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La información existente en la bibliografía sobre todas las
fases de cálculo y diseño en destilación es muy abundan-
te. Es tal el flujo de información, especialmente en rela-
ción con los fundamentos de cálculo de etapas, que el in-
geniero no experto en destilación se encuentra perdido a
la hora de seleccionar los mejores procedimientos para
resolver sus problemas de destilación.

James R. Fair  y
William L. Bolles, 1968



PRÓLOGO

Ningún área de la ingeniería química ha cambiado tan dramáticamente en la pasa-
da década como la correspondiente a los procedimientos de diseño de operaciones
de separación basadas en el concepto de etapa de equilibrio. Hace tan sólo diez
años, el diseño de fraccionadores, absorbedores, desorbedores y extractores se rea-
lizaba habitualmente por procedimientos aproximados de cálculo; por otra parte,
los absorbedores con ebullición y las columnas de destilación extractiva eran con
frecuencia estimadas a partir de la experiencia y de los datos obtenidos en planta
piloto. Actualmente, la utilización conjunta de desarrollos termodinámicos exactos
y algoritmos de cálculo suficientemente rigurosos permiten al ingeniero resolver rá-
pidamente a través de la terminal de un ordenador, sin abandonar su mesa de tra-
bajo, problemas que antes eran considerados de resolución extremadamente com-
plicada. Los programas de ordenador comerciales que se encuentran disponibles
para el cálculo de etapas de equilibrio son ahora tan sólidos y fiables que, como
alguna vez se ha dicho del ejército, han sido organizados por genios para ser utili-
zados por idiotas.

Una de las premisas de este libro es que aquello que una vez fue bueno para
el ejército no ha de serlo necesariamente para la profesión ingenieril. La disponi-
bilidad de sistemas de cálculo comerciales para la simulación de procesos tales como
CONCEPT, DESIGN/2000, FLOWTRAN, GPS-II y PROCESS ha reducido al in-
geniero, en muchos casos, a jugar el papel de un soldado raso. Lo más frecuente
es que su curriculum  no aborde los modernos algoritmos utilizados en estos siste-
mas, que el Manual del Usuario contenga solamente unas referencias vagas de las
técnicas de cálculo utilizadas y que el Manual de Sistemas no esté a su alcance, de
tal forma que el ejercicio de diseño degenere en la operación de una “caja negra”,
quedando el usuario en la oscuridad.

La intencionalidad de este libro es proyectar un poco de luz sobre esta OSCU-

ridad. Hemos realizado un cuidadoso estudio de los principales sistemas de cálculo
públicamente disponibles, tratando un número bastante grande de problemas in-
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dustrialmente significativos y después hemos utilizado estos problemas como ve-
hículo para presentar al lector un conocimiento en profundidad de los modernos
procedimientos de cálculo. Este método nos ha permitido conformar el libro elimi-
nando aquellas técnicas que no son ampliamente utilizadas en la práctica o que tie-
nen poco valor instructivo. En cambio, hemos incluido aspectos relacionados con
problemas sofisticados y realistas. Por tanto, confiamos que los censores utilizarán
los términos “realista” e “industrialmente significativo” para caracterizar este li-
bro. Hemos tratado sobre todo de “contarlo tal como es”.

El material del libro comprende temas tales como procesos de etapas de equi-
librio, operaciones de transferencia de materia, procesos de separación y/o destila-
ción, que generalmente se tratan en cursos de no graduados o de postgraduados.
El Capítulo 1 incluye un estudio de las operaciones de separación por transferencia
de materia e introduce el concepto de etapa de equilibrio, así como su utilización
en el equipo de múltiple etapa en contracorriente. En el Capítulo 2 el estudiante
adquiere alguna información sobre los detalles mecánicos de los equipos de sepa-
ración, tanto por etapas como de relleno.

La termodinámica del equilibrio entre fases fluidas, que tiene una gran influen-
cia en los cálculos de etapas de equilibrio, se presenta en el Capítulo 3 desde un
punto de vista elemental y esencialmente gráfico, para ampliarla posteriormente en
los Capítulos 4 y 5, donde se desarrollan métodos algebraicos para sistemas mul-
ticomponentes que resultan útiles para predecir densidades, entalpías, fugacidades
y coeficientes de actividad de fases fluidas. Se incluyen tratamientos importantes de
las ecuaciones de estado tipo Redlich-Kwong y del concepto de composición local
de Wilson.

La presentación de las técnicas de cálculo de etapas de equilibrio va precedida
del Capítulo 6, que comprende un análisis de las variables y ecuaciones que rela-
cionan las variables de tal forma que pueda realizarse una correcta especificación
del problema. Las técnicas de cálculo de simple etapa se desarrollan en el Capítulo
7, en el que se hace hincapié sobre las operaciones isotérmicas y adiabáticas de
flash, asi  como su natural extensión a cascadas de múltiple etapa.

Los procedimientos gráficos de cálculo basados en el uso del diagrama de
McCabe-Thiele, del diagrama de Ponchon-Savarit y del diagrama triangular para
sistemas binarios o ternarios se tratan en los Capitulos 8 a ll, incluyendo un corto
capítulo sobre destilación discontinua. Cuando pueden aplicarse, los métodos grá-
ficos son todavia muy utilizados y permiten al estudiante visualizar la forma en que
se producen los cambios de composición en los separadores de múltiple etapa. En
el Capítulo 12 se tratan con detalle los métodos aproximados más útiles para des-
tilación de sistemas multicomponentes, absorción, deserción y extracción. Métodos
como los de Fenske-Underwood-Gilliland, Kremser y Edmister resultan valiosos en
las consideraciones previas de diseño y simulación y, cuando se conocen a fondo,
pueden permitir ampliar fácilmente a otras especificaciones de diseño los resultados
de los métodos rigurosos de cálculo que se presentan en el Capítulo 15.
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La determinación de la capacidad de flujo y de la eficacia de las etapas del se-
parador se realiza mejor utilizando métodos y datos propios, así como a partir de
la experiencia. Sin embargo, en el Capítulo 13 se presentan brevemente métodos
aceptables para una rápida estimación preliminar del diámetro del separador y de
la eficacia global de las etapas. En el Capítulo 14 se presenta una introducción a
la síntesis y a la determinación de la disposición óptimas de separadores para pro-
cesos que han de separar una mezcla en más de dos productos.

Los métodos rigurosos de etapa múltiple para sistemas multicomponentes, que
se estudian en el Capítulo 15, se basan principalmente en el tratamiento del balance
de materia, el balance de energía y las relaciones de equilibrio entre fases, como
un conjunto de ecuaciones algebraicas no lineales, tal como han sido inicialmente
desarrolladas por Amundson y Pontinen para destilación, y posteriormente por Fri-
day  y Smith para diferentes operaciones de separación. Se hace especial hincapié
en la comprensión de los algoritmos ampliamente utilizados de la matriz tridiago-
nal  y la matriz de bloque tridiagonal.

El Capítulo 16 presenta una introducción al tema de transferencia de materia
aplicado a las operaciones de separación, con especial énfasis en el diseño y ope-
ración de columnas de relleno. El último capítulo aborda el importante tema de la
conservación de energía en destilación e incluye un método para calcular la eficacia
termodinámica que permite comparar procesos alternativos de separación.

El libro se ha diseñado para ser utilizado de diversas formas por estudiantes e
ingenieros prácticos. Algunas combinaciones posibles de capítulos son:

1. Curso corto de introducción para estudiantes no graduados:
Capítulos 1 , 2 , 3 , 8 , 10, ll, 1 6 .

2. Curso introductorio de una extensión moderada para estudiantes no graduados:
Capítulos 1 , 2 , 3 , 6 , 7, 8, 9, 1 0 , 1 1 , 12.

3. Curso avanzado para estudiantes no graduados:
Capítulos 1 , 4 , 5 , 6 , 7, 8, 9, 1 0 , 1 1 , 1 2 , 1 5 , 1 7 .

4. Curso para postgraduados y auto-estudio por ingenieros prácticos:
Capítulos 4 , 5 , 6 , 7 , 12, 13, 1 4 , 1 5 , 17.

Casi todos los temas del libro se ilustran con un ejemplo detallado. Al final de
cada capítulo se propone un amplio número de problemas sobre la temática del mis-
mo. Habida cuenta de que nos encontramos en un período de transición, se utilizan
tanto unidades SI como inglesas-USA, con frecuencia simultáneamente. En la úl-
tima página del libro se presenta una relación de factores de conversión.
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El libro comprende también dos apéndices. En el primero de ellos se dan 16
constantes y coeficientes de propiedades físicas procedentes del banco de datos
FLOWTRAN de Monsanto para 176 substancias químicas. En el Apéndice II se
relacionan las fuentes de los programas de cálculo FORTRAN para la realización
de la mayor parte de los tediosos y, a veces, complejos procedimientos de cálculo
que se tratan en el libro.

Ernest J. Henley
J. D. Seader
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NOTACIÓN

A

A,  B

Ao,  AI. . . . AM

* A I, A2, A

AS
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A,;

a

a

Letras mayúsculas y minúsculas

factor de absorción de un componente, definido por (12-48); área
de la sección transversal total de un plato

parámetros en la ecuación de Redlich-Kwong, definidos de (4-42)
a (4-45); parámetros en la ecuación de Soave-Redhch-Kwong,  de-
finidos de (4-108)  a (4-l Il)
constantes en las ecuaciones de Chao-Seader (5-12) y (5-13)

constantes en la ecuación de Antoine de presiones de vapor, (4-69)

área de la sección transversal activa de un plato

área de la sección transversal descendente de un plato
área total del plato

constantes en la ecuación empírica de entalpías en fase vapor, da-
das en el Ejemplo 12.8

parámetros del balance de materia, definidos de (15-8) a (15-11)
constante en la ecuación de Soave-Redlich-Kwong,  definida por
(4-l 13); parámetro de interacción binaria en la ecuación de van
Laar, (5-26)
constante de interacción binaria en la ecuación de van Laar, de-
finida por (5-31)

actividad de un componente en una mezcla, definida por (4-18);
área interfacial por unidad de volumen

parámetro definido en (4-103)

* Indica que las constantes o coeficientes están tabulados para 176 especies en el
Apéndice 1.

