros de disefio del método riguroso segtin lo obtenido del método

de predisefio. En ASPEN PLUS el tipo de bloque es RADFRAC. Las figuras[6.11] [6.12] y [6.13] muestran
las pantallas de introduccién de datos

i Block B3 (RADFRAC]) Setup - Data Browser

-G Wary
----- @) HeatersCoolers
-1 Pumparournds

{7 CondenserHourves
-] ReboilsrHoures:
- TrapSizing

-] TrapRating

(7] PackSizing

-{77) PackRating

----- &) Properties

----- @) Estimates

ML Dl Db

J Ef & [vetceer =] | =] «fe . -1 >3] e Nl
= Jtonhgu[atmnIJStreamsl JPressurel J'Eondenserl R, | EIEEEE |
— Setup option
Mumber of stages: 16
Condenser: ]ﬁ
Reboiler: Kettle =
Walid phazes: W apor-Liguid =
B[] DesignSpecs Canhvergence: Standard =

— O perating specificatior

|

Distillate: rate 7| Mole  x]]470 kmiolshre =
| De.canters Feflux ratio ~ || Mol - ||07 o
----- @ Efficiencies = = —
----- 0 Reactions Ereewater refiie ratio: I Feed basie |

Mumnber of stages, including condenger and rebailer.

|Results Awvailable [16 Stages [0 Pumparound(zl 4

Figura 6.11: Datos de columna

Tras ejecutar el cdlculo los resultados para los productos son los que aparecen en la figura [6.14]
donde se observa que el destilado consigue la especificacion pero el fondo no. Para estudiar el problema

representamos los perfiles de concentraciones en las figuras[6.13}[6.16]y[6.17] de los que parece deducirse
que el plato de alimentacién estd muy alto.
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= Block B3 [RADFRAC) - Data Browser k
=R = B [mercesr 7] G| <&l ] 33| 1]E] No
-y B3 _I +f Configuration JSlreamleF’lessurel JEondenserl Febfer, | P Rase |
..... G Setup
&-{¥#] DesignSpecs ~ Feed stream
E]"lgl Wary MName Stage Convention
----- HeatersCoolers H
£ Pumparounds v |7 Above-Stage
7] Decarters
----- @) Efficiencies
----- @) Reactions

-{77] CondenzerH curves
{7 7] RebailerHcurves
F-{3¥ TraySizing

{77 TrayRating
[ PackSizing Mame Stage Phase B asis Flaw

{77 PackRating e 1 Liguid Wale

----- @) Froperties 3 T Caud
----- &) Estimates i Mole

— Product streams

+-{7g B4
*-{#g B5 _||[Feed stage number.

{77 Feactions

#-(] Corvergance LI
[ [16 Stages |0 Pumparcunds) 4

Figura 6.12: Datos de columna

= Block B3 [RADFRAC) - Data Browser

[ |
=R =] EE I i et s npul - >>| C|et] nef

E-Em B3 2| [ Configuration |  Streams JPressure'J Condenser | Febuler | @Fhae |

-] DesignSpecs Wiew:
B3 Wary

..... @) HeatersCoolers — Top stage / Condenser press.
-{77] Pumparaunds Stage 1 / Condenzer preszure: |5 bar j
7] Decarters
""" 0 EffICIB!"ICIE!S — Stage 2 prezzure [optional)
----- @) Reactions

-{77] CondenzerH curves
-{*7] RebaileH curves ¥ Condenser pressure diop: 10 kP'a
F-{3¥ TraySizing
{77 TrayRating — Pressure drop far rest of column [optional]
{7 PackSizing
-{77) PackRating
----- @) Froperties
----- &) Estimates
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Figura 6.13: Datos de columna
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Figura 6.14: Resultados del cdlculo de la columna
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Figura 6.15: Resultados del cdlculo de la de columna
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Figura 6.16: Resultados del célculo de la de columna
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Figura 6.17: Resultados del cilculo de la de columna
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Tras mover el plato de alimentacién dos etapas hacia el fondo (fig[6.18) se consigue que el producto
de fondo cumpla la especificacion (figuras [6.19)y [6.20).
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Figura 6.18: Cambio de la etapa de alimentacién
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Sjj% o 5 Y 00 0058
B Reactions N-C5 0017 0,008 01028
-] Corvergence LR 0.026 116 PPM 0,056
[]--@ Flnwsheetlng.Dptlnns 07 0,085 TEFM 0,055
-7 Model Analpsis Taols
1 () Results Summary T8 0311 220 FFB 0670
ca 0.035 TRACE 0,076
KIN 7]

Figura 6.19: Resultados con alimentacion en etapa 6
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Antes de pasar a optimizar el diseflo, establecemos una evolucién més precisa de la pérdida de carga
distinguiendo la del condensador y haciendo la de la columna funcién del nimero de etapas (figura[6.21)).
El resultado, que se muestra en la figura[6.22]sigue cumpliendo las especificaciones.
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{7 TrapRating

~{7] PackSizing

~{7] PackRating

----- Froperties
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Figura 6.21: Pérdida de carga por etapa y en condensador
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Figura 6.22: Resultados tras ajuste de pérdida de carga
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Como de los perfiles podria deducirse que atin debemos bajar mas la alimentacion lo hacemos en dos
posiciones (figura[6.23). Frente a lo esperado, ahora el producto de fondo no cumple la especificacién

(figuras [6.24]y [6.23)) y tras intentar otras posiciones para el plato de alimentacién la del paso anterior
sigue siendo la mejor.

[ Block B3 [RADFRAC] Setup - Data Browser
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=75 B1
de

=7 B3
@ Setup
- DesignSpecs
[ m Yary
@) HeatersColers — Product stream
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{7 Decanters T
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Figura 6.23: Nuevo cambio de la etapa de alimentacion
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Figura 6.25: Perfiles con alimentacion en etapa 8
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El siguiente intento de optimizacién es la relacién de reflujo. Intentamos en primer lugar una préxima
al minimo estimado por el método de predisefio (figura[6.26) que no cumple la especificacién para el

destilado (figura[6.27).

i Block B3 (RADFRAC) Setup - Data Browser IH[=] E3
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£ PackRating Fhazes="apor-Liquid-Freet aterdnyStage.
----- ® Properties LI
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Figura 6.26: Cambio de relacién de reflujo

La variaci6n de la relacién de reflujo conduce al valor de la figura[6.28|cuyos resultados ajustan al
limite la especificacién del producto de fondo, quedando atin margen para el destilado (figura[6.29).
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Figura 6.27: Resultados con cambio de relacién de reflujo

6-39




Operaciones de separacion |

[ Block B3 [(RADFRAC) Setup - Data Browser

DIQUIMA-UPM, Otofio 2014

M= E3

B

(W) DesignSpecs
H-(f] Way

@ HeatersCoolers
{77 Pumparaunds
~{7] Decanters
@ Efficiencies
- Reactions
{7 CondenserHourves
{77 ReboilerHeurves
-3 TraySizing
{27 TrayRating
~{77) PackSizing
{77 PackRating

.MA_Proneties

u

JConhgulahonlJStreamsl JPressurel JEondenserl Eretioier | HRhase |

Eres watenredug ratio:

— Setup option
Mumber of stages:
Condenser: Total L.
Reboiler: F.ettle |
Walid phases: Wapor-Liquid |
Convergence: Standard |
— Operating specification
Distillate rate T||Mole  x|]470 krnalhr |
Reflux ratio x||tale = ]]05SE |-

—

Fezd bass |

Mumber of stages, including condenser and reboiler.

|Fresults Available

|‘I E Stages |D Pumparound|z]

4

Figura 6.28: Nuevo ajuste de la relacién de reflujo
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Figura 6.29: Resultados con nuevo ajuste de la relacion de reflujo
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Nuestra otra variable para llevar al limite las concentraciones de los dos componentes clave es el
caudal de destilado, del que ademas debemos comprobar si nuestra primer dato limita por balance la
separacion posible. Tras aumentarlo (figura[6.30) y variar su valor llevamos al limite la concentracién
del componente clave pesado en el destilado, pero ahora nos alejamos en la de fondo (figura [6.31])).
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Figura 6.30: Cambio de caudal de destilado
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Figura 6.31: Resultados con cambio de caudal de destilado
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Ir variando a mano la relacién de reflujo y el caudal de destilado para conseguir el limite de las
especificaciones es tedioso y el simulador nos proporciona herramientas para hacerlo automaticamente
mediante las especificaciones de diserio («design-specs»).

En primer lugar indicamos los valores que queremos conseguir en las concentraciones (figuras[6.32]
y[6-34). Después establecemos que variables se variardn para conseguir las especificaciones anteriores.
En nuestro caso son la relacion de reflujo y el caudal de destilado para los que sefialamos un intervalo
de valores limite como se ve en la figura [6.33] En la misma se muestra el resultado tras ejecutar la
simulacién. Los productos obtenidos (figura [6.35)) estdn ahora al limite de la especificacién para los
componentes clave.

i Block B3 [RADFRAC) DesignSpecs 1 - Data Browses [ ES [l i Block B3 [RADFRAC) DesignSpecs 1 - Data Browser =[O x]
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734 DesignSpec Design specification (¥ Properties i~ Compornert
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32 : £G4 B3 e
@ Heaterston Stream typ @ Sewp Eg
3 Pumpataung ’V & Product a0 izl i Decente | (3 DesignSpecs 3
-] Decarters w1 =
@) Efficencies [ < K
& Reactions - Vay =
{7 Condenser- (, 1 2
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Figura 6.32: Especificacion de disefio para la concentracion del componente clave ligero en el fondo
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Figura 6.33: Especificacion de disefio para la concentracién del componente clave pesado en el destilado
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Figura 6.34: Asignacion de variables manipuladas para conseguir especificaciones de disefio y resultado
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Figura 6.35: Productos finales en la columna disefiada
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6.5. Sistemas ternarios

Los sistemas ternarios son el caso mas simple de los multicomponente pero su estudio revela algunas
de las caracteristicas de estos que no aparecen en el caso especial de la destilacion binaria. El uso de
diagramas ternarios es el método que nos permite visualizar la operacién, aunque ahora ya no es un
medio prictico para calcular.

En la figura [6.36] se representan las concentraciones del liquido para un sistema ternario en una
columna simple. El balance de materia global:

F=D+B (6.42)
Fz, = DxD,a + BxB,a (643)
Fz, = DxD,b + BXB’], (644)

se muestra graficamente en la alineacion de los puntos representativos de la alimentacién y los productos.
De manera similar, el liquido que desde el plato de alimentacién pasa a la seccion de agotamiento
es el punto suma de la alimentacién —liquido saturado en este caso— y el liquido que viene de la
seccion de rectificacion. Desde la alimentacién las composiciones evolucionan hasta las de los productos,
observandose que el componente de volatilidad intermedia (etanol) alcanza un mdximo en ambas

b methanol
: 1 b a 64.7 °C
- /\
i ) AN
>r | AVAVZ
C-1 ﬁ i AVANYAYAN
N NNV

secciones.

B 97.2 .C xb —_—> 78.5 oC b
1-propanol ethanol

Figura 6.36: Destilacion de un sistema ternario

Uno de las razones para estudiar los sistemas ternarios es que dos tipos de diagramas triangulares,
los de lineas de destilacion y los de curvas de residuo liquido, nos dan informacién sobre los limites de
las separaciones posibles, de la misma manera que en los sistemas binarios conociamos por la existencia
de aze6tropos.
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6.5.1. Lineas de destilacion

Las lineas o curvas de destilacion son las que resultan de unir puntos en el diagrama triangular de tal
manera que para uno de ellos el punto anterior serfa la composicion del liquido en equilibrio con uno de
su composicidn, y el siguiente el del vapor en equilibrio con un liquido de esa misma composicion. Esto
es:

Zj_1 =Xj_1 =Y yi-1 =Kjo X1 (6.45)
Zj:Xj:yj_l yj:Kij (646)
Zjt1 =Xj11 =Y Yj+1 = Kji1Xjp (6.47)

En la figura se muestra como se puede construir una en un diagrama triangular.

nitrogen
a 775 K

p=1bar

/1

A®
NN NN NN\
ANANNVNNNN
NN NYNNANNN
JAVAVAVANA
90.3 K Xp —> 87.3 K
Oxygene argon

C

Figura 6.37: Determinacion de una linea de destilacion

Las lineas de destilacion son también las que resultarian de representar las concentraciones de las
etapas de una columna trabajando a reflujo total, sean éstas la de la columna sin entradas ni salidas o la
de una que trabaje con una relacién de reflujo muy alta. Esta no es una forma habitual de operacién de
las columnas, pero como veremos, nos permite determinar las separaciones factibles.

Las lineas de destilacién se aproximan a la de la trayectoria de médximo gradiente en la superficie de
punto de burbuja. El origen se fija en el punto més alto y el final en el mds bajo, lo que se representa por
una flecha que indica el sentido.

Podemos observar lo anterior en las curvas de destilacién [6.38H6.45| correspondientes a los sistemas
de las figuras del capitulo 2] En todos ellos el vértice a es el del componente de menor punto
de ebullicién y ¢ el de mayor.

El sistema de la figura es ideal y todas las lineas comienzan en el vértice ¢ y terminan en el a.
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nitrogen

a -1959 C
p = 1 bar
/ ,
x° \

\/ ‘\_ / \Vi

' /N
NN
/

c — b
-183.0 °C xp —> -185.9 °C
oxygen argon

A

Figura 6.38: Lineas de destilacion

En la figura[6.39|todas las lineas comienzan en el vértice ¢ y terminan en el aze6tropo de minimo
punto de ebullicién.

benzene
a 80.2 °C

p =1 bar

T b
c .
98.0 'C Xy, —& 80.8 °C
heptane cyclohexane
B

Figura 6.39: Lineas de destilacion

En la figura [6.40] comienzan bien en el vértice ¢ o bien en el b, para acabar todas en el vértice a. Una
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linea frontera o separatriz, que coincide aproximadamente con el «valle» de la superficie de puntos de
burbuja, divide las regiones de lineas de destilacién con diferente origen.

tetrachioromethane
a 76.8 °C

p =1 bar

Vl ‘V‘v.s.-m._

80.8 °C 77.6 °C 80.2 °C
cyclohexane Xy — benzene
C

Figura 6.40: Lineas de destilacion

La figura[6.41] con dos azeGtropos, es parecida a la anterior, salvo que las curvas terminan en el que
se encuentra entre los vértices a y b, con una linea que divide zonas de curvas de destilacién de distinto
origen.

En el sistema de la figura [6.42] hay tres azedtropos binarios y uno ternario de minimo punto de
ebullicion. En este acaban todas las lineas de destilacién que pueden comenzar en alguno de los vértices.
Las tres regiones estan separadas por tres lineas frontera que van de los azedtropos binarios al ternario.

La presencia de un azeGtropo heterogéneo en la figura[6.43|no afecta apenas a las curvas de destilacién
o a las lineas frontera respecto al sistema con azeStropo homogéneo.

El sistema de la figura[6.44]tiene un azetropo de méximo punto de ebullicién. Una linea frontera
desde €l hasta el vértice ¢ separa dos regiones con lineas de destilacién que acaban en los vértices a o b.
Todas comienzan en el c.

Por dltimo, en el complejo sistema de la figura[6.45]hay dos aze6tropos binarios de minimo punto de
ebullicién, uno binario de maximo y un ternario de tipo montura. Hay cuatro regiones separadas por
lineas frontera que unen los azeétropos. Las lineas tienen dos origenes y dos finales posibles.
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octane
a 1258 °C

p =1 bar

,A AVL y
ALFTAN
VSAAVAY.Y SNV
Y050 UNTAVA
S AVE AVANIA

c
1362 'C x, —b 1271 °C 135.1 °C
ethylbenzene 2—ethoxyethanol

D

Figura 6.41: Lineas de destilacién

benzene
a 80.2 °C
p =1 bar '

A‘A’ > /R0
XETN N -

ENK KT
LA A

b
82.5 °C x, —> 696 °C 80.8 C
2—propanol cyclohexane

E

Figura 6.42: Lineas de destilacion
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1~propanol
0972 °C

p =1 bar

VaVAN A
AVAVAVAN

A/ 7AVAVAV

A /AYAVAYAYQA 87.7 °C
YaVAVAVAVAY

1-butano! water

Figura 6.43: Lineas de destilacién

acetone

p = 1 bar

o 4v 7 '/ / O
.2V AV/VAN. \N.
(XN EAR™
(P BLPTIN
Y=l
@ NS

c o
81.6 °C Xp —D 61.2 °C
acetonitrile chloroform
G

Figura 6.44: Lineas de destilacion
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acetone
a 56.2 °C

p =1 bar

4‘.‘ e '
AL LT,
2L
AVAVAVAN. Y TavAVAN

c
64.7 °C Xp —D 53.4 °C 61.2 °C
methanol chloroform

H

Figura 6.45: Lineas de destilacion

6.5.2. Limites para la separacion a reflujo total

Los diagramas de curvas de destilacién nos son ttiles para determinar las separaciones que podemos
conseguir porque los extremos de las lineas de destilacidn nos sefialan los productos que podemos
obtener por medio de la destilacién. Como vamos a ver, las lineas frontera son limites que la mayoria de
las veces no podremos traspasar en una columna.

Trabajando a reflujo total, los productos posibles deben cumplir dos condiciones:

1. Deben estar situados sobre la misma linea de destilacién

2. Deben estar alineados con el punto representativo de la alimentacion F, para cumplir el balance
de materia.

En la figura[6.46} A se muestran tres posibles productos (destilaciones) que cumplen las condiciones
y en 1a[6.46} B las zonas sombreadas de todos los posibles productos para la corriente de alimentacion F.
Ha de notarse que los lados del diagrama son también curvas de destilacion.

Cuando tenemos un sistema donde hay una linea frontera que separa lineas de destilacién con
distintos origenes o finales como el de la figura[6.47, como la linea del balance global es una cuerda de
la linea de destilacidn, los productos quedan en la regidn respecto a la linea frontera en la que esté F'. La
linea frontera seria por tanto una limitacion a la destilacidn similar a la de los aze6tropos de los sistemas
binarios.
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AXX ;A
/A
VaY
SAAAAFA

/X
¢ B b
Xp —>
A
b
Xp, —D
B
Figura 6.46: Separacion d mezcla ternaria zeotrépica. B - Composiciones posibles de los productos
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VA VA4
ol AA;‘ ‘:\‘{
JAVAY) 78 VA | AVAN
AVAY..(§°/AV/AVAVA
AVAYAY A YTTAVAN

minimum B
Xp —D azeotrope

B

Figura 6.47: Separacion de una mezcla ternaria con un azeétropo de minima entre b y ¢. B - Composiciones
posibles de los productos
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En principio, s6lo los componentes que son inicio o final de una linea de destilacion podrian obtenerse
puros. Pero hay excepciones:
1. Cuando el inicio y final de las lineas de destilacion se encuentran en el mismo lado del tridngulo.

En la figura[6.48]se da este caso y vemos como el componente @ no es ni inicio ni final y se puede
obtener puro. También el componente b si en la alimentacién hay poca cantidad del componente c.

7
minimum 47 \
azeotrope D
/ \
o
x . \
F
pd [l
7 i
4
7
. 8 N A
[ - = —> b
Xp —bD>
A

minimum
azeotrope

Figura 6.48: Separacion de una mezcla ternaria con un azedtropo de minima entre a y ¢. B - Composiciones
posibles de los productos

2. Cuando la alimentacién se encuentra en la zona de la concavidad de la linea frontera. Lo podemos
observar en la figura[6.49] donde cumpliendo las dos condiciones, los puntos representativos de
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destilado y fondo se pueden encontrar a ambos lados de la linea frontera. Nétese que en la figura
[6.49FB no estd bien dibujado el limite de los destilados posibles.

minimum
Xg —b azeotrope

AVAVAY.Y TAVAN
RESIERN
2
V% VAV VAVAV

Figura 6.49: Separacion de una mezcla ternaria con un azedtropo de minima entre b y ¢ cuando la ali-
mentacion estd en la regién céncava de la linea frontera. B - Composiciones posibles de los productos

Cuando se opera con una relacién de reflujo finita los productos de cabeza y fondo no estdn en
general sobre la misma linea de destilacién y las lineas fronteras anteriores no son un limite estricto
para las separaciones. En la practica se observa que las lineas frontera efectivas estan préximas a las
obtenidas para las lineas de destilacién a reflujo total. Ya que es fécil calcular estas dltimas, en las
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primeras etapas de disefio nos dan al menos una estimacién cualitativa de las dificultades de la separacion,
determindndose mds adelante con mds precision los limites reales.
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Secuencias de
destilacion y
destilaciones especiales

Una operacién tan madura y utilizada como la destilacién necesariamente ha desarrollado un grado
de refinamiento importante para abordar los problemas de separacién mads dificiles. La complejidad,
desde el punto de vista de lo tratado en este capitulo, viene por dos aspectos:

1. Por un lado, la necesidad de utilizar varias columnas para obtener puros los integrantes de una
mezcla multicomponente, que plantea el problema de cudl es la mejor manera de disponer el
sistema.

2. La separacién de mezclas azeotropicas, imposibles de separar en sus componentes puros con una
destilacién convencional. Una de las opciones, la destilacion reactiva, tiene también la faceta de
ser una operacién hibrida que combina reaccién y separacion.

7.1. Secuencias de destilacion para mezclas zeotropicas multicom-
ponente

Una mezcla binaria que no forma azeétropos (zeotrdpica) puede ser separada en los componentes
puros en una sola columna de destilacién. De una mezcla ternaria zeotrépica, como hemos visto, en una
columna tan sélo podemos obtener uno de los componentes puros y necesitaremos otra mas para separar
los otros dos.

Hay tres formas de realizar la separacién, con dos o tres columnas, como se muestra en la figura
En la primera, tras separar el componente més voldtil puro se separan los otros dos en la siguiente
columna. En la segunda es el mds pesado el que se separa antes, alimentandose la mezcla de los otros
dos en fase vapor a la siguiente columna. Por tltimo, podemos utilizar la primera columna para separar
una mezcla sin el més ligero por fondo y otra sin el mds pesado por cabeza. Estas dos mezclas binarias
se separan en los componentes puros en otras dos columnas. Esta opcién es la mas interesante desde
el punto de vista energético cuando la concentracién del componente de volatilidad intermedia es alta,
mientras que la primera y la segunda lo son para concentraciones altas del mas volatil y del mas pesado
respectivamente.
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a—path

a/c—path

c—path

Figura 7.1: Secuencias para separacién de una mezcla ternaria en sus componentes puros

Para una mezcla cuaternaria hay 22 secuencias posibles y para una quinaria 719 (fig. [7.2). El
coste energético de cada una de ellas depende fundamentalmente de la composicién pero hay otras
limitaciones que pueden ser mds importantes como las caracteristicas de ensuciamiento o toxicidad de
los componentes, que se intentarfan separar cuanto antes en la secuencia.

ternary mixtures quaternary mixtures

[a [o [o [@ [a fa(|fa [a|[a
b| b |lb bl b b |lb] |b||b
c| c]|c cl c] le| c| le]fle

d d d]|d d|| d
T+ 1 + 1= 3 +1 + 3 4+ 3 4+ 3 + 32
= J processes = 22 processes

quinary mixtures

[a [o a [alfa [a Ja|la fa|fa
bl [b |[b (b]|b] |b |b]lb] [b]|b
cl cl lc e | c L] lc |le| c]]|c
d d ﬂ d| d| d| |d]|d| {d|!|d
el e e e]lel e ellel elle

2 +3 +3 +22+ 22 +32+2+32+322+222-=
= 719 processes

Figura 7.2: Secuencias para separacion de una mezcla cuaternaria y quinaria

7.1.1. Columnas laterales

Las columnas laterales («side columns») son otra forma de realizar fisicamente las secuencias de
separaci6n para una mezcla multicomponente. Por ejemplo, en la figura[7.3]se muestra la secuencia con
dos columnas y la que utiliza una columna lateral adicional. En esta dltima disposicién se combinan
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las secciones de agotamiento de C-1 y C-2, lo que permite eliminar el hervidor de la columna C-2. En
realidad el calor aportado es similar en ambos casos y exergéticamente es peor con la columna lateral ya
que Qg se aporta a mayor temperatura. Como ademds se aumentan los caudales en la zona sombreada,
s6lo resulta interesante la columna lateral cuando la cantidad del componente de volatilidad intermedia
es pequefa.
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R R T

8
‘L ":::1‘%\

\

c

Figura 7.3: Columna lateral de rectificacion

Las columnas laterales pueden ser también de agotamiento (fig. [7.4)). También puede usarse mas de
una como en el sistema de la figura 7.5 para una mezcla cuaternaria. En este caso, la ventaja principal
puede ser la eliminacién de cambiadores, aunque sin reduccién de consumo.

Figura 7.4: Columna lateral de agotamiento

Un caso tipico de utilizaciéon de columnas laterales es la de la destilacion de crudo en refinerias.
El primer paso es la separacion del crudo en varias fracciones que son mezclas de hidrocarburos con
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Figura 7.5: Columnas laterales para separacion de una mezcla cuaternaria

puntos de ebullicién similares. La destilacion se hace en dos columnas principales: la primera a presion
atmosférica y la segunda, que trata el residuo liquido de la primera, a vacio. En la columna atmosférica
de la figura[7.6]el crudo se alimenta, parcialmente vaporizado tras pasar por el horno, por la parte inferior.
Varias columnas laterales de agotamiento («side strippers») realizan la separacién de las fracciones
de volatilidad intermedia. Las columnas laterales tienen alrededor de 4 platos y utilizan hervidores o
inyeccién de vapor.

La acumulacién de secciones de rectificacién en la columna principal —de unos 35 platos— hace
aumentar el caudal de vapor en la parte superior de la columna. Esto obligaria a aumentar el didmetro de
la columna y a eliminar el calor a la menor temperatura. Para evitarlo, se disponen reflujos circulantes
(«pumparound reflux»). Estos consisten en la extraccion de liquido en un plato, su enfriamiento y retorno
a la columna unos tres platos mds arriba.
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Figura 7.6: Columnas laterales en destilacién de crudo

7.2. Separacion de mezclas azeotrdpicas. Destilaciones especia-
les

La presencia de azedtropos o el caso menos extremo de volatilidades relativas proximas a la unidad
pueden hacer la separacién de una mezcla por destilacién imposible o antiecondémica, por lo que es
necesario recurrir a otros sistemas de separacion o técnicas de destilacidn especiales.

Estas dltimas estdn fundamentalmente relacionadas con la separacién de mezclas azeotrépicas y por
eso se engloban en la denominacién de destilacion azeotrépica. Sin embargo existe cierta confusion en
la nomenclatura y otros reservan este término para las técnicas que afiaden un componente adicional
(«entrainer») que forma un azedtropo, utilizdndose el término por algunos para referirse al caso en el
que el azedtropo es heterogéneo.

Aqui utilizaremos las siguientes denominaciones:

1. Destilacion azeotrdpica heterogénea, para el caso en que la adicién de un componente adicional
forma un azedtropo heterogéneo de minimo punto de ebullicién que facilita la separacién por
decantacion tras el condensador.

2. Destilacion extractiva, en que se afiade un disolvente subenfriado con alto punto de ebullicién en
lo que constituye mds propiamente una absorcidn.
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3. Destilacion con sales, donde la adicion de sales en el reflujo liquido modifica la volatilidad relativa
de los compuestos facilitando su separacion.

4. Destilacion con cambio de presion, en la que la variacién de la composicion del aze6tropo con la
presion es aprovechada para conseguir la separacién de los componentes puros.

5. Destilacion reactiva, donde un componente afiadido reacciona reversiblemente con uno o varios
de la mezcla facilitando la separacidn.

6. Destilacion azeotrépica homogénea, para todas las demds en las que se afiade un componente
adicional.

7.3. Destilacién azeotrépica heterogénea

Para una mezcla binaria que forma un aze6tropo heterogéneo, el simple uso de un decantador permite
separar los dos componentes puros con una disposiciéon de columnas como la de la figura (/.7

Bl

2

2 ; :
nitromethane 04 06 water

82
X, A—

H,0
water nitromethane

Figura 7.7: Separacion de una mezcla que forma un azeétropo heterogéneo

Lo que llamamos destilacidén azeotrépica heterogénea —simplemente azeotrdpica para algunos
autores— consiste en la adiciéon de un componente adicional —agente azeotrépico— a la mezcla
original para que forme un azedtropo heterogéneo que puede permitir la separacion con un decantador.

En la figura[7.8|se muestra un ejemplo para el habitual sistema agua/etanol que forma un azeétropo
—homogéneo— que impide la separacién de los componentes puros. Para conseguirlo se utiliza como
agente azeotrdépico el tolueno que forma azeétropos con el agua y el etanol, siendo el primero heterogéneo.
Ademads hay un aze6tropo ternario que es el de menor punto de ebullicién y en el que terminan todas las
lineas de destilacién. Hay tres regiones en el diagrama correspondientes con los tres diferentes origenes
de lineas de destilacion.
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Figura 7.8: Destilacion azeotrépica heterogénea
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En la figura, una alimentacion rica en agua se introduce en la primera columna junto con la fase
acuosa que sale del decantador. Por el fondo de esta columna se puede separar agua pura y el destilado
—de composicion préxima a la del azedtropo binario— se mezcla con la fase organica rica en tolueno del
decantador antes de alimentarse en la segunda columna. Esta alimentacién (M>) estd en la zona céncava
de una de las lineas frontera lo que permite separar un fondo de etanol puro y un destilado que es cercano
al azedtropo ternario situado en la zona de dos fases liquidas que pueden ser separadas en el decantador.
Nétese que el balance a la region sefialada por la linea discontinua obliga a la alineacién de Dy, S; y B,
dejando como grado de libertad el caudal del volante de tolueno para situar M,.

7.4. Destilacion extractiva

Otra forma de separacién de la mezcla etanol/agua es mediante destilacion extractiva segin el
esquema de la figura[7.9] Tras una primera columna en la que se concentra la mezcla hasta la composicién
del azedtropo, el destilado vapor se alimenta en una columna en contracorriente con un disolvente
subenfriado de baja volatilidad que disuelve selectivamente el agua. Como vemos, aunque se hable de
destilacion extractiva, realmente se trata de una absorcion. Para separar el disolvente que escapa de la
seccion de absorcién se afiade una seccién de rectificacion en cabeza y de la misma manera una de
agotamiento por la parte inferior para eliminar el etanol de la corriente de fondo. En la tercera columna
se regenera el disolvente.
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Figura 7.9: Destilacion extractiva
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7.5. Destilacion con sales

El disolvente usado en la destilacion extractiva puede ser una salmuera donde hay sales disueltas, lo
que puede incrementar su efecto absorbente y reducir su volatilidad.

También las sales se pueden afiadir directamente en el reflujo liquido sin necesidad de disolvente,
debiendo separarse posteriormente del producto de fondo por evaporacién y cristalizacion.

El efecto de las sales es la modificacion de la curva de equilibrio favoreciendo la separacién o lo
contrario segtin se puede observar en la figura[7.10]

W T T T T T T w10
5 09 ”/ 1 5 0.9
g -~ - Sos
© 08— P S
c -7 £
Z 071 I - Z 07
o o
c 7 g
g 0.6 — //"q}'«. 1 £ 0.6
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£ 05 / < - E 05
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2 0.4 /I — c 0.4
2 / 2
§ 0.3 15, _ § 0.3
20z 4 902
L=} ’ o
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0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1.0 0.10.20.30.405060.708091.0
Mole fraction of methanol in liquid Mole fraction of methanol in liquid
(sait-free basis) (salt-free basis)
(a) (b}

Figura 7.10: Efecto de la disolucidn de sales en el equilibrio L/V del sistema metanol/agua: (a) con disolucién
acuosa de nitrato sddico, (b) con disolucién acuosa de cloruro de mercurio

Para el sistema agua/etanol el uso de bajas concentraciones de acetato potdsico puede eliminar el
azebtropo, como se ve en la figura[7.11]
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0.9 |~ 7 ]
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£ 07+ -’ -
2 osl == 2<1 .
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Figura 7.11: Efecto de la disolucién de acetato potasico en el equilibrio L/V del sistema etanol/agua
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7.6. Destilacién con cambio de presion

La composicién y temperatura de los azedtropos varian con la presién como se puede observar en la
figura[7.12] Esta caracteristica puede ser aprovechada para separar una mezcla azeotrépica trabajando
con dos columnas a diferente presion.