Las letras en negrita son vectores; las letras en negrita con una barra encima son
matrices.
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a.  b
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CD

CF

CA

D’
D
Dr

DAB

d

4
E

EO
EL

E v
e
F

Fb

Fd

,  cons tantes  de  la  ecuación de  van der  Waals  (4-35) ;  cons tantes  de
la  ecuación de  Redl ich-Kwong,  (4-38) ;  cons tantes  de  la  ecuación
de Soave-Redlich-Kwong  (4-  102)

constantes en (4-59) para la capacidad calorífica del gas ideal

constantes en la ecuación empírica de la entalpía del líquido en
el Ejemplo 12.8

parámetro de grupo de interacción binaria en la ecuación UNI-
FAC

flujo  del  producto  de  colas ;  f lu jo  del  producto  de  ref inado exen-
to  de  d i so lven te ;  func ión  de  d i sponib i l idad  def in ida  por  (  17-2 1)

f lu jo  del  producto  ref inado

flujo de componente  en e l  producto de colas

número de componentes de una mezcla;  parámetro de capacidad
de Souders y Brown definido por (13-3); concentración molar

constantes de integración en (4-10) y (4-l 1), respectivamente

coeficiente de rozamiento en (13-2)

factor de capacidad en ( 13-5)  dado en la Fig. 13.3;  parámetro de
transferencia de materia en (16-43)

capacidad caloríf ica del  gas ideal

f lu jo  de  des t i lado;  f lu jo  de  ex t rac to  exento  de  d iso lvente

flujo  de extracto: densidad  en la pag. SO: f lu jo  de destilado

diámetro de columna o de tanque

di fus iv idad  de  A en B
f lu jo  de  componente  en  e l  des t i lado

diámetro de la gota

flujo de masa de la fase de extracto;  factor de extracción definido
por  (12-80) ;  función del  equi l ibr io  ent re  fases  def in ida  por  (I5-2),
(5H-59)  y (15-74)

eficacia global del plato (etapa) definida por (13-8)

ef icacia  de Murphree del  plato basada en la  fase  l íquida

eficacia de Murphree del  plato basada en la  fase vapor

f lujo de arrastre

f lujo de al imentación;  fuerza;  función en general ;  factor  de rel le-
no en la Tabla 16.6

fuerza de flotación

fuerza de rozamiento
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FF

F;
FHA

FLV

FST

F

f

f

f”
fl>hf3

G

G’
G”

G,

H

H

R

HETP.  HETS

HTU,  H

HE
-EH

factor de espuma en (13-5)

fuerza de gravi tación

factor de área de orif icio en (13-S)

relación de energía  c inét ica  def inida en la  Fig.  13.3

factor  de  tensión superf ic ia l  en (13-5)

varianza  (grados de libertad) en la regla de las fases de Gibbs

fugacidad definida por (4-11); función; flujo de compopnente  en
la al imentación

der ivada de una función

fugacidad de una especie  pura

correcciones de propiedad para transferencia de materia dadas
por (16-47) a (16-49)

energía  l ibre  de  Gibbs ;  número  de  subgrupos  dados  por  (14-2) ;
f lujo de gas

f lu jo  de  gas  iner te  (por tador)

ve loc idad  másica del  gas

parámetro binario de interacción en la ecuación NRTL definido
por (S-59)

energía libre de Gibbs por mol;  aceleración de la gravedad

energía libre de Gibbs parcial molar

factor de conversión fuerza-masa

energía libre de Gibbs en exceso por mol, definida por (5-l)

energía  l ibre  de Gibbs parcial  molar  en exceso,  def inida por  (5-2)

energía de interacción en la ecuación NRTL dadas en (5-60) y
(5-61)

en ta lp ía  por  mol;  enta lpía  del  vapor  por  mol  en e l  método de Pon-
chan-Savar i t  de l  Capí tu lo  10;  a l tura  de l  tanque;  función  de l  ba-
lance de energía definida por ( 15-5) y ( 15-60)

entalpía parcial molar

cons tan te  de  la ley  de  Henry  = yi/x,

altura de relleno equivalente a un plato (etapa) teórico (de
equ i l ib r io )

altura de una unidad de transferencia de materia, definida en la
Tabla 16.4
entalpía  en exceso por  mol

entalpía en exceso parcial molar definida por (5-3)
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H”v
h

J

K

K

KD

Kb

KLa

k
k’
kh
k,
L

¿

L’

L”
LW
LR

LV
1
IT

*M

111

entalpía del gas ideal por mol

altura de líquido; parámetro de la ecuación de Redlich-Kwong,
definido por (4-46); entalpía del líquido por mol en el método de
Ponchon-Savarit del Capítulo 10

densidad de flujo molar con relación a la velocidad media de la
corriente

relación de equilibrio vapor-líquido (valor-K), definida por (l-3);
coeficiente global de transferencia de materia
coeficiente global de transferencia de materia para difusión
unimolecular

relación de equilibrio líquido-líquido (coeficiente de distribución),
definida por (l-6)

relación modificada de equilibrio líquido-líquido, definida por
(l-9)
coeficiente volumétrico global de transferencia de materia basa-
do en la fase gaseosa

coeficiente volumétrico global de transferencia de materia basa-
do en la fase liquida
coeficiente de transferencia de materia

coeficiente de transferencia de materia para difusión unimolecular

constante de la ley de Henry definida en la Sección 3.14

parámetro de interacción binaria en (4-l 13)

flujo de líquido; flujo de líquido en la sección de rectificación; flu-
jo inferior o de la fase de refinado en extracción

flujo de líquido en la sección de agotamiento
flujo de líquido inerte (portador); flujo de líquido en la sección
intermedia
velocidad másica  del líquido

trabajo termodinámico perdido en (17-22)

flujo del reflujo

longitud de tanque

constante en UNIQUAC y UNIFAC

altura de relleno; flujo de componente en la corriente líquida
masa molecular; función del balance de materia definida por
(15-1) y (15-58)

parámetro de la ecuación de Soave-Redlich-Kwong  dado después
de (4-103)
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du
N

NTU.  N
NA

N,
ND

NE

NR

N V

n

P

p’,  P”

*PC
Pr
P,
P
P

Q
Qt
4

R

número de moles

número de etapas de equilibrio; densidad de flujo molar con re-
lación a un observador estacionario

número de unidades de transferencia definidas en la Tabla 16.4

número de variables adicionales

número real de platos

número de variables de diseño independientes (grados de liber-
tad o varianza), dadas por (6-l)

número de ecuaciones o relaciones independientes

número de variables redundantes

número de variables

número de moles; número de componentes

presión; punto de diferencia definido por (1 l-3); número de
productos
puntos de diferencia en el método de Ponchon-Savarit del Capí-
tulo 10; puntos de diferencia en el método del diagrama triangu-
lar para extracción, en el Capítulo ll, cuando existen ambas sec-
ciones de agotamiento y enriquecimiento
presión crítica de una especie

presión reducida = P/P,
presión de vapor (presión de saturación de una especie pura)

número de fases presentes

presión parcial [dada por (3-2) cuando se cumple la ley de Dal-
tan];  función definida por (15-14)

velocidad de transmisión de calor
parametro de área para el grupo k en la ecuación UNIFAC

superficie relativa de una molécula tal como se utiliza en las ecua-
ciones UNIFAC y UNIQUAC; parámetro del método de McCa-
be-Thiele definido por (8-29); calor transmitido por unidad de flu-

jo; función definida por (15-15)

relación de reflujo = WD;  flujo de masa de la fase de refinado;
número de componentes; constante universal de los gases, 1,987
cal/mol~“K  o Btu/lb-mol.“R, 8,314 J/mol-kg”K  o Pa-m3/mol-
kg.“K,  82,05  atmcm3/mol-g  “K, 0,7302atm*ft’/mol-lb.“R, lo,73
psia*ft3/mol-1b”R

parámetro de volumen para el grupo k en la ecuación UNIFAC
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número relativo de segmentos por molécula tal como se utilizan
en las ecuaciones UNIFAC y UNIQUAC; función definida por
(15-18)

flujo de sólidos; flujo de corriente lateral; entropía; flujo de di-
solvente en extracción; factor de agotamiento definido por (12-61);
número de secuencias de separación; área de la sección transversal

número de Schmidt definido por (16-45)

función del punto de burbuja definido por (15-21);  flujo adimen-
sional de la corriente lateral de vapor = W,/V,

funciones de sumatorio de fracción molar definidas por (15-3)  y
(15-4)
entropía por mol

entropía en exceso por mol
entropía en exceso parcial molar, definida por (5-3)

flujo adimensional de la corriente lateral de líquido = l.J/L,

temperatura; número de métodos de separación

temperatura en ° F

temperatura crítica de una especie

temperatura de referencia para la entalpía en (4-60)

temperatura reducida = T/T,

parámetro de interacción binaria definido por (5-71) para la ecua-
ción UNIQUAC y por (5-80) para la ecuación UNIFAC

tiempo; factor escalar de atenuación en (15-49),  (15-67) y (15-78)
velocidad superficial; velocidad media; inverso del factor de ex-
tracción, definido por (12-81); número de escisiones únicas dadas
por (14-3); flujo de la corriente líquida lateral
velocidad superficial media de la fase continua en la dirección des-
cendente de un extractor

velocidad superficial media de la fase discontinua (gota) en la di-
rección ascendente de un extractor

velocidad de inundación

velocidad de ascenso característica para una sola gota, dada por
(13-19)
velocidad media real de la fase continua, definida por (13-13)

velocidad media real de  la fase discontinua, definida por (13-12)

velocidad media de ascenso de la gota con relación a la fase con-
tinua en un extractor
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energía de interacción en la ecuación UNIQUAC en (5-71)

flujo de vapor; volumen; flujo de vapor en la sección de rectifi-
cación; flujo superior o de la fase de extracto en extracción; ve-
locidad en la pág. 86
flujo de vapor en la sección de agotamiento

volumen del tanque

volumen por mol; flujo de componente en la corriente de vapor

volumen parcial molar

líquido que queda en el calderín;  flujo de la corriente lateral de
vapor; flujo de trabajo

trabajo de árbol
relación másica de componentes en la fase líquida o en la fase de
refinado; parámetro en (12-40);  variable general de salida; frac-
ción molar de grupo en (5-79)

fracción molar en la fase líquida; fracción de masa en la fase Ií-
quida  o en la fase de refinado (flujo inferior)

relación másica de componentes en la fase de vapor o de extrac-
to; parámetro en (12-40)

fracción molar en la fase de vapor; fracción de masa en la fase
de vapor o de extracto (flujo superior)
fracción molar del  vapor en equilibrio con la composición del li-
quido que sale de la etapa

factor de compresibilidad, definido por (4-33); elevación; dis-
tancia

número de coordinación en las ecuaciones UNIQUAC y UNI-
FAC

factor de compresibilidad en el punto crítico

fracción molar

UlJ
V

v

V i

V

v

W

WS
X

X

Y

Y

Y*

z

2

*z

Z

OÍ,  A,  yi, 6,

Letras griegas

constantes en la ecuación empírica del valor-K dadas en el Ejem-
plo 12.8

parámetros del balance de energía, definidos por (15-24) a (15-26)