240 T T T T T T T T 1T

220 t— —

200 |~ -] s 1.0 LBLALAALLL B LR B AL
¢ 180 |- — g o9 -
o | | £ = Ethanol-water |
5 160 S 0.8
g 140 Ethanol-water ] g 0.7~ Ethanol-benzene |
E- 120 |~ —~ S 0.6 —
8 100 — — S 05 —

= - — < 0.4 —
80 Ethanol-benzene ® /Ethanol-benzene
60 — © 0.3 —
40 Covenl ol 01 dagng 20_2 panenl vl a g
100 1000 10,000 100,000 100 1000 10,000 100,000
System pressure, torr System pressure, torr
(a) (b)

Figura 7.12: Efecto de la presion en la temperatura (a) y la composicién (b) de azeétropos

La forma de hacerlo se muestra en la figura[7.13] La alimentaci6n F junto con el destilado D, —de
composicion cercana a la del azedtropo a P»— de la segunda columna se introducen en la primera que
trabaja a la presion menor Pj. De ésta se obtiene un destilado D con una composicién préxima a la del
aze6tropo a P que se alimenta a la segunda columna de presion mayor, donde queda al otro lado del
azeotropo, permitiendo separar el componente B puro por el fondo. De la primera columna se obtiene
el componente A puro por el fondo. Como la temperatura de condensacion en la segunda columna es
mayor que la de ebullicién en la primera, existe la posibilidad de acoplarlas térmicamente.

Se puede aplicar un procedimiento similar cuando el aze6tropo es de maximo punto de ebullicién
segun se indica en la figura[7.13}(c).
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Figura 7.13: Destilacién con cambio de presion

7-11



Operaciones de separacion | DIQUIMA-UPM, Otofio 2014

7.7. Destilacion reactiva

Poder realizar en un mismo equipo la reaccién y la destilacion, destilacion reactiva, es una posibilidad
que presenta ciertas ventajas frente a la secuencia tradicional de reactor y columna:

= Aprovechar el calor de las reacciones exotérmicas para la destilacion.

= Conseguir la conversion total incluso en reacciones reversibles, al poder eliminar los productos de
la zona de reaccion.

= Reducir el nimero de equipos y las separaciones posteriores.
= Evitar las restricciones a la separacién que pueden imponer los azedtropos o lineas frontera.

En este apartado nos interesa la separacion de mezclas azeotrdpicas, lo que se puede conseguir
introduciendo un componente adicional que reacciona, por ejemplo en una mezcla binaria, con el
componente mds pesado para formar un compuesto también mds pesado, que no forma azeétropos. De
esta forma se podria obtener el componente ligero puro por cabeza mientras por el fondo se tendria una
mezcla del componente pesado, el afiadido y el formado en la reaccion. En otra columna se invierte
la reaccidn para obtener el otro componente puro y regenerar el agente reaccionante. Por ejemplo, la
adicion de ter-butil-benceno y un catalizador de cloruro de aluminio que reacciona con el m-xileno, se
pueden reducir dristicamente los 500 platos que serian necesarios para separarlo en una destilacién
normal del p-xileno desde el 50 % al 99 % de pureza.

7.8. Destilacidon azeotropica homogénea

Una de las técnicas para separar una mezcla azeotropica es la adicién de un agente separador
(«entrainer») que hace posible la separacién y que puede ser después regenerado.

Para estudiar este tipo de destilacién consideraremos una mezcla binaria azeotrépica distinguiendo
dos casos segtin se crucen o no lineas frontera en el sistema ternario.

7.8.1. Separaciones sin atravesar lineas frontera

Los requisitos del agente separador para que los dos componentes originales estén en la misma
regién del diagrama y su azeStropo sea origen o final de una linea de destilacién son:

1. La mezcla original forma azeétropo de minimo punto de ebullicién

= Punto de ebullicién intermedio sin formar azetropos o,

= punto de ebullicién inferior a los otros dos formando un azeétropo de maximo punto de
ebullicién —pero no el maximo en el sistema— con el componente de menor punto de
ebullicion.

2. La mezcla original forma azedtropo de maximo punto de ebullicién

= Punto de ebullicién intermedio sin formar azetropos o,
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= punto de ebullicién superior a los otros dos formando un aze6tropo de minimo punto de
ebullicién —pero no el minimo en el sistema— con el componente de mayor punto de
ebullicion.

Para el caso del aze6tropo de minimo punto de ebullicién en la figura[7.14] se muestra el caso en el
que se forma el azedtropo de méximo punto de ebullicién y en la figura[7.15]el caso del agente separador
con punto de ebullicién intermedio.

maximum

AVAVAYAVAAVS®:
AT/ N
- AVAVIVAVAVAY.

minimum
azeotrope

/\B2
a
Figura 7.14: Destilacioén azeotrépica homogénea sin cruce de lineas frontera

7.8.2. Separaciones con cruce de lineas frontera

Los criterios de seleccion son en este caso:
1. La mezcla original forma azeétropo de minimo punto de ebullicién

= Punto de ebullicién inferior a todos los del sistema incluidos azetropos o,

= punto de ebullicién intermedio, formando un azeétropo de minimo punto de ebullicién con
el componente de menor punto de ebullicién o,

= punto de ebullicién mayor, formando azedtropos de minimo punto de ebullicién con los
dos componentes originales. Al menos uno de ellos tiene que tener un punto de ebullicion
inferior al del aze6tropo de la mezcla original.

2. La mezcla original forma azebtropo de méximo punto de ebullicién

= Punto de ebullicién superior a todos los del sistema incluidos azedtropos o,
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Figura 7.15: Destilacion azeotropica homogénea sin cruce de lineas frontera
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= punto de ebullicién intermedio, formando un aze6tropo de maximo punto de ebullicién con
el componente de mayor punto de ebullicién o,

= punto de ebullicién inferior, formando azedtropos de maximo punto de ebullicién con los
dos componentes originales. Al menos uno de ellos tiene que tener un punto de ebullicion
superior al del aze6tropo de la mezcla original.

Estos criterios se muestran graficamente en la figura[7.16] Obsérvese que los componentes originales
son siempre ambos inicio o final de lineas de destilacion.

AN
:j/_%g’“é( N

bb_ Ty eb 171, a

binary maximum-—azeotrope

binary minimum-—azeotrope

Figura 7.16: Criterios para seleccion de agente separador en destilacién azeotrépica homogénea con cruce
de lineas frontera

En la figura[7.17]se indica una forma de realizar la separacién y la evolucién en el diagrama triangular.
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Figura 7.17: Destilacion azeotrépica homogénea con cruce de lineas frontera
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Extraccion
liguido-liquido

En la extraccién liquido-liquido, también conocida como extraccion con disolventes, se separan los
componentes de una mezcla liquida por medio del contacto con otro liquido inmiscible o parcialmente
miscible. Los componentes se distribuyen de forma selectiva entre las dos fases liquidas permitiendo su
separacion.

La forma mds simple —o a la que simplificamos otros problemas mds complejos— es la de un
sistema ternario compuesto por:

1. Soluto, que es el que nos interesa separar.
2. Disolvente, el liquido que afiadimos a la mezcla inicial.
3. Diluyente o portador («carrier»), el que acompafia al soluto en la mezcla inicial.

El disolvente y el diluyente son como mucho parcialmente miscibles y son los componentes mayori-
tarios de las dos fases formadas.

Un ejemplo que muestra las caracteristicas tipicas de esta operacion es el de la concentracion de
acido acético que se muestra en la figura[8.1] Se trata de obtener 4cido acético glacial —pureza minima
del 99,8 % peso— a partir de una disolucién acuosa que en este caso contiene un 22 %p de 4cido. Para
ello se lleva a cabo la extraccién del mismo con acetato de etilo en contracorriente en una columna de
tipo RDC («Rotating-Disk Contactor»). El 4cido acético pasa mayoritariamente a la fase orgdnica y sale
de la columna en la corriente que se conoce como extracto. La corriente acuosa que sale por el fondo de
la columna, el refinado, es fundamentalmente el diluyente con el soluto que no se ha extraido.

En este proceso podemos distinguir elementos comunes en otras unidades de extraccion liquido-
liquido:

= La eleccién de la extraccion con disolventes frente a otras alternativas como la destilacién —el
punto de ebullicién del 4cido acético es 118°C— se decide por la baja concentracién del soluto.
En Ia destilacién deberiamos evaporar una gran cantidad de agua por unidad de acético, lo que no
es interesante desde el punto de vista econdmico a partir de cierta concentracion (50 %).
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Figura 8.1: Extraccion liquido-liquido y unidades auxiliares en la obtencién del dcido acético glacial

= Son necesarias otras unidades de separacion adicionales, en este caso destilaciones, para separar el
soluto del disolvente y el disolvente del diluyente.

= Es necesario hacer un aporte de disolvente («makeup») para compensar las pérdidas en el producto
y el agua residual. Estas pérdidas suponen a su vez un problema y/o coste de tratamiento de
efluentes.

= Desde esta perspectiva de las separaciones adicionales necesarias, se rebaja la ventaja econémica
de la extraccién L-L.

Para el equilibrio liquido-liquido no existe una teoria tan desarrollada como en el liquido-vapor, pero
los datos experimentales se pueden correlacionar con modelos de coeficiente de actividad semiempi-
ricos tales como NRTL y UNIQUAC. Debido a este menor conocimiento y el efecto de componentes
minoritarios es frecuente —y conveniente— el paso por planta piloto.
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Hay aplicaciones de la extraccién liquido-liquido en diferentes sectores:

= Petréleo. Separaciéon de compuestos por caracteristicas quimicas en vez de por diferencias en
presion de vapor, como parafinas de aromaticos de peso molecular parecido en unidades de BTX.

= Farmacia. Separacién de antibidticos como la penicilina y la eritromicina, y productos naturales
como la vitamina A del aceite de higado con propano.

= Metalurgia. Recuperacion de metales.
= Nuclear. Concentracion y enriquecimiento de uranio (CHEMEX).

= Inorgénica. Como la separacion de 4cido fosférico, con alto punto de ebullicién, de soluciones
acusosas.

Esta operacion es preferida frente a la destilacion en los siguientes casos:
= Componentes diluidos.

= Componentes con alto punto de ebullicion relativamente diluidos.

= Componentes que se degradan a alta temperatura.

= Separaciones por caracteristicas quimicas, frente a volatilidad relativa.

Azeotropos o sistemas con puntos de ebullicién muy préximos.

8.1. Equilibrio de fases en sistemas liquido/liquido

En sistemas donde hay varias fases liquidas (habitualmente dos) los componentes se reparten de
forma desigual en el equilibrio, lo que podemos explotar para su separacion. Por ejemplo, cuando
mezclamos una disolucién acuosa de dcido acético con acetato de etilo debido a su inmiscibilidad se
obtienen dos fases liquidas. De la fase acuosa se transfiere 4cido y muy poca agua a la fase organica, con
lo que hemos conseguido cambiar en cierto grado la relaciéon de componentes en la solucién acuosa.

Para sistemas ternarios es posible representar los datos del equilibrio en distintos tipos de diagramas
en los que se pueden realizar cdlculos de forma grafica. Cuando el sistema tiene mds componentes
—como ya se ha mencionado para el caso de L/V— esto es més dificil, siendo en general necesario
recurrir al calculo algebraico que es similar en la forma al estudiado en el del equilibrio L/V pero con
algunas peculiaridades importantes:

= Se usan modelos de coeficiente de actividad en ambas fases que sean capaces de representar el
equilibrio L/L (por ejemplo: NRTL-Renon y UNIQUAC).

= La dependencia con la composicién de la relaciéon de equilibrio es muy fuerte, por lo que los
métodos anteriores convergen muy lentamente o no convergen.

= Aunque se puede tratar de operaciones adiabéticas, lo que implica el uso del balance de energia,
no es infrecuente que las dos alimentaciones estén a parecida temperatura y se pueda simplificar al
caso isotermo.

A continuacién se describen diversas formas de representar los datos del equilibrio L/L ternario.
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Diagramas triangulares equilateros

Sobre el estudiado diagrama triangular para las composiciones en peso se indican las propiedades
del equilibrio para el sistema etilenglicol-agua-furfural (figura a una temperatura de 25°C y presién
atmosférica (nétese que ambas estén fijadas).

El furfural se puede usar para separar el glicol de una solucién acuosa, ya que agua y furfural son
bastante inmiscibles. El etilenglicol es totalmente miscible, tanto con el agua como con el furfural.
Llamaremos soluto al componente que se separa, disolvente al que se afiade para crear una nueva fase y
separarlo, y diluyente o portador a aquél del que queremos separar el soluto. La fase rica en disolvente
se llama extracto y la fase rica en diluyente refinado.

Ethylene
glycol (B)

Furfural
(C)

100 - Furfural ‘0
1] Water 100

(a)
Figura 8.2: Equilibrio L/L. Diagrama triangular equilatero

En el diagrama encontramos una curva (de saturacién) en forma de campana que es el lugar
geométrico de las concentraciones de las fases en equilibrio. Los puntos interiores a la curva representan
mezclas que forman dos fases, mientras que los que estdn fuera representan mezclas con sélo una. La
curva estd dividida en dos por un punto critico (plait point) en el que las composiciones de las dos fases
se igualan, desapareciendo el equilibrio bifédsico. Por debajo de este punto las rectas de reparto (tie lines)
unen las composiciones de fases en equilibrio.

Por ejemplo, para una mezcla de composicién global representada por el punto M, que estd dentro
de la curva de saturacién, se tienen dos fases liquidas cuya composicion se determina con la recta de
reparto que pasa por M: E para una fase y R para la otra. Las cantidades de cada una se calculan por la
regla de la palanca. Desde le punto de vista de la separacion se observa que de M a R se ha bajado la
composicion de etilenglicol en la fase acuosa a menos de la mitad.
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Diagrama triangular rectangular

En la figura[8.3]se incluyen los datos de equilibrio para el mismo sistema ternario. Este diagrama es
similar al anterior (ver la relacion en la figura|8.4) con la tinica diferencia de poder cambiar la escala de

los ejes y ser de mas fécil lectura.

1.0 | 1 1 | I ! { { !

0.9 |- _ ]
0.8 |- 4
0.7 |- _
0.6 |- .

Mass fraction glycoi

0 0.1 02 03 0.4 05 06 0.7 0.8 09 1.0
Mass fraction furfural -

(b)

Figura 8.3: Equilibrio L/L. Diagrama triangular rectangular

= wt fraction €

P
P / \
£ / £
~ 1
M _— \ 7 7/ M
L] 1/- \ /
5 ]ﬁ 7
*
olde " fe| tw 3
40
Wt traction & K4l xé

Figura 8.4: Equilibrio L/L. Relacién entre diagramas triangulares
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Curvas de reparto

Las curvas de distribucién o reparto (figura[8.5) son simplemente la representacién en coordenadas
rectangulares de las concentraciones del soluto en las dos fases. Como su nombre sugiere, es la traslacién
a estas coordenadas de los extremos de las rectas de reparto.

T T 1T 1T 1777

W T T T T T 1T 1 1 14
09 — 1.3

0.8 —
0.7 -

t
o

T r r 11 171 1T 1T 1717 1T 171

06— -

m

05| B
0se ]
03}~ -

Glycol/furfural in extract

0.2 —

Mass fraction glycol in extract

0.1 —

N U N U SN U U O O Y Iy |

1
0 0.1020304050.60.7 0809 1.0 S T Y N S I |

Mass fraction glycot in raffinate 0 .05.1.15.2.25 .3 .35 .4 45 5 55 .6
Glycol/water in raffinate
(c}

(d)
(a) Fraccién masica (b) Raz6n masica

Figura 8.5: Curvas de reparto para equilibrio L/L

Diagrama de Janecke

En este diagrama (figura[8.6)) se representa en abscisas la concentracién del soluto en base libre de
disolvente (x},y;) y en ordenadas la del disolvente en base libre de disolvente (x/;,y’,). Igual que en los
triangulares hay una curva de saturacién y rectas de reparto.

7.0
6.5
6.0

5.5
5.0
45
4.0
35
3.0
25
2.0
1.5
1.0
0.5

Furfural/(glycol + water)

|
0 0.1 020304050607 0809 1.0
Glycol/{glycol + water)
(e)

Figura 8.6: Equilibrio L/L. Diagrama de Janecke
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Estos diagramas son los equivalentes a los de entalpia-composicion del equilibrio L/V, (ver figura
[2.11)) 1o que resulta mds evidente para el caso de dos pares de componentes parcialmente inmiscibles
(figura [8.7). En extraccidn, las dos fases se forman por la adicién del disolvente, mientras que en
destilacion (equilibrio L/V) por aporte de calor, siendo ambos ‘agentes separadores’, de masa o energia,
los que estan —por unidad de masa de la suma de los componentes que se quiere separar— en el eje de
ordenadas.

Pure &
at ;N =@

kg B/kgl4 + C)

N

A-rich, .’VV.S-X
i

1 I
© X, Y =kgC/kg(A +C)

Y, &-rich solutions

X, A-rich solutions

Figura 8.7: Equilibrio L/L. Diagrama de Janecke y curva de reparto (en base libre de disolvente)

A partir de las rectas de reparto se puede obtener un diagrama de distribucioén con composiciones en
base libre de disolvente similar al xy del equilibrio L/V. La aplicacion de la regla de la palanca se hace
también sobre las masas de cada mezcla sin disolvente.
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Tipos de sistemas

El tipo mds comin en sistemas de extraccion es el de tres componentes con dos parcialmente
miscibles, siendo el soluto totalmente miscible con los dos. Las rectas de reparto suelen tener una
inclinacién que favorece la concentracién del soluto en uno de las fases. Aunque esté inclinacién varia
segtin el rango de composiciones, no suele cambiar el sentido de la inclinacién. En algunos sistemas
(por ejemplo, benceno-agua-isopropanol) si lo hace, pasando por una recta de reparto horizontal. Este
fendmeno se llama solutropia.

y
P
3
P . %, A
7 > V24 ER
()
/ i-A\\
e
0
47 J ¥ 8 "o P » X

Figura 8.8: Equilibrio L/L. Dos componentes parcialmente miscibles

En otro tipo de sistemas menos habitual hay dos pares de componentes que son parcialmente solubles.
Estos pueden adoptar distintas formas una de las cuales se muestra en la figura[8.9] donde las curvas de
saturacion y las rectas de reparto son continuas.

c

Xp i

” AL
% /
£ ER
}'; \ !
0

A K J & o x % Xy

Figura 8.9: Equilibrio L/L. Dos pares de componentes parcialmente miscibles

Efecto de la temperatura y la presion

La influencia de la temperatura en el equilibrio liquido de un sistema ternario se muestra en el
diagrama tridimensional de la figura[8.10} A mayor temperatura la solubilidad mutua aumenta pudiéndose
llegar a un punto dénde sélo queda una fase liquida. También puede influir en la inclinacién de las rectas
de reparto.
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2N

4
[£3

N

C A P 8

Tempercture

t

4

(o) (6)

Figura 8.10: Equilibrio L/L. Efecto de la temperatura

Cuando el sistema es de dos pares de componentes parcialmente miscibles el aumento de la tem-

peratura puede hacer que en un rango de la misma s6lo queden dos componentes con inmiscibilidad
parcial.

)

Temperature

t3

t

by
(o) (6

Figura 8.11: Equilibrio L/L

Calculo grafico del equilibrio

La aplicacion de los elementos de operacion para los diagramas triangulares permiten calcular las
composiciones y caudales en equilibrio en una etapa de extraccién.

Situando los puntos del disolvente y la alimentacién calculamos el puntos suma M. Si cae en la zona
bifésica, la recta de reparto que pasa por él nos da las concentraciones del extracto y refinado, cuyos

caudales se determinan por la regla de la palanca. En la figura[8.12]se hace en un diagrama equildtero y
en la figura|8.13|en uno rectangular.
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Furfural, S
100 g, 100% C

L.
—

Feed, F
100 g, 45% B
55% A

Extract, E

Equilibrium
stage

Raffinate, R

Ethylene
glycol (B)

Water

100 <———— Furfural ———— ¢ A

0 ————— Water ——— 100

Figura 8.12: Célculo de equilibrio L/L en diagrama triangular

El procedimiento es similar para el diagrama de Janecke (figura[8.14)), pero hay que tener en cuenta
que la regla de la palanca se aplica sobre las masas libres de disolvente.

Los diagramas de reparto no dan informacién suficiente para el célculo de equilibrio, pues son
equivalentes a la relacién de equilibrio para uno solo de los componentes. En el caso del diagrama de
reparto que se puede deducir en base libre de disolvente del diagrama de Janecke (figura[8.15)), cuando
la alimentacién no contiene disolvente, se puede ver la equivalencia con el célculo de equilibrio L/V en
el diagrama xy, sustituyendo el calor por el disolvente como agente separador.

8-10



Operaciones de separacion |

1.0

DIQUIMA-UPM, Otofio 2014

0.9
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0
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Figura 8.13: Célculo de equilibrio L/L en diagrama triangular

7.0
6.5
6.0
5.5
5.0
4.5

35
3.0
2.5

Furfural/(glycol + water)

2.0
1.5
1.0
0.5

40t

0 0.102030.405060.7080910

Giycol/(glycol + water)

Figura 8.14: Célculo de equilibrio L/L en diagrama de Janecke
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Figura 8.15: Calculo de equilibrio L/L en diagrama de Janecke. Diagrama de reparto
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8.2. Equipos

Hay una gran variedad de equipos para la extraccién liquido-liquido. En el cuadro[8.1] se recoge una
clasificacion, de la que se describirdn sucintamente los mds importantes.

[Al1 types of commercial extractors #]
I

- .
|Phases contact E imvnyl IPMses contoct by centrifugat force }

Countercurrent flow produced Discrete stoge Differentiol
by gravity contact contact
1 I
IClassiﬁed by types of oqi’a'ionl Luwesta extractor |  |Podbielniak extroctor
Robatel extractor De Lava! extractor
Quadronic extractor
Unagitated columns

1 1
[m ically agi tumns] [Miscelfoneous devices]
L I

Differential Discrete stoqe] Differential ] Static mixers
! como::' contact contoct Vibrating-
Perforated- | [Sproy Rolary agilation contactors Dl s
plote columns | [columns —— Ultrasonic
Il
ggz“f::s Pulsed sieve-plate] [Puised by | [Puised by Discrete stoge Ditferentiol s
L h ic contact contact |Parametric
Controlled cycling| [pulser chni I 1 pumping
columns 2?05'0"- N (aie-putser)| Miver-settlers: Scheibel column extractors
Pulsed mixer- e'cwﬂom Hol ley-Mott {without wire mesh
settlers ——L:'T——’ Simple box-type packing)
Lurgi extractor Bt oackad ;’\m£~:\il Oldshue- Rushton column The extroct Jossitied
sed pocke focked-stage " " # The extractors classified in
columns Scheibel column {\,‘_“ogg;nq disc contactor this chart are those of o
Pulsed sieve- (wire mesh pocking type)| |y nni column Cofﬂmwme'd type ml;he
plate columns Treybal contactor . process siry 05 well as
. ] Groesser roining-bucket | some representative of new
Asymmetric rototing contactor developments
disc (ARD) extractor

Cuadro 8.1: Clasificacion de equipos de extraccién L-L

Entre las razones para la seleccién de un equipo podemos destacar la diferencia en densidad de las
dos fases y la viscosidad. Para densidades suficientemente diferentes y viscosidades bajas, la accién
de la gravedad puede ser suficiente para un buen contacto. En caso contrario es necesario el aporte de
energia mecdnica —aunque el flujo de las fases siga siendo por gravedad.

Para el dimensionamiento de los equipos es pricticamente siempre necesario contar con datos
experimentales. En cualquier caso la dificultad de la separacién se evaliia con la determinacién del
nimero de etapas tedricas. La relacién con el tamafio del equipo, para el caso de columnas, puede venir
expresada como en el caso de la destilacion por la altura equivalente de una etapa tedrica (HETS, Height
Equivalent to a Theoretical Stage).

8.2.1. Mezcladores-sedimentadores

Como su nombre indica, estos equipos constan una o varias etapas —normalmente dispuestas para
flujo en contracorriente— en cada una de las cuales tras la mezcla de las dos fases liquidas por medios
mecdanicos se procede a la separacion por decantacién. La mezcla se puede hacer con agitador en un
recipiente, en una bomba, etc. La decantacion se suele hacer en un recipiente horizontal.

En estas unidades se puede dar el problema de formacién de emulsiones en los mezcladores cuando
la agitacion es tan intensa que se forman gotas de la fase dispersa con tamafios menores que 1 um. Esto
puede hacer necesario el uso de coalescedores o centrifugas para la separacion de las fases, en lugar de
un simple decantador. (Otros sistemas heterogéneos parecidos a las emulsiones son las suspensiones
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donde la fase dispersa es un sélido, o las espumas en las que es un gas. En los aerosoles la fase continua
es un gas y la dispersa un liquido).

Los mezcladores-sedimentadores se aproximan bastante a una etapa de equilibrio, obteniéndose
rendimientos respecto a éstas del 80-90 %.

Light phase

Heavy phase
out
ar

Figura 8.16: Sistema de mezcladores-sedimentadores

Con el fin de ahorrar equipos y energia en el trasiego de una etapa a otra se han propuesto diversos

disefios como los que se muestran en la figuras y Esta tltima, los extractores Lurgi, tienen la
caracteristica distintiva de estar apilados verticalmente, lo que no es muy frecuente. Ademas la mezcla

se hace en unas bombas que son movidas por el mismo eje.

(@) Front and side view of extractor if light phase is recycled. (b) Front and side view of
extractor if heavy phase is recycled. Legend: A4, settling chamber; B, draw-off, partition; C, outlet,
straight-through phase; D, outlet, recycled phase; £, draw-off chamber; F, pipe for returning the re-
cycled phase; G, pipe for straight way of the recycled phase; H, bypass preventer; J, draw-off nozzle;
K, pump; L, butterfly valve; M, phase interface level.

Figure §.

Figura 8.17: Extractor Lurgi con mezcladores-sedimentadores
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8.2.2. Columnas sin agitacion

Se pueden utilizar columnas similares a las de destilacién o absorcidn para la extraccion liquido-
liquido, pero es necesario que la viscosidad sea pequeiia y la diferencia de densidades grande. Por
oposicion a aquellas en las que se utiliza energia para mejorar el contacto, las clasificamos como no
agitadas. Consideraremos los tres tipos representados en la figura|8.18

Light liquid out tliqund fLight iquid out
T Heavy liquid in Jotertoce -
o Principal 4
i 9 8 interface
Rag e Column interface Heovy s
removal " PRI 038 liquid T+
CXN D .,
°%
B o2 Large-diameter

o Elgin head dispersed

- Packing

Column proper

+— Perforoted
plote

— Downspout

Light-phase
distributor

Heavy liquid out liquid ~ Y

i
== \"JLight
liquid
in
Heavy :
liquid
[ , Heovy out,__
Abrog

Light liquid in o liquid =

(a) Columna de pulverizacién (b) Columna de relleno (c) Columna de platos perforados

Figura 8.18: Columnas sin agitacién

Columnas de pulverizacion (spray)

Consisten en columnas con una fase continua donde la otra se dispersa en gotas. Tanto la fase pesada
como la ligera pueden ser la fase dispersa. Son sencillas y baratas pero proporcionan poca separacion,
por lo que no son muy usadas.

En estas columnas hay mucha dispersion axial («back-mixing») en la fase continua y algo menos en
la dispersa. Este fenémeno, cuyo efecto fundamental es que hay menos diferencia de concentraciones a
lo largo de la columna y por tanto menos separacion, estd producido por varios factores:

= Difusién por el gradiente axial de concentraciones en la fase continua.
= Circulacién y arrastres de la fase dispersa y continua.
= Diferentes tiempos de residencia en funcién del tamaiio de gota.

En el caso extremo se tendria mezcla total con composicién homogénea.
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En la figura[8.19]se muestra esquemdticamente el efecto de la dispersi6n axial, supuesta tinicamente
en la fase continua. Cuando se tiene flujo piston en la columna el perfil de concentraciones es el de la linea
de trazos para la fase continua. Pero cuando hay dispersion axial —linea continua— la concentracién a lo
largo de la columna tiende a homogeneizarse, produciéndose un salto importante en las concentraciones
a la entrada. Al ser menor la diferencia de concentraciones con la fase dispersa disminuye la transferencia
de materia y las concentraciones a la salida son peores.

Salida de Entrada de
fase dispersa fase continua

4]

C

IS

o}

Ie)

o

©

(0]

©

E

3

<

Entrada de Salida de

fase dispersa fase continua

Figura 8.19: Dispersion axial

Columnas rellenas

El uso de relleno reduce la dispersion axial y ayuda a la mejora de la transferencia de materia, por
ejemplo con la formacién de gotas més pequefias en la fase dispersa. No proporcionan muchas etapas de
equilibrio de separacion.

Columnas de platos perforados

Las columnas de platos perforados son similares a las de destilacién pero no tienen vertedero y en
funcidn de si la fase dispersa es la pesada o la ligera, tienen un aspecto igual o invertido respecto a las
bajantes y el flujo de gotas. La separacién entre platos es menor, entre 10 y 15 cm. Como en las de
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destilacion, también puede haber inundacién y goteo. Una caracteristica diferencial, comiin con otros
equipos de extraccion, es la acumulacién de suciedad en la interfase.

La compartimentacion en etapas reduce significativamente la dispersion axial y la continua formacién
y coalescencia entre platos de las gotas aumenta la transferencia de materia.

8.2.3. Columnas pulsantes (o pulsadas)

Cuando la tensién interfacial es alta —lo que hace dificil la dispersién para generar una mayor
drea de interfase—, la diferencia de densidades es pequefia —reduciendo la velocidad relativa entre
ambas fases— o las viscosidades altas —dificultando el flujo y la transferencia de materia— la fuerza
gravitatoria resulta insuficiente para crear las condiciones de drea de interfase, turbulencia y difusién
necesarias para la separacién. Por ello se recurre al aporte de energia por medio de pulsacién o agitacion.

La pulsacién es un movimiento alternativo rdpido y de una amplitud pequefia provocado en los
liquidos. Hay varias formas de conseguirlo.

Feed inlet, Vent

heavy phase
Light phase outlet
Wave breaker 0 \ Interface level control
U | T
=8
| Column shell
with packing
Feed inlet, Packing grid
light phase @
via a distribi
( ributor) Heavy phase outlet
Rotary valve pulsator =) Solventin
i ' » 46" 0D.
Skirt Inter face

(a) Columna de pulsacién neumdtica con re- (b) Columna tipo Karr
lleno

Figura 8.20: Columnas pulsantes

Pulsacion externa

Con columnas como las anteriores —pulverizacién, platos o relleno— se puede producir externamen-
te el pulso por medios mecdnicos o neumiticos (figura[8.20(a)). La pulsacion puede suponer incrementos
en la transferencia de materia del orden del 30 %.

Esta disposicién se ha usado en la industria nuclear para el procesamiento del combustible, donde se
necesita aumentar la eficacia para reducir los tamafios de columnas que deben estar aisladas y eliminar
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las parte méviles internas —y por tanto el dificil mantenimiento— por los problemas de la radiactividad.
Aunque fueron ampliamente usadas en el pasado parece que los problemas mecdnicos y la dificultad de
transmitir los pulsos en volimenes grandes han reducido su aplicacion.

Pulsacion interna

En las columnas de tipo Karr (figura[8.20(b)) o VPE («vibrating-plate extractor») la pulsacién se
consigue mediante el movimiento de vibracién vertical de un eje con platos perforados, por ejemplo
dos veces por segundo con amplitud de dos cm. En las tipo Karr los platos tienen un porcentaje amplio
de perforaciones (60 %) y se pueden disponer placas anulares en diferentes puntos de la columna para
reducir la dispersion axial. En las VPE el drea y el tamafio de las perforaciones es menor, salvo en
orificios de mayor tamaifio por donde pasa la fase continua. También el movimiento de vibracion puede
ser méds complejo con dos ejes que se mueven desfasados.