volatilidad relativa del componente i  con respecto al componente
i, definido por (l-7); constante en la ecuación NRTL, (5-29)

selectividad relativa del componente i con respecto al componen-
te i, definida por (l-8)
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*CT
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CI
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coeficiente de actividad residual de grupo k en la mezcla real,
dado por (5-77)

coeficiente de actividad residual de grupo k en una mezcla de re-
ferencia que solamente contiene moléculas de tipo i

coeficiente de actividad de un componente en una mezcla, defi-
nido por (4-19)  y (4-20)
operador de diferencia; flujo neto de componente en (8-3)

parámetro de solubilidad, definido por (5-6)

tolerancia de convergencia, definida por (15-31)

tolerancia de convergencia, definida por (15-5 1)

tolerancia de convergencia, definida por (15-53)

tolerancia de convergencia, definida por (15-76)

constante de la ecuación de Winn para mínimas etapas de equi-
librio, definida por (12-14)
constante en (5-52); eficacia de platos de Murphree, definida por
(15-73); eficacia termodinámica, definida por (17-24) y (17-25)

parámetro en (12-118)

fracción de área, definida por (5-70); raíz de la ecuación de Un-
derwood, ( 12-34)

fracción de área de grupo m definida por (5-78)
parámetro de interacción binaria en la ecuación de Wilson, (5-28)

calor latente de vaporización por mol  de un líquido
energía de interacción en la ecuación de Wilson

potencial químico, definido por (4-4); viscosidad

coeficiente de fugacidad de especies puras, definido por (4-13)

coeficiente de fugacidad de un fluido puro simple (w=O)  en (5-11)

corrección del coeficiente de fugacidad en (5-l 1) para tener en
cuenta la desviación de un fluido puro real (o f 0) de un fluido
simple (w = 0)

número de grupos de la clase k en la molécula i

volumen de líquido constante en (4-79)

densidad
tensión superficial

suma de los cuadrados de las diferencias definida por (15-32)

suma de las diferencias en (15-51)

suma de los cuadrados de las diferencias normalizadas en (15-53)
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4JE
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HK
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HHK

suma de los cuadrados de las funciones de discrepancia en (15-75)

parámetro de interacción binaria en la ecuación NRTL, (5-29)

fracción de volumen definida por (5-5); parámetros en la ecuación
de Underwood, (12-30) y  (12-31)

fracción de volumen local definida por (5-38)

coeficiente de fugacidad de un componente en una mezcla, de&
nido por (4-16) y (4-17); parámetro de transferencia de materia
en (16-43)

fracción de especies no absorbidas, definidas en (12-56) y (12-58),
donde E representa el enriquecedor y X representa el agotador en
la Fig. 12.24

fracción de especies no extraídas

fracción de especies no agotadas, definida por (12~60),  donde E
representa el enriquecedor y X representa el agotador en la Fig.
12.24

fracción de especies no transferidas al refinado
retención volumétrica fracciona1 media de la fase dispersa en un
extractor.

constante en la ecuación de Winn para el mínimo de etapas de
equilibrio, definida por (12.14)
fracción de segmento, definida por (5-69); parámetro de asocia-
ción en (16-4)

relación molar de vapor a alimentación; parámetro de transfe-
rencia de materia en (16-46)

factor acéntrico de Pitzer, definido por (4-68)

Subíndices

colas; ebullidor, etapa de cola

etapa de cola en un absorbedor

etapa de cola en un enriquecedor

etapa de cola en un agotador
C-ésimo componente; condensador

destilado; condensador; fase discontinua
alimentación

gas
clave pesado

más pesado que el clave pesado
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T
TE
T P
T X
V
W

avg
b
c
d
e

eq
f

i , j
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m

min

0

s

co

c

componente clave

fase  l íquida

clave  l igero

más l igero que e l  c lave l igero

valor  medio

ebul l idor ;  secc ión de  rec t i f icac ión

corr iente  la tera l ;  d isolvente  en la  fase  de  extracto;  sección de  ago-
tamiento;  e tapa de cabeza en el  agotador

etapa de cabeza;  total

etapa de cabeza en el  enriquecedor

p u n t o  t r i p l e

etapa de cabeza en un agotador

fase vapor

iner tes  en  la  fase  de  ref inado;  l íquido en e l  calderín

promedio

punto  normal  de  ebul l ic ión

fase cont inua

fase  d ispersa

elemento;  valor  efect ivo medio

equ iva l en te

cond ic ión  de  inundac ión

componente  en par t icular ;  en  la  in terfase

componente i en  una  cor r ien te  que  abandona  la  e tapa  j

i r r evers ib le

medio (promedio); mezcla de dos fases

mínimo

condic ión  in ic ia l ;  condic ión  de  rese rvor io  in f in i to

componente de referencia

condic ión  de  sa turac ión

tota l

zona de corte en condiciones de reflujo mínimo

Superíndices

cont r ibución  combinator ia1
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AES
A M S
atm

b b l

Btu
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cal

CfS

c m

cP
c w

° F

ft

g

gal
mol-g

gpm

Hp
h

in.

J

° K

kg

fase de extracto; exceso

fase  l íquida  en par t icular

fase  de ref inado;  contr ibución res idual

t ranspos ic ión  de  un  vec tor

k-ésima fase; índice de  i te rac ión

especies  puras

a dilución infinita

per teneciente  a  la  sección de agotamiento

en  equ i l ib r io

Abreviaciones
agente  energét ico  d e  separación
agente material de scparacion
atmósfera

barril, tonel

unidad  br i tán ica  de  ca lor

grados  Cels ius ,  K-272,15

ca lo r í a

p ies  cúb icos  por  segundo

centímetro

c e n t i p o i s e

agua de refr igeración

grados  Fahrenhei t ,  “R-459,67

p i e

g r a m o

ga lón

mol-gramo

galones  por  minuto

cabal lo  de  vapor

h o r a

pulgada

julio

grados  Ke lv in

kilogramo
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mol-kg

Ib
lbf

mol-lb

m

min

mm
N

psi

psia

° R
S

Stm

M

k

m

CI

exp
Lim
In

log
lr

n

x

0

mol-kilogramo

libra de masa

libra de fuerza

mol-libra

metro

minuto

milímetro
Newton

libras fuerza por pulgada cuadrada

libras fuerza por pulgada cuadrada absolutas

grados Rankine

segundo

vapor de agua

Prefijos

mega ( 106)
kilo (Id)

mili ( 10V3)

micro (lo*)

Símbolos matemáticos

función  exponencial

valor límite
logaritmo natural

logaritmo decimal

pi (3,1416)

productorio

sumatorio

se reemplaza por
las  llaves contienen los argumentos de una función; p. e. I(x, yJ



PROCESOS DE SEPARACIÓN
El proceso de separación en contracorriente puede defi-
nirse como un proceso en el que dos fases fluyen en con-
tacto en contracorriente para producir un gradiente de
concentración entre la entrada y la salida. El hecho do-
minante es el gradiente de concentración y el objetivo del
proceso es alcanzar un cambio de concentración de uno
o más componentes de la alimentación.

Mott Souders, Jr., 1964

La separación de mezclas en componentes esencialmente puros es de capital impor-
tancia en la fabricación de productos químicos. La mayor parte del equipo de una
planta química típica tiene como fin la purificación de materias primas, productos
intermedios y productos finales, mediante las operaciones de transferencia de ma-
teria en múltiple fase que se describen cualitativamente en este capítulo.

Las operaciones de separación son procesos de transferencia de materia entre
fases debido a que implican la creación, mediante la adición de calor, como ocurre
en destilación  o de un agente material, como en absorción o extracción, de una
segunda fase, y la subsiguiente separación selectiva de componentes químicos de la
mezcla monofásica original por transferencia hacia la nueva fase creada. En este
capítulo se introducen las bases termodinámicas para el diseño de etapas de equi-
librio, como es el caso de columnas de destilación y extracción. Se consideran con-
tactores  de fase múltiple con diferentes formas de flujo.
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Este capítulo incluye tambien  la descripción cualitativa de separaciones basa-
das en la transferencia de materia de interfase (diálisis, permeación, electrodiálisis,
etc.), estudio de los criterios de propiedades físicas sobre los que se basa la elección
de las operaciones de separacion.  los factores económicos pertinentes para el dise-
ño del equipo, asi  como una introducción a la síntesis de diagramas de flujo de
procesos.

1.1 Procesos químicos industriales

Los procesos químicos industriales manufacturan productos que difieren en la na-
turaleza química de las alimentaciones del proceso, que son materias primas natu-
rales de los reinos mineral, animal o vegetal, productos intermedios, productos quí-
micos comerciales, o residuos. En la Fig. 1.1 se muestra un proceso de !a Great Ca-
nadian Oil Sands, Ltd. (GCOS), que produce nafta, queroseno, gas-oil, gas com-
bustible, coque y azufre a partir de arenas bituminosas Canadian Athabasca, una
mezcla natura1 de granos de arena, arcilla fina, agua y un hidrocarburo crudo lla-

Fuel oil  y gas combustible de planta
w

Azufre *
2.85 x lo5 kg/día

(314 Tm/día)

Nafta

2560 m3/día
Arenas bituminosas (16 100 barriles/día)

8.41 x 10’ kg/día Planta  de
Crudo
sint&ico

(92 700 Tm/día) G C O S
Queroseno *
1685 m3/día

* 7154 m3/día

Gas natural (10 600 barriles/día) (45 000 barriles/día)

Gas-oi l
* +

Agua 2909 m3/día
(18 300 barriles/día)

C o q u e

2.36 x 10’ kg/día 2600 Tm/dia

Colas

7.22 x 10’ kg/día
79600 Tm/día

Figura 1.1 Proceso GCOS para la producción de crudo de petróleo sintético a partir de arenas bitumino-
sas Canadian Athabasca.
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mado bifumcn.’ Constituye un ejemplo del creciente número de procesos diseñados
para obtener productos petrolíferos a partir de materias primas diferentes del
petróleo.