8.2.4. Columnas con agitadores rotativos

La forma mds usada en la industria de aportar la energia necesaria para la dispersién es la de
los agitadores rotativos axiales dentro de la columna. Hay varios modelos de columnas con estas
caracteristicas que permiten alojar un nimero importante de etapas de equilibrio —en relacién con
los mezcladores-sedimentadores— en un equipo Unico de altura razonable —al conseguirse pequeiias
HETS— y sin proliferacién de bombas, tuberias y otros equipos auxiliares.

Scheibel

Son las primeras de importancia industrial y ha ido evolucionando con el tiempo. Las del primer tipo
(figura[8.21(a)) tienen un eje con turbinas a diferentes alturas para producir la dispersién y zonas entre
ellas con lana metélica para la coalescencia —de un material que sea mojado por la fase dispersa— que
evitan la dispersion axial.

En el segundo tipo (figura[8.21(b)) se afiaden placas anulares internas —entre los que se ubican las
palas de las turbinas— y externas —conteniendo los coalescedores— para mejor los flujos de las fases
con el fin de conseguir mejor agitacién y menos dispersion axial. Cuando la tension interfacial es alta o
los liquidos son muy viscosos se puede quitar la lana metdlica.

El tercer tipo (figura permite montar y extraer —para mantenimiento— el eje con las
turbinas sin el resto de elementos internos, lo que resulta necesario en columnas de didmetros superiores
a 1,5 m, y no era posible en los tipos anteriores.

Oldshue-Rushton

Las columnas llamadas extractores Oldshue-Rushton por ser los primeros en usarlas —hay otros
similares, como el extractor Mixco— tienen también un eje con varias turbinas separadas por placas
anulares habiendo también cuatro deflectores verticales a lo largo de toda la columna. Podemos verla
como un grupo de tanques agitados apilados uno sobre otro con los fondos abiertos.
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(a) Columna Scheibel. Primer tipo (b) Columna Scheibel. Segundo tipo
Figura 8.21: Columnas con agitador rotativo I

Kiihni

Las de tipo Kiihni (figura[8.23) son otra variante de la Scheibel. Aqui la separacion entre las turbinas,
con la forma especial mostrada, se hace con placas perforadas que tienen una amplia fraccién perforada.
Han sido bastante usadas, al menos en Europa.

RDC

De origen holandés, los extractores RDC («Rotating Disk Contactor», figura[8.24)) son columnas
compartimentadas por placas anulares horizontales, entre las que giran discos circulares unidos por el
mismo eje. Los discos son de menor didmetro que la circunferencia interior de las placas anulares fijas,
para poder extraer con facilidad el eje y los discos. Utilizadas inicialmente para la extraccién con furfural
de aceites lubricantes, su uso se ha extendido en toda la industria del refino y son el equipo de extraccién
mas utilizado.

ARD

Los extractores ARD («Asymmetric Rotating-Disk contactor», figura[8.25]) son una variante de los
anteriores, donde se ailaden unas pantallas y deflectores que separan las zonas de mezcla y decantatacion,
reduciendo la dispersion axial.

RTL

De un tipo completamente distinto a los anteriores son los contactores RTL, también llamados
contactores Graesser y en inglés «Raining Bucket Contactors» (figuras y [8:27), pensados para
sistemas con pequeias diferencias de densidad entre las fases y con baja tension interfacial, que propicia
la formacién de emulsiones, siendo desaconsejable por tanto una agitacién enérgica.
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Figura 8.22: Columnas con agitador rotativo II
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(a) Columna Kiihni (b) Flujos en columna Kiihni

Figura 8.23: Columnas con agitador rotativo III

Los contactores RTL son horizontales, con una parte mévil interna formada por cangilones dispuestos
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Figura 8.24: RDC (Rotating Disc Contactor)

entre discos —cerca del borde— con su parte abierta alineada con el didmetro y orientadas todas con el
sentido del giro. De esta forma al rotar se llenan de liquido de una fase para verterla en la otra. Cada
fase ocupa una mitad del cilindro y circula horizontalmente en contracorriente con la otra a través de la
holgura entre los discos y el recipiente.

8.2.5. Centrifugas

Si bien en los equipos del apartado anterior la agitacion mecdnica aumentaba la dispersion y la
transferencia de materia, el flujo en contracorriente se seguia haciendo en general con la fuerza de
gravedad. Dado que las diferencias de densidad suelen ser pequeiias, las velocidades de flujo de los
liquidos estdn limitadas, lo que conduce a grandes didmetros. Los extractores centrifugos sustituyen
la gravedad por la fuerza creada por el giro, que puede superarla en miles de veces, haciendo posible
equipos mds pequefios para la misma capacidad. Otras ventajas son la reduccién en el disolvente usado,
la puesta en marcha ripida de la unidad —Illegando al régimen permanente— y el menor tiempo de
residencia que las hace insustituibles para la extraccién de antibidticos, que en otro caso se degradarian.
Entre las desventajas se encuentra el precio y los costes de operacidon y mantenimiento, altos en este caso
de un equipo de precision.

Por la posicién del eje de giro podemos distinguir entre extractores centrifugos horizontales y
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Figura 8.25: ARD («Asymmetric Rotating-Disk contactor»)
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Figura 8.26: Contactor RTL

verticales. Entre los primeros tenemos el extractor Podbielniak (figura[8.28), que consta de un rétor de
cilindros perforados concéntricos por los que circulan —radialmente— en contracorriente las dos fases.
La entrada de la ligera se hace por el eje, de donde parte un conducto que lo sitda en el extremo de mayor
diametro. Al llegar al otro extremo de los cilindros concéntricos, sale por otro conducto anular del eje.
De forma similar lo hace la fase pesada.

En las figura [8.29| se muestran extractores centrifugos verticales con detalles de su interior y
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Figura 8.28: Centrifuga Podbielniak

circulacién de las corrientes. El funcionamiento es parecido al de las horizontales. Este tipo se usa
bastante en la industria farmacéutica.
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Figura 8.29: Extractores centrifugos verticales
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8.3. Seleccion de equipos y disolvente

Dos de las decisiones previas al calculo de la unidad de extraccién son la eleccion del disolvente y
del tipo de equipo en el que se llevard a cabo.

8.3.1. Seleccion de equipos

Para elegir el equipo mas adecuado se han de tener en cuenta muchos factores. Las caracteristicas de
los distintos tipos se recogen en el cuadro [8.2]

El cuadro [8.3]indica un método para seleccionar el equipo, en el que se van siguiendo los pasos
segun las caracteristicas de la separacién. Otro criterio de seleccidn es el de los cuadros [8.4]y donde
se encuentran listados para cada equipo una valoracién en funcién de las requerimientos. El significado
de los nimeros es:

No adecuado

Puede ser adecuado, pero se debe estudiar el caso
Adecuado

Muy adecuado

whn W = O

Para usar este método hay que obtener datos de propiedades fisicas del sistema —para lo que hay que
saber que disolvente se usa— la relacion disolvente/alimentacién y el nimero de etapas —tedricas— de
equilibrio. A continuacién se hace una lista con las especificaciones de disefio, donde siempre se han de
incluir las del cuadro[8.4](1, 2 y 3), y se observa la puntuacién para cada tipo de equipo. Si para alguna
especificacion el equipo tiene una puntuacion de 0, se rechaza. Del resto se comparan las puntuaciones
totales, valorando especialmente las de 5. Las puntuaciones de 1 no significan que es poco adecuado,
pero se debe estudiar cuidadosamente, incluso con ensayos en laboratorio o planta piloto.

Sobre el significado de las especificaciones en los cuadros hay que hacer las siguientes aclaraciones:

1. El termino «fotal throughput» del item 1, significa la suma de los caudales de alimentacién y
extracto.

2. «NTS» es el nimero de etapas tedricas.

3. El cociente \/0/Apg se expresa en cm. O es la tension interfacial. En ocasiones se producen
gradientes de la tensidn interfacial por la transferencia de soluto que inducen movimientos o
turbulencias interfaciales (efecto Marangoni) que pueden hacer aumentar significativamente la
velocidad de transferencia de materia, pero normalmente s6lo en una de las direcciones —de una
fase a otra pero no a la inversa.

4. Enel item 4, k; es la constante de velocidad para una reaccidn de primer orden en la interfase.

5. Enelitem 5, 71, es el tiempo necesario para obtener una conversion del 50 %.

6. Los subindices ¢ y d se refieren a las fases continua y dispersa respectivamente.
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Types of
Extractor

General Features

Fields of Industrial
Application

Unagitated columns

Mixer-settlers

Pulsed columns

Rotary-agitation

columns

Reciprocating-plate
columns

Centrifugal
extractors

Low capital cost, low operating and maintenance
cost, simplicity in construction, handles corrosive
material

High stage efficiency, handles wide solvent ratios,
high capacity, good flexibility, reliable scale-up,
handles liquids with high viscosity

Low HETS, no internal moving parts, many stages
possible

Reasonable capacity, reasonable HETS, many stages
possible, reasonable construction cost, low operating
and maintenance cost

High throughput, low HETS, great versatility and
flexibility, simplicity in construction, handles liquids
containing suspended solids, handles mixtures with
emulsifying tendencies

Short contacting time for unstable material, limited
space required, handles easily emulsified material,
handles systems with little liquid density difference

Petrochemical, chemical

Petrochemical, nuclear,
fertilizer, metallurgical

Nuclear, petrochemical,
metallurgical
Petrochemical,
metallurgical,
pharmaceutical,
fertilizer
Pharmaceutical,
petrochemical,
metallurgical,

chemical

Pharmaceutical,
nuclear,
petrochemical

AReprinted by permission from T. C. Lo, Recent Developments in Commercial Extractors, Engineering Foundation
Conference on Mixing Research, Rindge, NH, 1975.

Class of Equipment

Advantages

Disadvantages

Mixer-settlers

Continuous counterflow
contactors (no mechani-
cal drive)

Continuous counterflow
contactors (mechanical ag-
itation)

Centrifugal extractors

Good contacting
Handles wide flow ratio
Low headroom

High efficiency

Many stages available
Reliable scale-up

Low initial cost
Low operating cost
Simplest construction

Good dispersion
Reasonable cost

Many stages possible
Relatively easy scale-up

Handles low density differ-
ence between phases

Low holdup volume

Short holdup time

Low space requirements

Small inventory of solvent

Large holdup

High power costs

High investment

Large floor space

Interstage pumping may be
required

Limited throughput with
small density difference

Cannot handle high flow
ratio

High headroom

Sometimes low efficiency

Difficult scale-up

Limited throughput with
small density difference

Cannot handie emulsifying
systems

Cannot handle high flow
ratio

High initial costs

High operating cost

High maintenance cost

Limited number of stages
in single unit

Cuadro 8.2: Comparacién de equipos
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Process

Yes
Small volume

Emulsion Yes

reserva-

Separators, centrigugal extractors

Graesser, RDC,ARD

formation, poor Separators
separation
t With Centrigugal extractors,
No

Yes Mixer-settler battery,

centrifugal extractors

Yes All column types,
centrifugal extractors

Small number tions
of theoretical I
stages Yes
required (<5)
Low height
No
Small floor
w area
Large number
of theoretical | Yes
stages
required (>5)

Low height

Mixer-settier battery,
Graesser

DIQUIMA-UPM, Otofio 2014

Small floor Yes
area ati )
Pulsating sieve
High Yes Small load | Yes tray colt?mn,
througgput range Kuhni, Lurgi
(>50m/h) tower extractor
L No
No Large load Yesa RDC. ARD
range ‘
Low Yes Small load Yes Pulsating
throughput > range I packed column,
(<50m3/h) Karr column
¢ No
Yes Scheibel,
Large ";ad Oldshue-
rang Rushton

Cuadro 8.3: Seleccién de equipos

8.3.2. Seleccion de disolventes

La eleccion del disolvente es una de las decisiones mds importantes y dificiles —pues es complicado
encontrar uno ideal— en el proceso de disefio, siendo previa a la del equipo. Las caracteristicas que se

buscan son:

1. Alta selectividad.

2. Alta capacidad, que viene dada por altos coeficientes de distribucion y que lleva a un menor caudal

de disolvente.

3. Insolubilidad en el diluyente. Cuanto mas inmiscibles sean disolvente y diluyente mas completa
serd la separacion y més fécil la regeneracidon. Cuanto mds grande sea la zona de insolubilidad en el
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ternario, mayores serdn las composiciones de la alimentancién que al mezclarse con el disolvente
forman dos fases y son por tanto susceptibles de separarse mediante la extraccion liquido/liquido.

4. Facilidad de regeneracion, sin azedtropos y con alta volatilidad relativa, pero sin presién de vapor
tan alta que dificulte el almacenamiento.

5. Diferencia de densidad suficiente para la decantacién y para el flujo de las fases.

6. Tensién interfacial. Si es alta es necesaria més energia para la dispersién pero la coalescencia es
mads fécil. Las bajas tensiones interfaciales pueden conllevar la formacién de emulsiones, que son
més dificiles de eliminar que aportar energia para la dispersion. La coalescencia también se ve
afectada por el efecto Marangoni en funcidn del sentido de la transferencia de materia.

7. Estable quimicamente e inerte respecto a los demds componentes y los materiales del equipo.

8. Con baja viscosidad, que mejora la separacion de fases, reduce la pérdida de carga y se relaciona
con una mayor velocidad de transferencia de materia.

9. Ni téxico ni inflamable y barato.

Como en el caso de los equipos, hay publicados criterios y tablas para la seleccién del disolvente,
siendo el cuadro[8.6luno de ellos.

Solvent
Group Solute 1 2 3 4 5 6 7 8 9
1 Acid, aromatic OH (phenol) 0 - - - - 0 + + +
2 Paraffinic OH(alcohol), water, imide or - 0 + + + + + + +
amide with active H
3 Ketone, aromatic nitrate, tertiary amine, - + 0 + + - 0 + +

pyridine, sulfone, trialkyl phosphate, or
phosphine oxide
4 Ester, aldehyde, carbonate, phosphate, ni- - + + 0 + - + + +
trite or nitrate, amide without active H;
intramolecular bonding, e.g.,
o-nitrophenol

5 Ether, oxide, sulfide, sulfoxide, primary - + + + 0 - 0 + +
and secondary amine or imine

6 Multihaloparaffin with active H 0 + - - - 0 0 + 0

7 Aromatic, halogenated aromatic, olefin + + 0 + 0 0 0 0 0

8 Paraffin + + + + + + 0 0 0

9 Monohaloparaffin or olefin + + + + + 0 0 + 0

(+) Plus sign means that compounds in the column group tend to raise activity coefficients of compounds in the row group.
(=) Minus sign means a lowering of activity coefficients.

(0) Zero means no effect.

Choose a solvent that lowers the activity coefficient.

Source: Cusack, R.W., P. Fremeaux, and D. Glate, Chem Eng., 98(2), 66-76 (1991).

Cuadro 8.6: Seleccion de disolvente

El criterio de este método es buscar disolventes en los cuales el coeficiente de actividad del soluto
es pequefio, puesto que esto es un indicio de afinidad y de buena selectividad. En efecto, si x4 € y4 son
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las fracciones molares del soluto en las fases del refinado y el extracto respectivamente, la relacion de
equilibrio K4 —el coeficiente de reparto— es:

_ YA _
XA

Ky 8.1

SIEY

donde ¥ es el coeficiente de actividad del soluto en el refinado y ¥4 en el extracto. Por lo que nos
interesan disolventes que supongan ¥4 bajos.

Ademads, la selectividad relativa entre el soluto y el diluyente —la selectividad del disolvente para
separar ambos A y C— se define como:

_Ka _afxa _ni/n
Kc  ye/xe  YE/VE

y también buscaremos por esta razon disolventes que lleven a }/AE bajos.

Bac

8.2)

8.4. Calculo

Para sistemas ternarios se pueden utilizar métodos graficos con diagramas de equilibrio como los
descritos en el capitulo [2| En el caso general de un sistema multicomponente es posible el uso de
modelos matematicos similares a los de la destilacién, aunque como se ha dicho ya, la teorfa no esta tan
desarrollada y hay menos datos experimentales. La solucién matemadtica se complica aqui por la fuerte
dependencia de la composicién de la relacién de equilibrio.