Una planta química comprende diferentes tipos de operaciones que se realizan
bien por cargas o en forma continua. Estas operaciones pueden clasificarse en la si-
guiente forma:

Operaciones clave
Reacción química
Separación de productos químicos
Separación de fases

Operaciones  auxiliares
Comunicación  o retirada de calor (para modificar la temperatura o la condición
de las fases)
Comunicación o retirada dc  trabajo  (para modificar la presión)
Mezcla o división
Aglomeración  de solidos mediante reduccion de tamaños
Scparacion  dc solidos por tamaños

Para  rcprcscntar  los procesos  quimicos  se utilizan con frecuencia diagramas de
flujo  dc bloques  Tales diagramas indican. mediante bloques. las etapas clave del pro-
ceso. tanto dc  reaccion química corno de scparacion.  Un detalle considerablemente
mayor se presenta en los  diagramas  de  flujo  del proceso. que incluyen también las
operaciones auxiliares y utilizan simbolos  que  representan el tipo de equipo
utilizado

Fn la Fig.  1.2 se muestra un diagrama  de flujo  dc  bloques  de un proceso con-
tinuo para la fabricacion  de cloruro de hidrogeno anhidro a partir de vapor de clo-
ro e hidrógeno  electrolitico.’ El corazón del proceso es el reactor químico donde
tiene lugar la reacción a alta temperatura H: + Cl:  - ZHCI. El resto del equipo con-
siste exclusivamente en hombas y compresores para introducir las alimentaciones
en el reactor y  transportar el producto hasta el almacenamiento, así como un cam-
biador de calor para enfriar el producto de la reacción. En este proceso no es pre-
ciso purificar la alimentacion,  ya que en el reactor  se produce una conversión com-
pleta del cloro cuando se utiliza un ligero exceso de hidrógeno. y  el producto, que
consiste en 99% de cloruro de hidrógeno con pequeñas cantidades de Hz, NJ,  HIO,
CO y CO:,  no requiere purificación. Este tipo de procesos comerciales tan senci-
llos, que no requieren equipo para la separación de especies químicas, son muy
poco frecuentes.

En algunos procesos químicos industriales no intervienen reacciones químicas
sino solamente operaciones para la separación de especies químicas y fases, junta-
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Hidrógeno ( l igero exceso)3

Cloro vapor

1Quemador encamisado con agua

Cámara de combustión
encamisada con agua

Figura  1 .2 Proceso de síntesis para la producción de HCI anhidro.

mente con el equipo auxiliar necesario. En la Fig. 1.3 se muestra un proceso típico,
en el que gas natural húmedo se separa de forma continua en hidrocarburos para-
finicos  ligeros mediante un tren de separadores que incluye un absorbedor, un ab-
sorbedor con calderín  y cinco columnas de destilación.3  Aunque no se muestra en
la figura, pueden ser necesarias otras operaciones de separación para deshidratar y
acondicionar el gas. Por otra parte, si se desea, es posible separar también nitróge-
no y helio.

En muchos de los procesos químicos interviene, por lo menos, un reactor quí-
mico acompañado de un cierto número de separadores. Un ejemplo lo constituye
el proceso continuo de hidratación directa de etileno a alcohol etílico.4  El corazón
del proceso es un reactor catalítico de lecho fijo que opera a 299°C y 6,72 MPa
(570°F y 975 psia) en el que tiene lugar la reacción C2H4  i- Hz0  - C2HsOH. De-
bido a las limitaciones termodinámicas del equilibrio, la conversión de etileno por
paso en el reactor es tan sólo del 5%. Por tanto, se requiere una gran recirculación
para obtener una conversión esencialmente completa en el proceso. Si se dispusiese
de etileno puro como materia prima y no existiesen reacciones laterales, se podría
realizar el proceso relativamente sencillo de la Fig. 1.4. Este proceso utiliza un reac-
tor, un condensador parcial para la recuperación de etileno y una columna de rec-

*,  Véase la Tabla 1.1.
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Desbutanizador
(dest i lación)

Procesos de separaciónProcesos de separación

Gas rico en metanoGas rico en metano

j ij i
AbsorbedorAbsorbedor

AlimentaciónAlimentación
de gas naturalde gas natural

FF

EtanoEtano
tt

de absorbentede absorbente

5

Desisobutanizador
(dest i lación)

Recirculación de absorbente I
Propano

Despropanizador

Desetanizador

-Butano normal Gasol ina
natural

Figura 1.3 Proceso para la recuperación de hidrocarburos ligeros a partir de gas natural.

Agua

1

. *

Residuos l igeros

I
*

Hidratación
de etileno

(reactor catal í t ico
de lecho fijo)

Et i leno 1 Recirculación de et i leno

Etanol del 93% en peso
t

Columna
de etanol

(dest i lación)

L Agua residual
w

Figura 1.4 Proceso hipotético para la hidratación de etileno a etanol.
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tificación para producir etanol de composición próxima a la del azeótropo. Desa-
fortunadamente, tal como suele ocurrir en las situaciones industriales, concurren
una serie de factores que aumentan grandemente la complejidad del proceso, en es-
pecial por lo que respecta a las necesidades de separación. Tales factores compren-
den impurezas en la alimentación de etileno y reacciones laterales que afectan al
etileno y a impurezas de la alimentación, tales como propileno. En consecuencia,
el sistema de separación debe tratar también éter etílico, alcohol isopropílico, ace-
taldehído y otros productos. En la Fig. 1.5 se muestra un esquema del proceso in-
dustrial resultante. Después de la reacción de hidratación, un condensador parcial
y un absorbedor de agua, que operan a alta presión, recuperan el etileno para la
recirculación. El vapor procedente del flash de baja presión es lavado con agua para
evitar pérdidas de alcohol. En la columna de destilación de crudo se obtiene por
cabeza etanol crudo concentrado conteniendo éter etílico y acetaldehído, que pos-
teriormente es hidrogenaao en fase de vapor para convertirlo en etanol. El éter etí-
lico es separado por destilación en la torre de ligeros finales y lavado con agua. El
producto final se obtiene por rectificación en la torre de purificación final, donde

Recirculación
Etileno de etileno Purga

I-
AgUa  j

Agua

Hidratación
de etileno

(reactor catalítico
de lecho fijo) +t

a c i ó n 1
II) i-

Absor  -
b e d o r

t P u r g a

bajarv Flashpresión L
(vaporización

de flash) YAgua residual

Rectrculación de reslduos  Ilgeros

Éter dietílico

Agua

i

Absorbedor

(reactor

catalítico / Iresiduos
ligeros

I 1 (destilación

I

Recirculación de agua

Figura  1 .5 Proceso industrial para la hidratación de etileno a etanol.
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se obtiene etanol acuoso del 93%,  que se retira por un plato situado algunas uni-
dades por debajo del plato superior de la torre; los ligeros finales se concentran en
la sección de platos situada por encima del plato del que se retira el producto y se re-
circulan al reactor de hidrogenación catalítica; y el agua residual se separa por el
fondo de la torre. Además de los separadores que se muestran en el esquema, pue-
den necesitarse separadores adicionales para concentrar el etileno que entra como
alimentación del proceso y para separar potenciales venenos del catalizador.

Los ejemplos anteriores sirven para ilustrar la gran importancia de las opera-
ciones de separación en la mayoría de los procesos industriales. Tales operaciones
se utilizan no sólo para separar mezclas de alimentación en sus componentes sino
también, cuando se usan en conjunción con reactores químicos, para purificar la
alimentación del reactor, para recuperar reactantes que salen del reactor para su
recirculación, para recuperar subproductos, así como recuperar y purificar produc-
tos con el fin de que cumplan ciertas especificaciones. Algunas veces una operación
de separación, como ocurre en la absorción de SOZ  con una suspensión de caliza,
puede ir acompañada si’multáneamente  de una reacción química que sirve para fa-
cilitar la separación.

1.2 Operaciones de separación por transferencia
de materia de interfase

Si la mezcla .que  se ha de separar es una disolución homogénea de una sola fase
(gaseosa, líquida o sólida), generalmente es preciso generar una segunda fase antes
de que pueda llevarse a cabo económicamente la separación de una especie quími-
ca. Esta segunda fase se puede generar por medio de un agente energético de sepa-.
ración (AES)  o por medio de un agente material de separación (AMS), tal como un
disolvente o un absorbente.

En algunas separaciones pueden utilizarse ambos tipos de agentes.
La aplicación de un AES implica la transferencia de calor y/o  trabajo hacia o

desde la mezcla objeto de separación. Alternativamente, se puede generar una se-
gunda fase por reducción de la presión.

Un AMS puede ser parcialmente inmiscible con una o más de las especies de
la mezcla. En este caso, el AMS es generalmente el componente de mayor concen-
tración en la segunda fase. Alternativamente, el AMS puede ser totalmente misci-
ble con la mezcla pero alterar selectivamente las volatilidades de las especies con el
fin de facilitar una más completa separación de ciertas especies cuando se utiliza
conjuntamente con un AES,  tal como ocurre en la destilación extractiva.

Con el fin de lograr una separación de especies químicas es preciso que exista
un potencial de las diferentes especies para su distribución en diferentes proporcio-
nes entre las dos fases. Este potencial está controlado por la termodinámica del equi-
librio, y la velocidad de acercamiento a la composición de equilibrio está regida



co Tabla 1.1 Operaciones de separación continua basadas en la transferencia de materia de interfase

Operación
básica Simbolob

Fase inicial Fase
o de alimen- generada 0
tación añadida

Agente(s) de
separación’

Ejemplo
industrial”

Vaporización
de flash’
(1)

Condensación
parcial”
(2)

Destilación”
(3)

Destilación
extractiva’
(4)

Absorción con
ebullición”.
(5)

Líquido

Vapor

Vapor y/o
líquido

Vapor y/o
líquido

Vapor y/o
líquido

Vapor Reducción de presión

Líquido

Vapor y
líquido

Vapor y
líquido

Vapor y
líquido

Transmisión de calor (AES)

Transmisión de calor (AES)
y a veces transmisión de
trabajo

Disolvente líquido (AMS) y
transmisión de calor (AES)

Absorbente (AMS) y
transmisión de calor (AES)

Recuperación de agua a partir de
agua de mar (Vol. 22, p.  24)

Recuperación de HZ  y N2  a partir
de amoniaco por condensación
y separación de fases a alta
presión (Vol. 2, pp. 282-283)

Estabilizacion  de la gasolina na-
tural para separar el isobutano
e hidrocarburos de menor peso
molecular (Vol. 15, p. 24)

Separación de tolueno a partir de
aromáticos de puntos de ebulli-
ción próximos utilizando fenol
como disolvente para mejorar la
separación (Vol. 20, p.  541)

Separación de etano e hidrocar-
buros de menor peso molecular
procedentes del producto de ca-
beza del fraccionador  principal
de una planta de craqueo cata-
lítico (Vo]. 15,  pp. 25-26)



Absorcih’
(6)

Stripping”
(7)

Y
4

Vapor

Y
L

Líquido

Stripping con
reflujo (desti-
lación con
vapor de agua)’
(8)

Vapor y/o
líquido

Stripping con
ebullición”
(9)

Líquido

Destilación
azeotrópica
(10)

Vapor y/o
líquido

Extracción Iíquk
do-líquido”
(11)

I’

-t

MSA

I’

Líquido

Extracción líqui-
do-líquido (dos
disolventes)
(12)

Líquido

Líquido

Vapor

Vapor y
líquido

Vapor

Vapor y
líquido

Líquido Líquido disolvente (AMS)

Líquido

Absorbente líquido (AMS) Separación del dióxido de carbo-
no de los productos de combus-
tión por absorción con disolu-
ciones acuosas de etanolamina
(Vol. 4, p. 358,362)

Vapor de stripping (AMS)

Vapor de stripping (AMS) y
transmisión de calor (AES)

Stripping con vapor de agua de
nafta, queroseno, y cortes late-
rales de gas-oil procedentes de
una unidad de destilación de
crudo para separar los residuos
ligeros (Vol. 15, pp. 17-18)

Destilación a vacío de crudo re-
ducido  utilizando vapor de agua
como agente de stripping
(Val.  15, p. 55)

Transmisión de calor (AES) Separación de residuos ligeros de
un corte de nafta (Val.  15, p. 19)

Líquido arrastrador (AMS); Separación de ácido acético a
transmisión de calor (AES) partir de agua utilizando acetato

de n-butilo  como arrastrador
para formar un azeótropo con
agua (Vol. 2, p. 851)

Utilización de propano como
disolvente para desasfaltar un
crudo reducido (Vol. 2, p. 770)

Dos disolventes líquidos
(AMS y AIMS)

Utilización de propano y de áci-
do cresílico como disolventes
para separar parafinas de aro-
máticos y naftalenos (Vol. 15,
págs 57-58)



1  abla  1.1 (Cont.)

0
Fase inicial Fase

Operación o de alimen-
Símbolob

g e n e r a d a  o Agente(s)  de Ejemplo
básica tación añadida separación’ industrial’

Secado
(13)

Evanoración

Desubhmación
(16)

Lixiviación
(17)

Adsorción
(18)

Líquido y con
frecuencia sólido

Líquido

Vapor

Vapor

Gas (AMS) y/o  transmisión
de calor (AES)

Transmisión de calor (AES)

Líquido

Vapor

Sólido Líquido

Vapor 0
líquido

Sólido

Sólido (y
vapor)

Sólido

Transmisión de calor (AES)

Transmisión de calor (AES)

Disolvente líquido (ASM)

Adsorbente sólido (ASM)

Eliminación de agua del cloruro
de polivinilo con aire caliente en
un secadero rotatorio
(Val.  21, pp. 375376)

Evaporación de agua de una
disolución de urea en agua
(Vo].  21, p. 51)

Cristalización de p-xileno a partir
de una mezcla con m-xileno
(Vo]. 22, pp. 487-492)

Recuperación de anhidrico ftálico
a partir de gas conteniendo Nz,
02, COI,  CO, H20  y otros com-
puestos orgánicos por conden-
sación al estado sólido
(Val.  15,  p. 451)

Lixiviación acuosa de un lodo
para recuperar sulfato de cobre
(Vol. 6, p.  167)

Separación de agua del aire por
adsorción sobre alúmina
activada (Vol. 1, p. 460)

“Los procedimientos de diseño están bien normalizados
??e  indican platos para las columnas, pero se pueden utilizar alternativamente materiales de relleno. Con frecuencia se utilizan alimentaciones múltiples y
corrientes laterales, que pueden añadirse al símbolo (véase un ejemplo en la Fig. 1.7).
‘Las cita*. se refieren ai volumen y páginas de Kirk-Othmer  Encyclopedra  oĵ Chemrcal  Technology 2’ ed., John Wiley and Sons, New York, 1963-1969.



Procesos de separación l l

por la transferencia de materia en la interfase. Al mezclar íntimamente las dos fases
se consigue aumentar las velocidades de transferencia de materia y alcanzar más
rápidamente el máximo grado de distribución. Después de un suficiente contacto
entre las fases, la operación de separación se completa por gravedad y/o  mediante
una técnica mecánica para separar las dos fases.

La Tabla 1.1 es una lista de’las operaciones de separación habitualmente uti-
lizadas que están basadas en la transferencia de materia de interfase. En la tabla se
incluyen los símbolos adecuados para los diagramas de flujo de proceso. La entra-
da y salida de las fases de vapor y líquido y/o  de sólido se representan por V, L y
S, respectivamente. Para las operaciones señaladas con una letra como superíndice
en la Tabla 1.1 existen procedimientos de diseño bien normalizados, que se descri-
ben ahora cualitativamente y se tratan con detalle en los siguientes capítulos de este
libro. Las versiones por cargas de estas operaciones se consideran sólo brevemente.

Cuando la mezcla a separar comprende especies que difieren ampliamente en
su tendencia a vaporizar y condensar, las operaciones de vaporización deflash  o de
condensación parcial, (1) y (2) de la Tabla 1.1, pueden resultar adecuadas para al-
canzar la separación deseada. En la primera de estas operaciones la alimentación
líquida se vaporiza parcialmente por reducción de la presión (p. e., con una válvu-
la), mientras que en la segunda la alimentación de vapor se condensa parcialmente
retirando calor. En ambas operaciones, después de producirse la distribución de las
especies a causa de la transferencia de materia de interfase, la fase de vapor se en-
riquece con respecto a las especies que son más volátiles, mientras que la fase lí-
quida se enriquece en las especies menos volátiles. Después de este contacto simple,
las dos fases, que tienen diferente densidad, se separan generalmente por gravedad.

Con frecuencia el grado de separación de las especies que se alcanza con la va-
porización de flash o con la condensación parcial resulta insuficiente debido a que
las diferencias de volatilidad no son suficientemente grandes. También aquí puede,
en muchos casos, alcanzarse la separación deseada de las especies sin introducir un
AMS, sino utilizando la destilación (3), que es el método industrial de separación
más utilizado. La destilación consta de múltiples contactos entre las fases de líqui-
do y vapor. Cada contacto consiste en la mezcla de dos fases para producir la dis-
tribución de las especies, seguida de la separación de las fases. Los contactos se rea-
lizan frecuentemente sobre platos horizontales (generalmente llamados etapas)  dis-
puestos en una columna vertical, tal como se muestra esquemáticamente  con el sím-
bolo de destilación de la Tabla 1.1*.  A medida  que el  vapor  avanza  hacia  la  cabeza
de fa columna se enriquece progresivamente en las especies más volátiles. La ali-
mentación de la columna de destilación entra en un plato intermedio entre el plato
superior Y el  Plato inferior; la parte de la columna situada por encima de la ali-
mentación es la  sección  de enriquecimiento y la situada por debajo es la sección de
agotamiento. El vapor de la alimentación pasa hacia arriba en la columna mientras

e ~~  co,,strucci~n interna del equipo de destilación, absorción y extracción se describe en el Capitulo  2.
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que el líquido lo hace hacia abajo. Generalmente el vapor procedente de la parte
superior de la columna se condensa para generar el líquido de contacto llamado
reflujo. Análogamente, el líquido procedente del fondo de la columna pasa a un cal-
derín para generar el vapor de contacto llamado vaporización.

Cuando las diferencias de volatilidades de las especies a separar son tan pe-
queñas que requerirían un número muy elevado de platos en una operación de des-
tilación, puede recurrirse a la destilación extractiva (4). En este caso se utiliza un
AMS para aumentar las diferencias de volatilidad entre las especies seleccionadas
de la alimentación y, en consecuencia, reducir a un valor razonable el número de
platos necesarios. Generalmente el AMS es menos volátil que cualquiera de las es-
pecies contenidas en la mezcla de alimentación y se introduce cerca de la parte su-

, perior de la columna. También se utiliza reflujo en el plato superior con el fin de
minimizar el contenido de AMS en el producto de cabeza.

Si no se puede conseguir fácilmente la condensación del vapor que sale de la
cabeza de la columna de destilación, se puede introducir en el plato superior, en
lugar del reflujo, un AMS líquido, llamado absorbenfe. La operación que resulta se
llama absorción con ebullición (o absorción fraccionada) (5). Si la alimentación es
todo vapor y no se necesita la sección de agotamiento de la columna para alcanzar
la separación deseada, la operación se denomina absorción (6). Este procedimiento
puede no requerir un AES y con frecuencia se realiza a temperatura ambiente y pre-
sión elevada. Los constituyentes del vapor de alimentación se disuelven en el ab-
sorbente en proporciones variables dependiendo de sus solubilidades. Con frecuen-
cia también se produce la vaporización de una pequeña fracción de absorbente. La
operación contraria a la absorción es la deserción  o stripping (7). En este caso, se
separa una mezcla líquida, generalmente a temperatura elevada y presión ambiente,
poniendo en contacto la alimentación líquida con un AMS llamado vapor de strip-
ping. El AMS elimina la necesidad de vaporizar el líquido en el fondo de la colum-
na, lo cual es importante cuando el líquido no es térmicamente estable. Si también
se necesitan platos de contacto por encima del plato de alimentación con el fin de
alcanzar la separación deseada, se puede emplear un stripper con reflujo (8). Si el
producto de cola es térmicamente estable, puede someterse a ebullición sin utilizar
un AMS, y en este caso la columna recibe el nombre de stripper con ebullición (9).

La formación de mezclas con temperatura de ebullición mínima da lugar a que
la destilación azeotrópica resulte una técnica útil en aquellos casos en los que la se-
paración no es realizable por destilación fraccionada. En el ejemplo que se cita para
la operación de separación (10) de la Tabla 1.1, el acetato de n-butilo, que forma
un heteroazeótropo de temperatura de ebullición mínima con agua, se utiliza para
facilitar la separación de ácido acético y agua. El azeótropo se retira por cabeza,
se decantan las capas de acetato y de agua, y el AMS se recircula.

La extracción líquido-liquido (ll) y (12), utilizando uno o dos disolventes, es
una técnica ampliamente empleada, y adquiere formas tan diferentes en la práctica
industrial que su descripción se tratará con detalle en posteriores capítulos.
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Puesto que muchos productos químicos se procesan en húmedo y se venden
secos, una de las etapas frecuentes de fabricación es la operación de secado (13),
que consiste en la separación de un líquido de un sólido por vaporización del lí-
quido. Aunque el único requerimiento básico del secado es que la presión de vapor
del líquido a evaporar sea mayor que su presión parcial en la corriente gaseosa, el
diseño y operación de secaderos es un problema complejo de transmisión de calor,
flujo de fluidos y transferencia de materia. Además del efecto de condiciones ex-
ternas, como temperatura, humedad, flujo de aire y estado de subdivisión, sobre la
velocidad de secado, es preciso tener en cuenta el efecto de condiciones internas
como difusión del líquido, flujo de capilaridad, humedad de equilibrio y sensibili-
dad térmica.