8.4.1. Método grafico de Hunter-Nash para diagramas triangulares

El método de Hunter-Nash determina el niimero de etapas necesario para una separacion por
extraccion en una forma similar a los métodos empleados anteriormente en sistemas binarios: con la
relacién de equilibrio y las lineas de operacidon (balance desde un extremo de un sistema multietapa en
contracorriente), afiadiendo etapas hasta alcanzar la especificacion. La diferencia aqui es que se trata de
sistemas ternarios con diagramas triangulares, pero conceptualmente es similar.

Las caracteristicas del método grifico de Hunter y Nash para el célculo de unidades de extraccion
liquido-liquido son:

= Sistema ternario con diagrama triangular (equilatero o rectangulo).

= Sistema isébaro, isotermo con dos fases liquidas

= Régimen permanente

= FEtapas de equilibrio

= Dada la forma de representar los datos de equilibrio se suele trabajar en base mésica.

En el diagrama vienen representadas la curva de equilibrio y las rectas de reparto. Estas tltimas bien
directamente o con una curva conjugada a través de la cual se pueden obtener como se indica en la figura
18.30)

Podemos partir de diferentes datos. En el caso mds comiin conocemos:
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{a) (b)

Figura 8.30: Métodos para determinar las rectas de reparto a partir de la curva conjugada

1. Temperatura y diagrama de equilibrio en las condiciones de operacién

2. Caudal de alimentacién F' y Xp

3. Composicion del disolvente yg

4. Caudal de disolvente S y composicion residual de soluto en el refinado xy ;

Estos dos dltimos datos pueden variar y ser:

s Caudal de disolvente Sy composicion del soluto en el extracto y; ;

= Composiciones de salida de extracto y refinado: y1 ; y xy;

Numero de etapas N 'y composicion del refinado xy ;

Numero de etapas N y composicion del extracto yy ;

= Numero de etapas N y caudal de disolvente S

Como ocurria con los sistemas binarios, cuando se especifica el nimero de etapas es necesario iterar
—suponiendo una de las composiciones de salida— y el método grafico se vuelve menos cémodo.

Por otro lado, el caudal de disolvente es generalmente una incégnita, y se determina, como veremos
mas adelante, como un factor de la relacion disolvente/alimentacion minima, de forma similar a lo hecho
en absorcion o destilacion.

Los pasos del método, para el primer caso, son:
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1. Balance global.

a) Determinacién del punto de mezcla M con la regla de la palanca.
M=F+S (8.3)

b) Composiciones y caudales de los productos. Tanto el extracto E; como el refinado Ey estan
en la curva de equilibrio en los extremos de la recta de reparto que pasa por M y cumplen el
balance:

M=F+S=E+Ryn 8.4)

2. Lineas de operacién. Como en otros casos se trata de los balances desde un extremo del sistema
multietapa a las corrientes que se cruzan entre etapas. Estos balances se traducen graficamente en
rectas que pasan por un punto diferencia A:

El punto A se determina a partir de los puntos conocidos de las alimentaciones y productos globales.
En efecto, A se encuentra en la interseccion de las rectas:

F=E +A (8.6)
Ry=S+A (8.7)

3. Célculo del niimero de etapas. Partiendo de uno de los extremos se hace una construccién similar
a los escalones del método de McCabe-Thiele:

a) Conociendo la salida de la etapa de uno de los extremos —por ejemplo E;—, por la recta de
reparto conocemos la de la fase en equilibrio (Ry).
b) Con el balance desde el extremo (linea de operacion) determinamos el punto de la corriente

que se cruza (E; con Ry)

Asi se repite afiadiendo etapas hasta que se alcanza una composicién igual o mejor que la
especificada para el otro extremo (Ry).

8.4.2. Minimo caudal de disolvente

Podemos distinguir varios caudales minimos de disolvente:

1. Caudal minimo para que se tengan dos fases liquidas. Su determinacién es trivial uniendo las
lineas de alimentacién y disolvente y fijando la relacidn para que el punto de mezcla esté en la
zona de dos fases.

2. Caudal minimo de disolvente para realizar la operacién en el caso limite con un ndmero infinito
de etapas.

En este ultimo hay un evidente paralelismo con los casos estudiados para otras operaciones y nos
volvemos a encontrar con los pinzamientos. En los diagramas ternarios podemos determinar la condicién
de ndmero infinito de etapas por la coincidencia de las lineas de reparto con las de operacién. El
procedimiento es:
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1. Se unen los puntos S'y Ry: lugar geométrico de los puntos obtenidos al mezclar o separar corrientes
con esas composiciones.

2. Se extienden las lineas de reparto hasta cortar a esta recta. Dos casos:

a) Si los cortes estdn del lado del refinado —las lineas de reparto tienen su punto de menor
concentracién de soluto en ese extremo—, el corte més alejado de S (Ap,) determina la
relacion disolvente/alimentacién minima.

Uniendo F con Ay, determinamos un E; con el que calculamos M y su composicién z.
Griéfica o analiticamente:

F+Sown=Ry+E =M (8.8)
Fxp + Smimys = Mz (8.9)
S _
min __ XFp—2 (8.10)
F Z—Ys

Un valor tipico para la relacion disolvente/alimentacion de disefio es S = 1,55m-

b) Si los cortes estan del lado del extracto, la relacién minima se determina con el corte mas
cercano a S, pues a mayor proximidad se tiene mayor cantidad de disolvente.

Ethylene
glycol

AVAVAN
AVAYAY,
VaVASAVAVA

60

20 ~ ) F 8
A AV AV ANTAAN
10 —X—X—X= e v 90
) VAV AVAV A AW AN & VS L
Furfural 90 80 70 60 50 40 30 20 10 C VC&zter e Py = Pmin

Figura 8.31: Determinacién de la relacién Sy, /F

8.4.3. Maximo caudal de disolvente

Segun afiadimos mds disolvente a la unidad de extraccién el punto de mezcla M se va acercando a la
curva de solubilidad hasta que la traspasa, entrando en una region de una sola fase liquida en la que por
tanto es imposible la extraccién. Este es otro de los puntos limite de la operacion.
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8.4.4. Maximo porcentaje de soluto

Hay una composicién de las mezclas de portador y soluto para el que la linea que une su punto
representativo y el de disolvente es tangente a la curva de solubilidad. Para concentraciones mayores la
recta no atraviesa la region de dos fases y es imposible la operacién.

8.4.5. Diagramas triangulares rectangulares

El procedimiento es igual que en los equildteros pero las escalas pueden no ser iguales.

8.4.6. Diagrama xy

Cuando hay muchas etapas es mas comodo trazar el diagrama xy y hacer la construccion de escalones.

La curva de equilibrio representa los extremos de las rectas de reparto en la curva de solubilidad.
Comienza en el sistema binario disolvente/diluyente y termina en el punto critico.

La linea (curva) de operacién se deduce para cada punto de operacion (diferencia, A). Se dibuja el
punto en el diagrama triangular y se dibujan rectas desde el punto A. Las dos intersecciones con la curva
de solubilidad son las coordenadas de la curva de operacion en el diagrama de reparto.
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Lixiviacion

La lixiviacién («lixiviation», «leaching») o extraccién sélido-liquido es la disolucién selectiva de uno
0 mds componentes de una mezcla sélida al ponerse en contacto con un disolvente liquido. La operacién
de lavado («washing»), en la que de un sélido precipitado se eliminan las aguas madres adheridas en la
superficie, se realiza mediante técnicas y equipos similares a los de la lixiviacién. En la lixiviacién nos
interesa la disolucién y en el lavado los sélidos.

Usos

La lixiviacion se usa con frecuencia en la industria mineralirgica donde los metales valiosos estan
acompafiados de de componentes sin interés. Por ejemplo, el oro se separa con cianuro sédico.
También se encuentra en el procesado de productos naturales, como los de alimentacién:

= Extraccién del azicar de la remolacha mediante agua caliente.
= Obtencidn de aceites de semillas con hexano.

» Extraccién de esencias y productos naturales y de farmacia.

9.1. Equilibrio en lixiviacién

La lixiviacion, o extraccion s6lido-liquido, es una operacién en la que un sélido es puesto en contacto
con un disolvente que disuelve selectivamente alguno de sus componentes. Desde este punto de vista es
similar a una extraccién L/L donde la alimentacién es sélida. Sin embargo hay importantes diferencias:

1. La difusién del soluto en el sélido es més lenta.
2. Es dificil en la prictica separar todo el liquido del sélido.

Hay distintas operaciones y equipos en los que es aplicable este tipo de equilibrio (trenes de lavado,
percoladores, extractores, espesadores, etc.), y que tienen sus peculiaridades y nombres caracteristicos.
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Vamos a considerar aqui un proceso en el que se ponen en contacto el s6lido con el disolvente, para
ser separados por sedimentacion. La corriente rica en disolvente, que saldria por la parte superior del
sedimentador la llamaremos rebose, corriente superior, extracto o sobrenandante. La inferior que lleva
casi todo el sélido no disuelto y algo de disolucidn, fondo, corriente inferior, refinado o espesado.

Idealmente consideraremos tres componentes: el soluto, el disolvente y el sélido inerte que no
se disuelve. Los datos de equilibrio que describen el problema incluyen la concentracién de cada
componente en las dos fases. Por los dos factores indicados al comienzo del apartado, mas que equilibrio
en realidad lo que representamos es el estado final que se puede alcanzar para unas ciertas condiciones
en un determinado equipo.

Los datos experimentales se suelen representar en dos tipos de diagramas: triangulares y en base
libre de inerte. Estudiemos la forma de ambos para un caso ideal. Este caso ideal se caracteriza por:

1. Todo el soluto presente en el sélido alimentado se disuelve y nada del inerte se disuelve.

2. La composicién de la disolucidon que se va en la corriente superior y la arrastrada en la inferior es
la misma.

3. El extracto no lleva sélidos.
4. La cantidad de liquido arrastrado con el s6lido no depende de la concentracién de soluto.

Veamos cual es resultado en la columna de la izquierda de la figura[9.1]

En estas figuras Xy, Ys es la concentracion del soluto en base libre de inerte en las corrientes superior
e inferior respectivamente, sobre el eje de abscisas. Y7 la de inerte (en base libre de inerte) para cualquiera
de las dos corrientes en ordenadas. En los diagramas triangulares y es la fraccién (mdsica o molar) del
disolvente y x la del soluto.

1. En el diagrama en base libre de inerte tenemos una linea horizontal que indica la cantidad de
disolucién arrastrada con el sélido en la corriente inferior. Es horizontal porque la cantidad de
liquido arrastrado no depende de la concentracion de soluto.

2. La linea correspondiente a la corriente superior coincide con el eje de abscisas, ya que no se va
ningun sélido con el extracto.

3. Hay rectas de reparto que unen la concentracidn de soluto (en base libre de inerte) en ambas
corrientes. Son verticales (igual concentracién en ambas corrientes) porque todo el soluto estd en
la disolucidn y la arrastrada por el sélido es de la misma composicién que la corriente superior.

En el diagrama triangular, que es igual a los estudiados para un sistema ternario:

1. La linea representativa de la corriente superior tiene una relacién constate de disolucion y sélido,
esto es, es una linea de composicién constante del sélido.

2. Lalinea de la corriente superior es el lado sin sélido, paralelo a la linea anterior.

3. Las rectas de reparto unen puntos en los que la disolucién tiene la misma composicién, o lo que es
lo mismo, la misma relacién entre soluto y disolvente. Son rectas que pasan por el vértice que
representa al sélido.
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Figura 9.1: Equilibrio L/S. Lixiviacién

En la realidad varios fenémenos nos apartan de las condiciones anteriores (ver columna derecha en
grafico):

1. La disolucién del soluto no es completa o —por la resistencia a la difusién— la disolucién que
queda en los poros del sélido es distinta que la que hay en el exterior. En consecuencia las lineas
de reparto se inclinan mostrando una concentracién de soluto mayor en la corriente inferior.

2. Elinerte se disuelve parcialmente, o aparece en la corriente superior por no haberse separado del
todo. Esto hace que la linea de la corriente superior se despegue del eje.

3. La concentracién de sélidos arrastrados o disueltos, asi como el liquido arrastrado con el espesado
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depende de la concentracion de soluto. Las lineas dejan de ser rectas.

Estos efectos se manifiestan de la misma forma en el diagrama triangular.
El célculo gréifico es similar a los de equilibrios anteriores para sistemas ternarios. Ha de prestarse

atencién a la base en la que estdn expresadas las composiciones.
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Figura 9.2: Equilibrio L/S. Calculo grafico de equilibrio en lixiviacién.
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9.1.1. Factores que influyen en la operacion
Estructura del solido

La lixiviacién aparece inicialmente como una operacion similar a la extraccién liquido-liquido pero
hay importantes diferencias relacionadas con el acceso del disolvente al soluto en una sustancia sélida.

El soluto puede estar rodeado de una sustancia insoluble a través de la cual debe difundir el disolvente
o mds directamente a través de poros en el solido. La reduccién de tamaiio facilita el acceso y la difusién
de soluto y disolvente. La trituracion del sélido supone un gasto y ademas una presencia excesiva de
finos puede compactar el sélido e impedir el buen paso del disolvente. En cualquier caso, un tamafio de
particula pequefia es bueno para el contacto pero dificulta la separacién posterior de sélido y disolucion.

En sustancias naturales el soluto de interés se encuentra frecuentemente dentro de las células y puede
ser favorable o no romper estas estructuras celulares. En el caso de la remolacha se prefiere no hacerlo,
puesto que el azicar puede difundir a través de la membrana. Esto es lento, pero permite retener la
sustancia coloidal dentro de la célula, facilitando la separacion posterior.

Temperatura

A mayor temperatura aumenta la solubilidad y la difusividad, disminuyendo la viscosidad, todo ello
favorable en cuanto al rendimiento de la extraccion sélido-liquido. No obstante, suponen un mayor coste
y en el caso de los productos naturales, una mayor degradacion.

Disolventes

Los disolventes apropiados tienen caracteristicas similares a las de la extraccién liquido-liquido:
1. Capacidad

2. Selectividad

3. Propiedades fisicas apropiadas:

a) Baja tension superficial para que haya buen mojado

b) Baja viscosidad para facilitar la separacion posterior y también relacionada con alta difusivi-
dad.

4. Estabilidad
5. Ni téxico ni peligroso
6. Barato

A veces el disolvente reacciona quimicamente con el sélido.
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9.2. Equipos

9.2.1. Operacion por lotes

Percoladores

Cuando el sélido es de tamafio grande se puede disponer en lechos por los que se circula un liquido
en continuo. Se hace de distintas formas:

= In situ. El sélido estd en la misma mina donde se inyecta el disolvente. También se puede apilar en
la superficie y rociar el liquido sobre é€l.

= Tanques de percolacién. Pueden ser de muy distintos tamafos y formas de operacién. Los tanques
son abiertos.

» Percolacion en recipientes cerrados (fig.[9.3). Si el disolvente se puede evaporar o si el flujo por
gravedad es insuficiente se recurre a recipientes cerrados.

Distribuidor
N disolvente Condensador
>

R rerpmvy
Disolvente
Agua
A o) de
Dest’:a_rga PO desecho
de solidos | FRONTTL, Vapores de
7] disolvente y agua

Fondo
perforado

Rebosadero || Vapor
para la = =
disolucién \J_L//Serpentin
de vapor

|

v
Producto

\‘

Figura 9.3: Percolacién en recipientes cerrrados

Recipientes con agitacion

En la percolacién la extraccion es incompleta entre otras factores por la formacién de caminos
preferenciales para el liquido en el sélido. Para corregirlo se puede recurrir a la agitacién en depdsitos
como los que se muestran en la figura[9.4] Si los sélidos son suficientemente finos la agitacién puede ser
por aire, como en los tanques Pachuca (fig.[9.5).

9.2.2. Operacion en continuo

La operacién en regimen permanente puede ser por etapas o sobre un medio continuo.

9-6



Operaciones de separacion | DIQUIMA-UPM, Otofio 2014

Solid ond .
Solid and
1 solvent solvent
[w]
—
Solid O
) Solution
Solid ond
J [l ﬂ | solvent
-—
‘ ’ > Solid
Soluﬁonl

(a) 0 -
lSolmion

(c)

Figura 9.4: Lixiviacion en tanques agitados
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Figura 9.5: Tanques Pachuca

9-7



Operaciones de separacion | DIQUIMA-UPM, Otofio 2014

Tanques agitados

1. Tipo Dorr (figuras [9.6] y [0.7). Combinan la agitacién mecanica con la provocada con aire. Se
necesita que el tamaio de los sélidos sea suficientemente fino.