Aunque el secado es un proceso de transferencia de materia en una fase múl-
tiple, los procedimientos de diseño del equipo difieren de los demás procesos que
se tratan en este capítulo debido a que son difíciles de aplicar los conceptos de equi-
librio a situaciones típicas de secado, donde la concentración del vapor en el gas
está tan lejos de la saturación, y los gradientes de concentración son tales,  que las
fuerzas impulsoras de la transferencia de materia no están definidas. Además, la
transmisión de calor puede ser la velocidad limitante del proceso en vez de serlo la
transferencia de materia. El procedimiento típico de diseño de un secadero para un
ingeniero de procesos consiste en enviar unas cuantas toneladas de una muestra re-
presentativa del material húmedo, con el fin de realizar ensayos en planta piloto
por uno o dos fabricantes acreditados de secaderos y adquirir el equipo que obtiene
un producto seco satisfactorio con el menor coste.

La evaporación (14) se define generalmente como la transferencia de un líquido
hacia un gas debido a la volatilización originada por transmisión de calor. Humi-
dificación  y deshumidificación son sinónimos en sentido científico; sin embargo, el
uso de las palabras humidificación  o deshumidifìcación  indican que intencionada-
mente se adiciona o se retira vapor hacia o desde un gas.

La principal aplicación de la evaporación es la humidifìcación,  el acondiciona-
miento de aire y el enfriamiento de agua. Las ventas anuales de torres de enfria-
miento superan los 200 millones de dólares. Los procedimientos de diseño que pue-
den utilizarse son similares a los empleados en absorción y destilación.

La cristalización (15) es una operación básica que se utiliza en muchas plantas
de fabricación de productos químicos orgánicos y en casi todas las de productos
inorgánicos. Puesto que la cristalización es esencialmente una etapa de purificación,
las condiciones en el cristalizador deben de ser tales que las impurezas permanez-
can en solución, mientras que el producto deseado cristalice. Hay una gran parte
de arte en el ajuste de la temperatura y el grado de agitación en un cristalizador
con el fin de conseguir la pureza y el tamaño de partícula adecuados.

La sublimación es la transferencia de una substancia desde un sólido al estado
gaseoso sin la formación de una fase líquida intermedia, generalmente operando
con un vacío relativamente elevado. Las principales aplicaciones residen en la se-
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paración  de un componente volátil a partir de otro esencialmente no volátil: sepa-
ración del azufre de sus impurezas, purificación de ácido benzoico, y secado de ali-
mentos por liofilización, como ejemplos típicos. El proceso inverso, la desublima-
ción  (16), también se realiza, por ejemplo, en la recuperación del anhídrido ftálico
que sale del reactor. La aplicación más frecuente de la sublimación en la vida diaria
es el uso de la nieve carbónica como refrigerante para la conservación de helados,
vegetales y otros productos perecederos. Contrariamente a lo que ocurre con el hie-
lo, el gas sublimado no humedece ni deteriora los materiales congelados.

La extracción sólido-líquido es ampliamente utilizada en las industrias de ali-
mentación, metalurgia y productos naturales. La lixiviación (17) se realiza por car-
gas, en forma semicontinua o continua, utilizando condiciones de operación por
etapas o en contacto continuo. El principal problema en lixiviación es promover la
difusión del soluto desde el interior del sólido hacia el líquido que lo rodea. La for-
ma más eficaz de conseguirlo consiste en reducir el sólido al menor tamaño posible.
Para aplicaciones a gran escala, especialmente en las industrias metalúrgicas, se uti-
lizan grandes tanques abiertos con operación en contracorriente. La principal dife-
rencia entre los sistemas sólido-líquido y líquido-líquido reside en la dificultad de
transportar el sólido, o la suspensión de sólidos, de una etapa a otra. Por esta ra-
zón, con frecuencia el sólido se deja en el mismo tanque y solamente se transporta
el líquido de un tanque a otro. En las industrias farmacéutica, de alimentación y
de productos naturales, el transporte del sólido en contracorriente se realiza gene-
ralmente por medio de complicados dispositivos mecánicos. En el manual de Perry’
se pueden encontrar dibujos y descripciones del equipo comercial.

Hasta hace muy poco tiempo, el uso de los sistemas de adsorción (18) estaba
generalmente limitado a la separación de componentes presentes solamente a bajas
concentraciones. Los progresos recientes de las técnicas ingenieriles y de materiales
han ampliado grandemente las aplicaciones, como puede verse en la Tabla 1.2, en
la que solamente se relacionan las aplicaciones que han sido comercializadas. Los
adsorbentes utilizados en estas separaciones son carbón activado, óxido de alumi-
nio, gel de sílice y aluminosilicatos de sodio y calcio (tamices moleculares). Los ta-
mices moleculares difieren de los demás adsorbentes en que son cristalinos y tienen
aberturas de poro de dimensiones fijas.

Las unidades de adsorción varían desde muy sencillas hasta otras muy com-
plejas. Un diseño sencillo consiste en poco más que un tanque cilíndrico relleno
con el adsorbente a través del cual fluye el gas o el líquido. La regeneración se rea-
liza pasando un gas caliente a través del adsorbente, generalmente en sentido opues-
to. Normalmente se utilizan dos o más tanques, uno de ellos desorbiendo mientras
los demás adsorben. Si el tanque está colocado verticalmente, con frecuencia resul-
ta ventajoso utilizar flujo descendente para evitar el levantamiento del lecho, que
provoca trituración de las partículas con la consiguiente caída de presión y pérdida
de material. Sin embargo, con flujo ascendente se consigue una mejor distribución
del líquido. Aunque la regeneración se lleva a cabo generalmente mediante un ciclo
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Tabla 1.2 Importantes separaciones comerciales de adsorción

15

Miscelánea de separaciones y
Procesos de deshidratación purificaciones

Gases Líquidos Material  adsorbido Material tratado

Acetileno
Aire
Argón

Dióxido de carbono
Cloro
Gas de craqueo
Etileno
Helio

Hidrógeno
Cloruro de hidrógeno

Sulfuro de hidrógeno
Gas natural
Nitrógeno

Oxígeno

Hidrógeno de
reformador

Hexafluoruro  de
azufre

Acetona
Acetonitrilo
Acrilonitrilo

Cloruro de alilo
Benceno’
Butadieno
n-Butano
Buteno

Acetato de butilo
Tetracloruro de
carbono

Ciclohexano
Dicloroetileno
Dimetilsulfóxido

Etanol

Dibromuro de etileno

Dicloruro de etileno

Fuel oil N”  2
n-Heptano
n-Hexano
Isopreno
Isopropanol
Combustible de
aviones

Gases licuados del
petróleo

Cloruro de metilo
Ecilcetona
Otros

Acetileno
Amoniaco
Amoniaco

2-Buteno
Dióxido de carbono
Dióxido de carbono
Dióxido de carbono
Monóxido de carbono.
metano

Aceite de
compresores

Hidrocarburos
Etanol
Componentes de la
gasolina

Sulfuro de hidrógeno

Sulfuro de hidrógeno

Sulfuro de hidrógeno

Kripton
Mercaptanos
Metano1
Cloruro de metileno
Nitrogeno
NO, NO:, NzO

Vapor de petróleo

Oxígeno
Insaturados
Color, olor, sabor

Vitaminas

Formadores de
tuibidez

Oxigeno líquido
Amoniaco craqueado
Hidrógeno de
reformador

Isopreno
Etileno
Aire
Gases inertes
Hidrógeno

Diferentes tipos
de gases

Naftenos y parafinas
Eter etílico
Gas natural

Gases licuados del
petróleo

Gas natural

Hidrógeno de
reformador

Hidrógeno
Rropano
Eter etílico
Refrigerante Il4
Hidrógeno
Nitrogeno

Gases comprimidos

Argón
Eter etílico
Aceites vegetales y
animales, jarabes,
agua, etc.

Mezclas de
fermentación

Cerveza, vinos

hwe.  EJ. HenbyH.K.  Staffin.SlagewiseProcessDesign,  John Wiley &  Sons,  Inc., New York, 1963, 50.
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térmico, también se utilizan otros métodos tales como ciclos de presión (deserción
por descompresión), ciclos de purga de gas (deserción por disminución de la pre-
sión parcial) y ciclos de desplazamiento (adición de un tercer componente).

Contrariamente a las demás operaciones de separación, cuya aparición se pier-
de en la historia, los fundamentos del intercambio de ion, no fueron conocidos has-
ta el siglo XIX. Actualmente el intercambio de ion es una importante operación,
debido principalmente a su utilización a gran escala para el ablandamiento de agua.
También se utilizan muchos otros procesos de intercambio de ion y algunos de ellos
se relacionan en la Tabla 1.3.

El intercambio de ion recuerda a la adsorción de gases y a la extracción líqui-
do-líquido en que, en todos estos procesos, se utiliza un portador inerte y a que es
preciso regenerar el reactivo empleado para separar selectivamente un componente.
En una aplicación típica del intercambio de ion, como es el ablandamiento de agua,
un polímero orgánico o inorgánico, en forma de sal sódica, separa  10s  iones  calcio
intercambiándolos con iones sodio. Después de un uso prolongado, el polímero
(agotado) que está ahora saturado con calcio, se regenera poniéndolo en contacto
con una solución concentrada de salmuera, estando el grado de regeneración regi-
do por la ley de acción de masas. Entre los principales factores que intervienen en
el diseño de los intercambiadores industriales están los problemas de:

1. Canalización. El problema de distribución no uniforme del flujo y subsiguiente
cortocircuito es común a todas las operaciones de flujo.

2. Pérdidas de resina. La capacidad de intercambio de las resinas disminuye con el
tiempo hasta un punto en el que ya no es eficaz. En un sistema en el que se re-

Tabla 1.3 Aplicaciones del intercambio de ion

Proceso Material intercambiado Finalidad

Tratamiento de agua Iones calcio
‘Descalcificación de agua Bicarbonato
Baños de anodizado de aluminio Aluminio
Baños de plateado Metales
Residuos de rayón Cobre
Glicerina Cloruro sódico
Pulpa de madera Licor de sulfato
Fabricación de formaldehído Acido  fórmico
Etilenglicol  (a partir de óxido) Glicol
Solución de azucar ‘Cenizas
Procesado de toronja Pectina
Descontaminación Isótopos

Separación
Separación
Separación
Recuperación
Recuperación
Separación
Recuperación
Recuperación
Catálisis
Separación
Recuperación
Separación

Fuente. E. J. Henley y H. K. Staffin, Stagewise  Process  Design. John Wiley & Sons, Inc..
New York, 1463,  59.
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circula la resina, las pérdidas por desmenuzamiento se superponen a otras per-
didas, entre las que se incluye también la rotura de la resina debido a la presión
osmótica.

3. Utilización de la resina. Es la relación entre la cantidad de iones separados du-
rante el tratamiento y la capacidad total de la resina, que debe de alcanzar un
valor máximo.

4. Caída de presión. Debido a que el intercambio de ion es rápido, la etapa limi-
tante de velocidad reside con frecuencia en la difusión. Para vencer esta resis-
tencia difusional es preciso reducir el tamaño de la resina y aumentar la veloci-
dad de flujo del líquido. Ambos factores dan lugar a un aumento de la caída de
presión y de los correspondientes costes de bombeo.

Los métodos de operación utilizados en intercambio de ion reflejan los esfuer-
zos realizados para resolver los problemas de diseño. Las unidades de intercambio
de ion se construyen para operar por cargas, donde una cantidad determinada de
resina y de líquido se mezclan, en un lecho fijo, bombeando la disolución de forma
continua a través del lecho de resina; o bien como contactores continuos en con-

Salmuera  agotada-l
t

Agua de lavado -,

Resina regenerada

Rebosadero

Distribuidor de la alimentación

+ Agua blanda

Lecho de resina
de la celda de
ablandamiento

+Agua  dura

Eyector

Figura 1.6 Ablandador de agua Dorrco.
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Vapor de cabeza

Ei-nfriador  i n t e r m e d i o

Al imentac ión  1 II

Alimentación 2

23

~~~EbuIIidori n t e r m e d i o

e$$EbuIIidor  de colas

’ A Colas

Figura 1.7 Absorbedor complejo con ebullición

tracorriente. En general son preferibles los lechos fijos cuando se desean elevadas
purezas y recuperaciones; los procesos por cargas son ventajosos cuando las con-
diciones de equilibrio resultan muy favorables o hay que tratar suspensiones; la ope-
ración continua en contracorriente presenta una utilización más eficaz para la re-
generación de los productos químicos así como una geometría más compacta.

Uno de los métodos más interesantes para el intercambio de ion continuo en
contracorriente consiste en la utilización de las técnicas de lecho fluidizado para la
circulación continua de la resina. En la Fig. 1.6 se muestra el ablandador Dorrco.
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En el lecho fluidizado la fase sólida está suspendida en un líquido o en un gas. Por
tanto, el sólido se comporta como un fluido y se puede bombear, alimentar por gra-
vedad y manejarlo de una forma muy parecida a como si fuese un líquido. La re-
sina fluidizada desciende a través del ablandador por la parte derecha y después es
arrastrada por una disolución de salmuera  y transportada hasta el regenerador en
la parte izquierda.

Cada símbolo del equipo que se indica en la Tabla 1.1 corresponde a la con-
figuración más sencilla para la operación representada. Con frecuencia son posibles
y deseables versiones más complejas. Por ejemplo, una versión más compleja de un
absorbedor con ebullición, que corresponde a (5) en la Tabla 1.1, se muestra en la
Fig. 1.7. Este absorbedor con ebullición tiene dos alimentaciones, un enfriador in-
termedio, una corriente lateral, así como un ebullidor intermedio y otro de cola.
Existen procedimientos de diseño aceptables para tratar tales-situaciones  complejas.

1.3 Operaciones de separación por transferencia
de materia de interfase

La modificación del ambiente y las restricciones energéticas, que son una
fuente de desesperanza y frustración para los que se encuentran más cómodos con
la situación tradicional, constituyen una oportunidad y un reto para los ingenieros
químicos, que, por la naturaleza de su formación y orientación, están habituados
a los cambios tecnológicos. La destilación y la extracción son operaciones que uti-
lizan gran cantidad de energía, y la segunda de ellas requiere también la recupera-
ción o purificación del disolvente, así como’procedimientos de acondicionamiento
para cumplir las exigencias de la normativa ambiental. Como respuesta a las nece-
sidades de los cambios sociales y de las condiciones económicas, están surgiendo
nuevas tecnologías tanto en la industria química como en las demás actividades.
Por ejemplo, en la industria de máquinas-herramienta se está volviendo a los mé-
todos secos de recubrimiento electrostático con el fin de evitar la recuperación de
disolventes de pinturas y los problemas de contaminación; la industria del cloro-
álcali está desarrollando membranas electrolíticas para superar sus dificultades con
los vertidos de mercurio; los procesos basados en los principios de membrana y de
congelación se están desarrollando rápidamente y muestran ser considerablemente
más competitivos que la evaporación. Análogamente, la separación en fase líquida
de hidrocarburos aromáticos y parafínicos por adsorción surge como una alterna-
tiva a la extracción y a la destilación extractiva; o a la separación en fase gaseosa
de hidrocarburos de bajo peso molecular por adsorción, como una alternativa a la
destilación a baja temperatura; o la deshidratación de alcohol por permeación de
membrana en vez de la destilación, son todos ellos procesos en los que se ha de-
mostrado su viabilidad técnica y en los que cabe esperar que la instalación a gran es-
cala resulte económicamente favorable.
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Tabla 1.4 Operaciones de separación basadas en la transferencia de interfase

Operación básica
Estado de

la fase Método de separación
Agente de
separación Ejemplo industrial”

Difusión de
presión (1)

Difusión
gaseosa (2)

ósmosis inversa (3)

Permeación (4)

Diálisis (5)
Fraccionamiento
de espuma (6)

Separaciones
cromatográticas  (7)

Zona de fusión (8)
Difusión
térmica (9)

Electrolisis (10)

Electrodiálisis (ll)

Gas

Gas

Líquido

Gas o líquido

Líquido

Líquido

Gas o líquido

Sólido

Gas o líquido

Líquido

Líquido

Gradiente de presión inducido
por fuerza centrífuga

Flujo forzado a través de
barreras porosas

Gradiente de presión para vencer
la presión osmótica

Flujo forzado a través de una
membrana semipermeable

Diferencia de velocidad de difu-
sión a través de una membrana

Concentración selectiva de
especies en la interfase

Concentración selectiva en y
sobre sólidos

Zona líquida que se desplaza a
través de lingote metálico

Gradiente de concentración
inducido por temperatura

Campo eléctrico y membranas
Campo eléctrico y membranas
cargadas

Fuerza
centrífuga

Barrera
porosa

Membrana

Membrana

Membrana
Interfase de
espuma

Sólidos
Gradiente de
temperatura

Gradiente de
temperatura

Campo eléctri-
co y membranas
Membrana y
campo eléctrico

Separación de mezclas isotópicas,
Val.  7, p. 149

Separación de isótopos de uranio,
Val. 7, p. 110

Desalinización de agua,
VOI.  14, p. 347

Deshidratación de isopropanol,
Vol. 9, p. 284

Recuperación de sosa cáustica
ourificada  a nartir  del oroceso

14líquido  de rayón, Vol. ?, p.
Separaciones de enzimas y
colorantes, Val.  9, p. 896

Recuperación de mezclas de
disolventes en fase de vapor
Val.  5, p. 413

Purificación de germanio,
Vol. 22, p.  680

Separación de mezclas gaseosas
isotópicas, Val. 7, p.  138

Separación de hidrógeno y
deuterio, Val. 6, p.  895 P

Desahnización de agua, w

Vol. 7, p. 857 E
L

“Las citas se refieren a H. F. Mark, J. J. McKetta  y D. F. Othmer, Eds., Kirk-Othmer Encyclopedia  of Chemical Technology, 2’ed.,  John mQ
Wiley &  Sons, New York, 1969 0P

?
9.
2
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Las operaciones de separación más arriba descritas implican la creación o de-
sai>arición de una fase mediante la introducción de un AES o un AMS. El interés
sobre nuevos procesos con menor consumo de energía o de materias primas está
incentivando la investigación sobre nuevas técnicas para efectuar separaciones de
especies químicas contenidas en una sola fase sin la etapa energéticamente intensiva
de crear o introducir una nueva fase. Los métodos para conseguir estas separacio-
nes están basados en la aplicación de barreras o campos para dar lugar a que las
especies difundan con diferentes velocidades. En la Tabla 1.4 se resumen algunas
de estas operaciones.

Un importante ejemplo de la difusión de presión (1) lo constituye la actual com-
petencia a escala mundial para perfeccionar una centrífuga de bajo coste capaz de

. realizar a escala industrial la separación de los hexafluoruros gaseosos de z35U y
238U. Hasta la fecha tanto la autosuficiencia por lo que se refiere a la bomba ató-
mica y al desarrollo de la energía nuclear ha estado limitada a las principales po-
tencias, ya que los países no desarrollados carecen del dinero y de la base industrial
para construir las fabulosas plantas de difusión gaseosa (2), con un coste de varios
miles de millones de dólares, que actualmente se requieren para el enriquecimiento
de uranio. En estas plantas, tipificadas por la U.S. Oak Ridge Operation, el 235UFr,
y el 238UFs  se separan forzando una mezcla gaseosa de las dos especies a difundir
a través de masivas bancadas de barreras porosas de fluorocarbonos a través de las
cuales se establece un gradiente de presión.

Las separaciones de membrana consisten en la solubilidad selectiva en una del-
gada membrana polimérica de un componente de una mezcla y/o  la difusión selec-
tiva de dicho componente a través de la membrana. En las aplicaciones de la ós-
mosis inversa (3) que dan lugar a la recuperación de un disolvente que contiene so-
lutos disueltos, como en el caso de desalinización de aguas salobres o contamina-
das, es preciso aplicar una presión suficiente para vencer la presión osmótica y la
caída de presión que se genera a través de la membrana. En permeación (4),  los efec-
tos de la presión osmótica son despreciables y la corriente situada aguas arriba de
la membrana puede ser una mezcla gaseosa o líquida. A veces interviene una tran-
sición de fase, como ocurre en el proceso de deshidratación de isopropanol que se
muestra en la Fig. 1.8. También se han utilizado membranas de surfactante líquido
polimérico y de disolvente inmovilizado.

La diálisis (5) es una operación básica notablemente anterior a la permeacion
líquida y gaseosa. Membranas de diálisis fueron utilizadas por Graham en 1861
para separar coloides de cristaloides. Los primeros grandes dializadores industria-
les, para la recuperación de sosa cáustica en la industria del rayón, fueron instala-
dos en los Estados Unidos en los años 1930. Unidades industriales de diálisis para
la recuperación del ácido agotado contenido en los líquidos metalúrgicos se han uti-
lizado ampliamente a partir de 1958. En la diálisis se impide el flujo global de di-
solvente equilibrando la presión osmótica, y los solutos de bajo peso molecular se
recuperan por difusión preferencial a través de delgadas membranas con poros del
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Mezcla de carga
(fase líquida) (Isopropanol-agua)

I
Película

/ de polímero

Procesos de separación

1 /

baadld  o o ol

Fase  líquida~~$$f~  Fase de vapor