El eje gira moviendo las palas del fondo que con sus rasquetas empujan el s6lido hacia el centro.
El eje estd hueco y la inyeccion de aire produce el ascenso de la suspension hasta los canales sobre
la superficie que la distribuyen sobre el didmetro del tanque. La entrada y salida se encuentran en
puntos diametralmente opuestos.

Figura 9.6: Tanque agitado tipo Dorr

2. Espesadores

Los espesadores tienen como misién concentrar el sélido suspendido en una corriente liquida,
pero son empleados frecuentemente en etapas de lavado de sélidos lixiviados o precipitados.

Su forma (figura[9.8)) es parecida a la de los tanques agitados. La suspension se introduce sobre la
superficie en la parte central del tanque por medio de un canal que discurrre a lo largo del didmetro.
En el interior un eje mueve las rasquetas del fondo para llevar el s6lido hacia su salida. El liquido
clarificado rebosa por el perimetro de la superficie. La concentracidn de los sélidos a la salida se
mueve entre el 15% y el 75 % en peso. Los espesadores pueden tener didmetros de mds de 100 m.

Es posible disponer verticalmente varios espesadores para reducir la superficie ocupada. En la
figura[9.9]se muestra un equipo de estas caracteristicas. Nétese que sélo se produce una corriente
de sdlidos.

3. Lixiviacién en la molienda. Es posible realizar la reduccion de tamaiio del sélido en presencia del
disolvente, obteniéndose una etapa de separacién que puede o no continuarse con mas. Esto se
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Figura 9.7: Tanque agitado tipo Dorr
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Figura 9.8: Espesador

9-10



Operaciones de separacion | DIQUIMA-UPM, Otofio 2014

Feed inlet Overfiow pipes
with adjustable
Overflow box nngs

[~ 15t comportment . _|

Overflow

x
outlet

Undertiow < :i <— High pressure water or gir

Figura 9.9: Grupo de espesadores apilados

realiza por ejemplo con el oro en una solucién acuosa de cianuro sédico.
Un esquema tipico es el de una o varias etapas de lixiviacién en tanques agitados o en molinos,

seguidas de varias etapas de lavado en espesadores, terminando la separacion de sélidos en un filtro, tal
como se muestra en la figura[9.10

Wash and ieaching

Solid to be leached solvent
or reagents Overflon __?
. Overtiow _cj—
Agitators or _A:‘— 4
grinder r— 3
2
Washed
Sludge solids
Siudge
Conc'd .
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sludge Solvent
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—_—
Overflow Filtrgte
Mitl Overflow __'j_
.—.j 3 “‘ Solids
2
5 Sludge Filter
T |
Zonc'd udge
solution Agitator
Thickeners
Underflow
sludge

()

Figura 9.10: Lixiviacién y lavado en contracorriente
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Equipos con flujo en contracorriente

1. Clasificadores. Los solidos menos finos pueden ser lixiviados o lavados en clasificadores, que
son equipos utilizados para separar por tamaios en el procesado de minerales. Estos equipos se
muestran en las figuras[9.11]y[9.12]y constan de un recipiente con un fondo en forma de rampa
relleno con el disolvente. En la parte mds profunda se vierte el sélido y es empujado hacia la parte
superior por un sistema de palas que describe un movimiento ciclico en el que arrastra hacia la
salida pegado al fondo, se levanta, vuelve atrds y comienza otra vez. Los sélidos acaban saliendo
por la parte superior de la rampa y el liquido rebosa al otro extremo.

Figura 9.11: Clasificador

2. Extractores. En la industria alimentaria se han desarrollado equipos que realizan una sucesién
de percolaciones de tal manera que se produce un flujo en contracorriente al moverse el sélido
—en un cangilén en muchos casos— e irse rociando el lixiviado sobre él en sucesivas etapas.
Esos equipos se suelen llamar extractores. El esquema de funcionamiento se describe para el tipo

Rotocel que se muestra en las figuras[9.13] [0.14] [0.13]y [0.16]

El extractor Rotocel se usa para la extraccion de aceite de semillas utilizando disolventes orgdnicos
como el hexano o similares. En la terminologia de esta industria se suele llamar miscella al extracto
y marc al sélido residual. El equipo consta de una serie de cangilones dispuestos en forma de tren
circular que gira alrededor del eje. Los cangilones tienen en el fondo una rejilla por la que puede
pasar el liquido y que se abre para dejar caer el s6lido cuando acaba la extraccion.

En el ciclo primero se vierte s6lido sobre un cangilén vacio que segtin avanza es rociado por
el disolvente. Este se recoge en diversos compartimentos en los que el fondo esta dividido, de
manera que se bombea para avanzar de uno a otro en contracorriente con el sentido de giro del
s6lido. El dltimo sector es mds grande para que el s6lido tenga tiempo para escurrir antes de abrir
la trampilla y descargar el sélido. Debido a la naturaleza del disolvente estos equipos son cerrados.
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Figura 9.13: Extractor Rotocel
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Figura 9.14: Extractor Rotocel

Figura 9.15: Extractor Rotocel

Otro tipo de extractor es el Bollman donde los cangilones se mueven en una noria vertical (figura
[0:17). En el sentido descendente el flujo es equicorriente y en el ascendente contracorriente.

El mismo esquema del anterior se puede encontrar en horizontal, bien en cangilones (fig. 0.8)
o bien sobre cinta continua (fig. [9.19). Otros como el extractor Kennedy (fig. [9.20) mueven el
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Figura 9.16: Esquema de funcionamiento del extractor Rotocel

s6lido con unas palas con perforaciones para que escurra. Una rasqueta separa el sélido de la pala
para pasar al compartimento siguiente. El extractor Contex, también para la industria alimentaria,
mueve los sélidos con dos tornillos sinfin. Se muestra en las figuras[9.21][9.22]y[0.23]
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Figura 9.23: Extractor Contex

9.3. Calculo

Los métodos de cdlculo para determinar el nimero de etapas de lixiviacién y lavado son similares a
los de extraccién liquido-liquido. La peculiaridad aqui es que los datos utilizados son de datos reales
de las separaciones conseguidas para un determinado equipo y sistema. Los diagramas que se usan se
han descrito en el capitulo de equilibrio y son fundamentalmente triangulares rectangulares y en base
libre de sélido inerte. En las figuras[9.24]y [0.25] se muestran ejemplos del célculo grafico de equilibrio y
nimero de etapas.

La modelizacién de la lixiviacion es dificil y ha de recurrirse a la experimentacion.
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Figura 9.24: Célculo grafico del nimero de etapas con datos en base libre de sélido
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Destilacion discontinua

En la destilacién discontinua (o por lotes, cargas, batch) no se tiene un proceso en régimen permanente
como se ha considerado en los capitulos anteriores sino que las condiciones de operacién varian
constantemente durante el uso.

En el caso més frecuente la mezcla se alimenta en el fondo de la columna, extrayéndose por cabeza
a lo largo de la operacién una serie de productos de diferente composicion. Por el fondo no se saca
producto hasta que se acaba la operacién y se retira el residuo final. Incluyendo la anterior, se pueden
considerar tres configuraciones (figura[I0.1]) para las columnas de destilacién discontinua:

1.
2.

Depésito en el fondo y columna de rectificacién.

Depésito en cabeza y columna de agotamiento. No muy habitual, pero necesaria para separar
mezclas que forman un azedtropo de minimo punto de ebullicién.

Depésito intermedio y secciones de rectificacién y agotamiento. Aunque ha despertado cierto
interés recientemente su uso es muy escaso.

La destilacion continua es mds eficiente desde el punto de vista energético y requiere menos personal
de operacion que la discontinua, pero esta dltima es una tecnologia atractiva:

1.

En laboratorios y pequefias unidades donde no resulta rentable el coste aparejado a la operacién
en continuo. Ademads del equipo necesario como, por ejemplo, el sistema de control, para separar
una mezcla de I componentes harfan falta I — 1 columnas en la operacidn continua, mientras que
se podria hacer con una sola en discontinuo. No obstante esta separacion se haria en mds tiempo y
la mezcla tendria mas posibilidades de degradarse.

En plantas multiproducto, por su flexibilidad. Con una sola columna se pueden separar diferentes
mezclas.

Cuando la alimentacién contiene elementos sélidos o pegajosos que pueden bloquear una columna
de destilacién en continuo.

Esta operacién se encuentra con frecuencia en la industria farmacéutica y de quimica fina.
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Figura 10.1: Configuraciones de columnas discontinuas

10.1. Destilacion diferencial

En la destilacion diferencial (o abierta o de Rayleigh) se tiene un recipiente donde se evapora de
forma continua una mezcla liquida homogénea para producir un vapor que estd en cada momento en
equilibrio con el liquido que denominamos residuo. El vapor se saca de forma continua del recipiente,
sin ningdn tipo de reflujo. Asf tenemos una etapa de equilibrio que evoluciona constantemente.

Vy
—p

PT

Q

Figura 10.2: Destilacion diferencial

10.1.1. Mezclas binarias

En el caso més simple, para una mezcla binaria, siendo:
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My (tr) (mol) Moles totales en el residuo liquido

x(1) (frac. molar ) Composicion del componente voldtil en el residuo
y(1) (frac. molar)  Composicién del vapor en equilibrio

V(t) (mol/s) Caudal de salida del vapor

El sistema que tenemos es una etapa de equilibrio parecida a la de un flash, aunque con diferencias.
Las ecuaciones en el caso del flash eran, por ejemplo:

F—(L+V)=0 (10.1)
Fz—(Lx+Vy)=0 (10.2)
Fhr+0Q — (Lhy +Vhy) =0 (10.3)
y—Kix=0 (10.4)
(1-y)—Kx(1—x)=0 (10.5)

donde ya hemos sustituido las ecuaciones de suma de fracciones molares en la relacién de equilibrio
para el segundo componente.

En el caso de la destilacion en régimen transitorio tenemos diferencias y podemos hacer algunas
transformaciones:

1. Los balances de materia y energia deben incluir el término de acumulacién en el tiempo. Por
simplificar, se considerara aqui que sélo se produce en la fase liquida. La cantidad de ésta dentro
del recipiente es M. Los balances quedarian como:

dM;,
Fo(L+Vv)=""F (10.6)
dt
F Lx V —dMLx—M dx dML 107
Z—( + y)— o LE-FXidt (10.7)
dM;hy, dhy, amy,
Fh — (Lhy +Vhy) = =M;—+h;,—— 10.
F+Q— (Lhy+Vhy) 7 Ldt+ L (10.8)

2. La corriente de alimentacién y la salida de liquido son nulas. En el comienzo de la operacién la
carga de liquido es M o y xo la concentracion del componente mds volatil. Teniendo en cuenta
esto, los balances serian:

My (10.9)
Cdt '
Vy— dMLx_M dx dML (10 10)
Y=g Mg '
dM; h;, dhy, dM;
—Vhy=——=M;,—+h—— 10.11
0 v 7 L +hy o ( )

3. Si el calor aportado Q no es un dato el balance de energia se puede desacoplar y calcularlo después
de resolver las demds ecuaciones.
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4. La combinacién de las ecuaciones de equilibrio eliminando la composicién del vapor conduce al

aMm,
calculo del punto de rocio. En el balance por componentes podemos sustituiry = Kjxy —V = d—tL
quedando:
y = M (10.12)
Car '
dx
—Vle:MLE—xV (10.13)
Kix+Ky(1—x)=1 (10.14)
que despejando resulta:
My (10.15)
ar '
dx V( 1-K; )x
—_—= 10.16
dt My ( )
Kix+Ky)(1—x)=1 (10.17)

que es un sistema de ecuaciones algebraicas y diferenciales (EAD) de tres variables: dos diferen-
ciales, My y x, para las que hay que dar condiciones iniciales, y otra algebraica que sera V o T
—para P constante, en un sistema ideal— en funcién de los datos.

Un resultado clésico para la destilacion discontinua es la ecuacion de Rayleigh, que es simplemente
mirar al mismo problema desde otro punto de vista. Se puede deducir bien a partir de las ecuaciones
anteriores o de los balances diferenciales total y al componente mds voldtil en un instante ¢, en el que
sale del recipiente una cantidad de vapor Vdt con composicion y:

—Vdt =dMy, (10.18)
—yVdt =d(Mpx) = Mpdx+ xdM|, (10.19)

que combinadas dan:
ydMp = Mydx + xdMy, (10.20)

Separando variables e integrando se llega a la ecuacién de Rayleigh que relaciona el cambio en la
cantidad de liquido y su composicién:

M gy M, x4
L :1n< L ) :/ X (10.21)
My ML ML,O x0 Y — X

En general esta ecuacion no se puede integrar directamente. Si la relacién de equilibrio K; no
depende de la composicién, P es constante y la temperatura varia poco: y =~ Kix con K| constante:

x g 1 M
o () =m( 2 (10.22)
X0 le—x Kl —1 X0 ML,O

Otra simplificacién mds razonable es la de expresar y en funcién de la volatilidad relativa o que
frecuentemente varia poco con la temperatura:

ox

y:
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que sustituida en la ecuacion de Rayleigh da:

dmy, dx I+ (a—1)x P 1 dx dx

M, % a0 T a1 x1-x)  1-x

e integrando:

(i) =@ i)+ (3)

que también podemos expresar como:

=) ()= ()

ABACUSS Dynamic Simulation

luesx 10°3
I X(@)

Figura 10.3: Evolucién de composiciones en destilacion diferencial

10.1.2. Mezclas ternarias. Curvas de residuo liquido

(10.24)

(10.25)

(10.26)

Al pasar de dos a tres componentes se debe afiadir un balance de materia y una relacion de equilibrio
a las ecuaciones del apartado anterior. En particular, en la deduccién de la ecuacion de Rayleigh:

—Vdt =dM;,
—y Vdt = d(MLxl) = M;pdx; +x1dMj,
—yVdt = d(ML)Cg) = M;dx, +x2dM|,

10-5

(10.27)
(10.28)
(10.29)



Operaciones de separacion | DIQUIMA-UPM, Otofio 2014

Sustituyendo la primera ecuacién en las otras dos y despejando obtenemos de nuevo la ecuacién de

Rayleigh:
am, _ _du (10.30)
Mr  yi—xi '
a, _ _dn (10.31)
ML  y2—x '
Combinadas las dos llegamos a:
dx; _y1—xi (10.32)

dxy  y2—x2

Esta ecuacion describe el cambio en la composicién del liquido en una destilacién diferencial cuya

trayectoria es la llamada curva de residuo liquido. Con relacién al diagrama ternario de la figura[10.4]

donde la curva de residuo liquido es la linea de trazos y puntos y las de trazos unen composiciones de

liquido y vapor en equilibrio, podemos ver que el significado de la ecuacion[10.32]es que la recta que

para cada punto de la curva de residuo (composicién del liquido) conecta con el de la composicion del
vapor en equilibrio es tangente a la curva de residuo liquido.

YAVAVAYANS
WAVAVAVAV m'yy

xbr YB —>

Figura 10.4: Curva de residuo liquido con composiciones de liquido y vapor en equilibrio

El sentido de la evolucién de la composicién del liquido, indicado por una flecha, es de concentracién
en los componentes mas pesados. Las curvas de residuo liquido, que sélo dependen del equilibrio
L/V para los componentes, son muy parecidas a las lineas de destilacion estudiadas —con sentido
contrario— y muestran sus mismas caracteristicas con puntos de comienzo e inicio para los haces de
curvas y separatrices en sistemas con azeStropos.
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Si en lugar de evaporar un liquido separando el vapor condensamos un vapor separando el liquido
obtenemos unas curvas también parecidas a las anteriores que son las curvas de residuo vapor, que
muestran la evolucién de la composicion del vapor. En las figuras[10.5410.11|se representan para sistemas
iguales o similares a los estudiados en capitulos anteriores las curvas de residuo liquido (punto y trazo),
las curvas de residuo vapor (trazos) y las lineas de destilacién (continuas). En general las lineas de
destilacién se encuentran entre las dos de residuo.

methanol
64.5 °C
a

p =1 bar

97.2 °C Xp, Yp —b> 78.3 °C
1—propanol ethanol

Figura 10.5: Curvas de residuo liquido y vapor y lineas de destilacién

La integracion de las ecuaciones diferenciales que describen el sistema permite calcular la evolucién
de las composiciones en el liquido y el vapor en funcién de la cantidad destilada como se muestra en la

figura
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acetone
56.1 °C

100.0 °C Xb, Yo ——> 780°C 783 °C
water ethanol

Figura 10.6: Curvas de residuo liquido y vapor y lineas de destilacién

acetone
56.1 °C

819 °C Xpr Y —> 61.2 ‘C
acetonitrit chloroform

Figura 10.7: Curvas de residuo liquido y vapor y lineas de destilacién
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octane
a 1258 °C

p =1 bar

LN\,
,AVAVXA/%A‘VA\
SAVAY Y. N

135.1 °C
2-ethoxyethanol

136.2 °C
ethylbenzene

Xor Yo — 127.1 °C

D

Figura 10.8: Curvas de residuo liquido y vapor y lineas de destilacién

acetone
56.1 °C

' VAN
7 "*k‘»‘{%\"

/ s -
c 4 =40 b
80.7 °C 76.53 °'C x5, ¥b — 80.1 °C
cyclohexane benzene

E

Figura 10.9: Curvas de residuo liquido y vapor y lineas de destilacién
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ethylacetate
771 °C

X/

VAV/4%) o Va\
AAYA N W

AV JAVAN /N \ Vi
YNV AVAVA TA VAN
b AVAAY NA VAN

100.0 °C —_— 780 °C 783 °C
water Y- ¥b ethanol

F

Figura 10.10: Curvas de residuo liquido y vapor y lineas de destilacién

methylacetate
56.9 ‘C

Z AT
e WA Nk

NWW

AN VAN
Ve A O AVAY

64.5 °C X, yp —> 93.6 °C 61.2 °C
methanol chloroform

G

Figura 10.11: Curvas de residuo liquido y vapor y lineas de destilacion
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Figura 10.12: Evolucion de las composiciones en la destilacién diferencial de un sistema ternario

10-11



Operaciones de separacion | DIQUIMA-UPM, Otofio 2014

10.2. Destilacion por lotes de sistemas binarios

Como en los sistemas continuos, con una etapa de equilibrio se consigue una separacion pobre,
por lo que en la prictica se recurre a sistemas multietapa o de contacto continuo para mejorarla, con
columnas similares.

Como se dijo al comienzo, la configuracién mds frecuente es la de una columna de rectificacion. En
una primera aproximacion, despreciando el liquido y el vapor —fundamentalmente el primero por la
diferencia de densidad— retenidos en los platos o relleno, podemos hacer un balance de materia similar
al de la destilacion diferencial:

—dD = dMp (10.33)
—xpdD = d(MBXB) = Mpdxg +xpdMp (10.34)

siendo dD la cantidad de destilado que se extrae en un instante d¢ con una composicion xp, no el
destilado acumulado. Repitiendo las operaciones conocidas:

dB d
@°_ 2B (10.35)
B Xp —XB
Ahora la composicién del destilado es funcion de la composicion en el fondo, del nimero de etapas
(N), de la relacién de equilibrio (simplificando ) y de la relacién de reflujo (R):

xp = f(xg,N, &, R) (10.36)

Esta funcion puede determinarse graficamente con el diagrama de McCabe-Thiele.

En la operacién habitual, al inicio se carga la mezcla que se quiere separar en el depdsito/hervidor.
En las condiciones de presion o vacio fijadas se lleva la columna hasta alcanzar el régimen permanente a
reflujo total. En ese momento se comienza a extraer destilado controlando la relacién de reflujo.

Como la composicién varia en el destilado, aumentando con el tiempo la proporcién de componentes
pesados, una forma de trabajar es:

1. Producir un corte ligero, esto es, separar en un depdésito la primera fraccion destilada de forma
que no se rebase la especificacion.

2. Producir un corte intermedio hasta que le residuo tenga la composicién deseada para el producto
de fondo.

3. Reciclar el corte intermedio para la siguiente carga.

Interesa que la separacidn sea significativa y se reduzca el corte intermedio, lo que se consigue con
mads platos o relleno, o aumentando la relacién de reflujo. Dos politicas de operacién son normales en
columnas de rectificacion por lotes:

= Operacion con reflujo constante.

= Operacién con composicion de destilado constante.
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10.2.1. Operacion con reflujo constante

Fijado un caudal de vapor en el interior de la columna por la carga del hervidor —segtn se ha
disefiado—, si se mantiene el reflujo constante varian de forma continua las composiciones de cabeza y
residuo.

Se puede utilizar el diagrama de McCabe-Thiele para seguir de forma aproximada la evolucién de la
operacion, obteniéndose una recta de operacion con pendiente constante determinada por el reflujo, que
se va desplazando hacia abajo segin varian las composiciones. Se puede hacer una integracién gréfica de
la misma utilizando el andlisis del parrafo anterior.

1 A
R, =constant
0.8 .
Zf Xp1
>
S 06
g
£
[
g
S 04
(7]
«©
(=}
0.2
0
0 0.2 0.4 0.6 0.8 1

liquid concentration x —>

Figura 10.13: Destilacién binaria con reflujo constante

El destilado que sale de la columna inicialmente tiene una pureza mejor que la especificada y al final
del corte peor, siendo la composicion media del acumulado la que fija la duracién de la primera fase.
Posteriormente se separa el corte intermedio hasta que la composicion en el fondo es la deseada para el
producto pesado.

10.2.2. Operacion con composicion de destilado constante

Otra forma de operar que resulta més eficiente es variar el reflujo para mantener una composicién de
salida constante. Sin embargo, su realizacion prictica requiere una instrumentacién més compleja por lo
que sélo se justifica en plantas de tamafio o valor econdmico suficiente.

De nuevo se puede analizar su evolucién con un diagrama de McCabe-Thiele. Ahora la recta de
operacion varia su pendiente de forma progresiva, pero pasando siempre por el mismo punto del destilado.
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Figura 10.14: Destilacion binaria con composicion del destilado constante

10.2.3. Consumo energético

En general, la operacién con composicion de destilado constante consume menos energia que la de
relacién de reflujo constante. Para conseguir el consumo minimo, un problema de optimizacién dindmica,
se varfan composicion y relacién de reflujo de forma continua durante la operacién, aumentando la
tltima y disminuyendo la primera como se muestra en la figura[I0.15] donde se compara con los otros
dos modos de operacion.

A/

1\_, R, = constant /
o ik Z
e 4 = 27
® RL = RL.OP( /
x
©
= 2 |—— Ry for x, = constant
0

] 0.10 0.20 0.30 0.40

relative amount of distillate D/F —

Figura 10.15: Relacién de reflujo en funcién de la cantidad relativa de destilado
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Si se comparan los consumos de la operacién discontinua con reflujo o composicién constante y la
operacion continua, se obtienen los resultados de la figura[I0.16] donde en ordenadas se representa la
energia minima necesaria relativa a la necesaria para evaporar la alimentacion, Fr:

5 o =2

? Xg = 0.5
g 4 [ fol‘I =0.99
_\g batchwise /}/

£
(o] - Xp = const.

Z3 [ -R.=const. 7

@

c
2 }l Xp= 0.7

S o —
= / , batchwise

3 ; =

g continous /' - Xp = COnst.
@ 4 ' - R = const.
2 &—/‘ continous
3 X! Xp

0 0.2 04 0.6 0.8 1

relative amount of distillate D/F —

Figura 10.16: Comparacién de consumos minimos para operacién continua y por lotes

Para deducirla se ha supuesto un nimero infinito de platos. Como se ve, para la misma relacién
destilado/alimentacion la operacién continua es siempre mas econémica. Ademads el consumo para la
destilacién discontinua aumenta asintGticamente cuando la relacién D/F, que por balance es:

b_xr—x (10.37)
F XDm — XB
—siendo xp,, la composicién media del destilado— se aproxima a xz /xpy, esto es, cuando queda muy
poco componente volatil en el depdsito (xp ~ 0). La conclusién es que la destilacion discontinua resulta
especialmente desfavorable cuando hay que reducir mucho la composicién del componente voldtil en el
residuo.
En todos los modos de operacidn el consumo es mayor a mayor pureza en los productos.
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Elementos para la
representacion de datos
de equilibrio

A.1. Expresion de composiciones de mezclas

Para la representacién de datos de equilibrio y cédlculos utilizaremos diversas formas de expresar las
composiciones:

1. Fracciones molares (x) o mdsicas (w si hay que distinguirlas de las molares). Se pueden expresar
como porcentajes.

2. Razones o relaciones molares o mdsicas, generalmente para el soluto. Es la relacién entre los
moles (0 masa) del componente y el resto de moles (o masa) en la mezcla. Su relacién con las
fracciones es:

X
X p—
1—x
La relacion inversa es: ¥
x = —
1+X

3. Composiciones en base libre de un componente (en moles o masa). Por ejemplo, para una mezcla
con tres componentes A, B 'y C, las composiciones en base libre de B valen:

x,/A — fA
fatfc

X;g: fB
fa+fc

xe: fC
fa+fe

Segtin el tipo de sistema la nomenclatura puede cambiar.
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A.2. Diagramas triangulares para sistemas ternarios

Para representar los datos de equilibrio de un sistema ternario es frecuente utilizar diagramas
triangulares, fijando la presion y la temperatura. Se suelen usar de dos tipos:

1. Triangulares equildteros
2. Triangulares rectangulares

La representacion es igual en los dos, siendo las ventajas del segundo que no requiere disponer de un
pautado triangular y que las escalas pueden ser diferentes en cada eje. La pequena desventaja es que sélo
se suelen representar dos escalas de composicién, calculando la del tercer componente por diferencia.

En cualquiera de los dos se cumple:

= [os vértices del tridngulo representan a los componentes puros.

= [os lados del tridngulo representan sistemas binarios con los componentes de los vértices conteni-
dos.

= Un punto en interior del tridngulo corresponde a una mezcla ternaria. La cantidad de un componente
en la mezcla se mide por la distancia perpendicular desde el lado opuesto al vértice que lo
representa.

% B

Figura A.1: Diagrama triangular equildtero

La propiedad de un tridngulo equilédtero es que la suma de las distancias perpendiculares a los lados
desde cualquier punto es igual a la altura del tridngulo. Haciendo que la altura represente el 100 %
(o la unidad) de composicién (moles, masa o incluso volumen), los porcentajes o fracciones de cada
componente en la mezcla que representa un punto del tridngulo viene dada por las distancias a los lados.

Por comodidad, las escalas se representan en los lados del tridngulo. Para el componente cuya
presencia como puro (100 %) es el vértice superior podemos elegir cualquiera de los lados que no son la
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base para situar la escala, cuyo sentido de mayores composiciones para ese componente sera siempre
ascendente.

En un tridngulo rectangulo, cualesquiera que sean las longitudes de los lados, lo que se cumple es
que la suma de las fracciones de alturas de las distancias perpendiculares a los lados es igual a la unidad.

C

A B
B

Figura A.2: Representacion en diagrama triangular rectangular

Se puede hacer una demostracion mediante el teorema de Thales (los segmentos determinados en dos rectas por el corte de
rectas paralelas son proporcionales). Siendo A, By C las tres alturas del tridngulo y a, b y ¢ las distancias del punto P a los
lados, trazamos dos paralelas a la hipotenusa que pasen por Py a la altura c en el lado AC. Llamaremos « a la distancia desde
la hipotenusa al corte de la segunda paralela con la altura que parte del vértice A. Por el teorema de Thales:

c C

Ao A

Las dos paralelas determinan en el lado AB un segmento de longitud b que resulta proporcional segiin las alturas:

b B

o—a A

Despejando el denominador del primer término y sumando ambas expresiones obtenemos:

Normalmente sdlo se representan las coordenadas en los ejes perpendiculares, debiendo deducirse la
del tercer componente por diferencia.

A-3
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Figura A.3: Diagrama triangular rectangular

A.3. Operaciones en un diagrama triangular

En los diagramas triangulares se pueden realizar célculos de forma grifica. La combinacién de
una serie de operaciones elementales se usa en métodos de andlisis y disefio. Recordaremos las mas
habituales.

A.3.1. Mezclas y separaciones: la regla de la palanca

La adicién de una cantidad E de una mezcla de composicién y y una cantidad R de otra de composi-
cién x produce una mezcla M (punto suma o de mezcla) cuya composicion z en el diagrama se encuentra
sobre la recta que une los dos puntos E' y R y a una distancia inversamente proporcional a la cantidad de
las mezclas de partida (regla de la palanca):

RM E
ME R
(Nétese que estamos utilizando E, R y M para designar tanto la cantidad como el punto en el diagrama

de las mezclas).
Esta relacion grafica no es mds que la expresion de los balances de materia total y por componentes:

(A.1)

E4+R=M (A.2)
Ey| +Rx; = Mz, (A.3)
Ey,+Rx; = Mz, (A4)
Eys +Rx3 = Mz (A.5)

Eliminando M en los balances por componentes y sacando factor comtn con E y R:

Eyi+Rx; = (E+R)z = E(y1 —z1) = R(z1 —x1) (A.6)
Ey,+Rx; = (E+R)z = E(y2—22) =R(z2 —x2) (A7)
Eys+Rx3 = (E+R)z3 = E(y3 —23) =R(z3 —x3) (A.8)

A-4
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Figura A.4: Punto suma

(En realidad la tercera ecuacién se deduce de la relacién de las composiciones).
De donde:

R yi—z21 »m—2 y3—Z3_ﬁ

E — — — RM
_Aa-Xx X 3TX3 (A.9)

Esto es, M estd en la recta que une E y R y la relacién de distancias desde M a ambos es inversamente
proporcional a sus masas.

De la misma forma podemos obtener las relaciones:

(A.10)

RM EM
RE ER

E R
M M

Una separacion es un proceso en el que a partir de una cantidad M de composicion z se obtienen dos
cantidades E y R de mezclas de composiciones y y X respectivamente. Como queremos indicar con la
notacion, se trata del mismo proceso con distintos datos y las anteriores relaciones siguen siendo validas.

En este caso, si conocemos el punto M y el E sabemos que R se encontrard en la recta que los une y
al otro lado de M —puesto que E + R = M. Es importante entender el sentido de los limites: no podemos
quitar lo que no hay —a no ser que hablemos del signo de las corrientes. Consideremos la relacion (A.1))
en la siguiente forma:

R _ _E
ME M-—E

(A.11)

Para una composicién fija de E, cuando aumentamos la cantidad separada en E, el punto representativo
de R se mueve sobre la recta que une E y M alejandose de M. En cierto momento el punto R se sale de
tridngulo, lo que significa que estamos intentando sacar de algiin componente mas cantidad de la que
hay presente en M.
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A.3.2. Mezclas con la misma relacion de composiciones entre dos componen-
tes

Si tenemos una mezcla P y queremos determinar el lugar geométrico de los puntos donde la relacién
de composiciones entre, por ejemplo, By C (xg/xc) es constante podemos conseguirlo mediante la
adicion o eliminacién de distintas cantidades de A de la mezcla. El resultado es la recta que une el vértice
A con P.

o
Qv

<0
0
o
®
&

Qb

R

o =
& 2 \'o
& %
S P 2
® 2
$ %
N o

Ao 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100 B

% B

Figura A.5: Relacion constante de composiciones para By C

A.3.3. Mezclas con la misma relacion de composiciones entre un componente
y los restantes

Lo que buscamos ahora es, por ejemplo:

XA

=
Xp+xc

En realidad estamos hablando de puntos con composicién constante de A y son rectas paralelas al lado

opuesto a su vértice:
X, X, o
a=—22 =1 o =" (A.12)
xpt+xc 1—xp 1+a

A.3.4. Composicion en base libre de uno de los componentes

La composicién de una mezcla P en base libre del componente A se obtiene eliminando toda la
cantidad de A que contenga: se prolonga la recta que une A y P hasta que corte en el lado BC, donde se
puede leer la composicién. Naturalmente, esto sélo es valido para los componentes By C.

A-6
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Figura A.6: Relacion constante de A con el resto de componentes
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Figura A.7: Composicién en base libre de A
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