Figura 1.8 Diagrama de un proceso de permea-
ción  líquida. Las moléculas más permeables es-
tán representadas por círculos vacíos. Adamado

No permeante Permeato de [Ny  N. Li, R. BI  Long y E. J. Henley, “kfem-

(agua) (isopropanol) brane Separat ion Processes”.  Ind. Eng. Chem..
57 (3). 18 (1965)].

orden de lOe6 cm. Generalmente la difusión se favorece mediante la aplicación de
campos eléctricos.

En los métodos de separación por adsorción en burbujas el material superfi-
cialmente activo se recoge en las interfases de la solución y,  por tanto, se establece
un gradiente de concentración entre un soluto de la masa global y la capa superfi-
cial. Si la capa superficial (muy delgada) se puede recoger, se consigue una separa-
ción parcial del soluto a partir de la solución. La principal aplicación de este fenó-
meno es la flotación de minerales, donde las partículas sólidas emigran y se adhie-
ren a las burbujas ascendentes de gas, de forma que literalmente flotan sobre la so-
lución. Esta operación es esencialmente un sistema de tres fases.

El fraccionamiento de espuma (6) un método de separación por adsorción en
burbujas de dos fases, es un proceso en el que la actividad superficial, natural o
inducida por quelación, da lugar a que un soluto emigre hacia las burbujas ascen-
dentes y se separe así como una espuma. Dos plantas piloto gubernamentales han
sido construidas: una para la separación de metales radiactivos a partir de solucio-
nes y otra para la separación de detergentes de las aguas residuales. En soluciones
concentradas el enriquecimiento es pequeño y en soluciones diluidas resulta difícil
mantener la espuma. En la Fig. 1.9 se muestra un esquema del proceso.
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Cuando las separaciones cromatográficas  (7) operan por cargas, una parte de
la mezcla a separar se introduce por un extremo de la columna. Un fluido porta-
dor, libre de soluto, se introduce entonces de forma continua a través de la colum-
na dando lugar a que los solutos se separen en bandas o zonas. Algunas operacio-
nes industriales, tales como la recuperación de una mezcla de vapores de disolven-
tes y la adsorción de los hidrocarburos menos volátiles de las plantas de gas natural
o de gasolinas naturales, se han llevado a cabo a escala de planta piloto o de planta
semicomercial. Se han construido sistemas continuos en contracorriente siguiendo
los  principios básicos de diseño de las columnas de destilación.

La fusión pbr zonas (8) se basa en la distribución selectiva de las impurezas de
solutos entre las fases líquida y sólida con el fin de alcanzar una separación. Cien-
tos de metales se han refinado por esta técnica que, en su forma más sencilla, con-
siste en una zona fundida que se desplaza lentamente a través de un lingote debido

a un sistema móvil de calefacción o a la retirada de calor detrás del sistema cale-
factor, tal como se indica en la Fig. 1.10.

Gas
Espuma 4

Alimentación l iqu ida

dueto

Líqbido
residual

Figura 1.9 Columna de fraccionamiento de es-
p u m a .
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Movimiento de la zona
+

1 Anil los de calefacción/

Li
L

Interfase
de congelación

1 Anil los de calefacción 1~~~~~

,
Figura 1.10 Diagrama del refinado de zona.

Agua
% ~~~~~~~~  desalinizada ~~~~~~~~  “2,  ‘2

permeable
al catión t

0Cl-

f
Agua salada

Figura 1.11 Fundamento de la electrodiálisis.

Si el gradiente de temperatura se aplica a una solución homogénea, se pueden
establecer gradientes de concentración y provocar la difusión térmica (9). Aunque
no existen aplicaciones comerciales a gran escala de esta técnica, se ha utilizado
para favorecer la separación de isótopos de uranio en las cascadas de difusión
gaseosa.

El agua natural contiene una fracción de 0,000149  de átomos de deuterio. Cuan-
do el agua se descompone por electrolisis (lo)*  en hidrógeno y oxígeno, la concen-
tración de deuterio en el hidrógeno producido en el cátodo es menor que en el agua
que queda en la cuba. Hasta 1953, en que fue construida la Savannah River Plant,
este proceso fue la única fuente comercial de agua pesada.

En la Fig. 1.11 se muestra el principio de operación de una unidad de electro-
diáfisis (ll) multicompartimentada. Las membranas permeables al anión y al ca-
tión llevan una carga determinada, de forma que evitan la emigración de las espe-

* En este tratamiento se han excluido la electrolisis y las reacciones químicas en el ánodo y en el cátodo.
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cies de igual carga. En una versión comercial de la Fig. 1.11 habría varios cente-
nares de compartimentos en vez de tres, siendo necesaria la multicompartimenta-
ción con el fin de economizar energía eléctrica, ya que en los electrodos tienen lu-
gar reacciones electroquímicas.

1.4 Concepto de etapa de equilibrio

Las operaciones de transferencia de materia de interfase de la Tabla 1.4 son, inhe-
rentemente, operaciones de no equilibrio. Por tanto, el máximo grado de separa-
ción alcanzable  no se puede predecir a partir de las propiedades termodinámicas
de las especies. Sin embargo, para las operaciones de interfase de la Tabla 1.1, las

Líquido en equilibrio procedente de otra etapa

1

8

Sal ida de vapor en equi l ibr io

Al imentación de vapor rEtapa de equi l ibr io

B
Vapor en equi l ibr io  procedente

de otra etaoa I

Q

L’

galida  de fase líquida en equilibrio
*

I IT,.‘, p, v x,

L”

Salida de fase líquida ll en equilibrio
e

TI. ‘1,  P,“,  x,”

Calor hacia
(+) o desde (-)

la  etapa

Figura 1.12 Etapa de equilibrio representativa.
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fases se ponen en contacto en erupas.  Si se deja suficiente tiempo de contacto en la
etapa, las especies químicas se distribuirán entre las fases de acuerdo con las con-
sideraciones termodinámicas del equilibrio. Después de la subsiguiente separación
de las fases, se dice que se ha alcanzado un contacto de equilibrio.

El equipo industrial no siempre consta de etapas (tales como platos en una co-
lumna) que representan etapas de equilibrio. Con frecuencia en un solo contacto so-
lamente se alcanza una fracción del cambio desde las condiciones iniciales hasta el
estado de equilibrio. Sin embargo, el concepto de etapa de equilibrio ha mostrado
ser muy útil y es ampliamente utilizado en los procedimientos de diseño que calcu-
lan el número de etapas de equilibrio (también llamadas teóricas) que se requieren
para efectuar una deseada separación. Cuando se acopla con un rendimiento de eta-
pa basado en tasas de transferencia de materia, se puede emplear el número de eta-
pas de equilibrio para determinar el de etapas reales necesario.

En la Fig. 1.12 se muestra esquemáticamente una etapa de equilibrio represen-
tativa. Solamente hay cuatro corrientes de entrada y tres corrientes de salida, pero
el tratamiento puede ampliarse fácilmente para cualquier número de corrientes de
entrada-y salida. En las corrientes de entrada puede existir cualquier número de es-
pecies pero no han de existir reacciones químicas. Se puede transmitir calor hacia
o desde la etapa para regular su temperatura y las corrientes de entrada pueden es-
tar controladas por válvulas con el fin de regular la presión de la etapa. Se supone
que todas las fases a la salida están en equilibrio térmico y mecánico, de forma que

T,=T’,=Ty (1-l)
P”=P’,=Py (l-2)

donde T= temperatura, P = presión, y V  y L se refieren a la fase de vapor y a la
fase líquida, respectivamente, representándose las dos fases líquidas por los supe-
ríndices  1 y II. Las composiciones de las fases a la salida están en equilibrio y, por
tanto, relacionadas mediante las constantes termodinámicas del equilibrio.

Para el equilibrio líquido-vapor se define para cada especie i un llamado valor
K (o relación de equilibrio vapor-líquido), que viene dado por

K.&
Xi (l-3)

siendo y = fracción molar en la fase de vapor y x = fracción molar en la fase líqui-
da. En la Fig. 1.12 existen dos valores K, uno para cada fase líquida en equilibrio
con la única fase de vapor. Por tanto

K!=&
’ xf

K!‘=yi
’ x!’ (l-5)
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Para el equilibrio líquido-líquido se define un coefìciente  de distribución KD (o
relación de equilibrio líquido-líquido) para cada especie por

Tal como se estudia en los Capítulos 4 y 5, estas relaciones de equilibrio son fun-
ciones de la temperatura, de la presión y de las composiciones de las fases.

Cuando solamente se transfiere un pequeño número de especies entre las fases,
las composiciones de las fases en equilibrio se pueden representar gráficamente en
diagramas de dos dimensiones. A tales diagramas de equilibrio se pueden aplicar
directamente procedimientos de diseño mediante construcciones gráficas sin nece-
sidad de recurrir a las relaciones de equilibrio. Por otra parte, los procedimientos
de diseño se formulan también en función de relaciones de equilibrio, que habitual-
mente se expresan mediante ecuaciones analíticas adecuadas para el uso de calcu-
ladoras digitales.

En las operaciones de separación vapor-líquido, un índice de la separabilidad
relativa de dos especies químicas i y j viene dado por la volatilidad relativa CY que
se define como la relación de sus valores K.

El número de etapas teóricas que se requiere para separar dos especies hasta un
deseado grado depende grandemente de este índice. Cuanto mayor es el alejamien-
to de la volatilidad relativa con respecto del valor unidad, menor es el número de
etapas de equilibrio que se requieren para un determinado grado de separación.

Para las operaciones de separación líquido-líquido se puede definir un índice
análogo, denominado selectividad relativa B, definido como la relación de los coe-
ficientes de distribución.

Aunque tanto cr,  como fiu  varían con la temperatura, la presión y las composicio-
nes de las fases, en muchos procedimientos de diseño aproximado se admite que
estos índices son constantes para un determinado problema de separación.

1.5 Acoplamiento de etapas múltiples

Cuando se requiere más de una etapa para la deseada separación de las especies,
se pueden utilizar distintos acoplamientos de etapas múltiples. Si solamente inter-
vienen dos fases generalmente es preferible la disposición delflujo  en contracorrien-
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te, que se ha representado para muchas de las operaciones de la Tabla 1.1, en vez
del flujo en corrientes paralelas, el flujo  cruzado, u otras formas de acoplamiento,
debido a que el flujo en contracorriente conduce generalmente a un mayor grado
de eficacia de separación para un número de etapas dado. Esto se ilustra mediante
el siguiente ejemplo de extracción líquido-líquido.

Ejemplo 1 .l El etilenglicol se puede deshidratar catalíticamente a p-dioxano (un diéter  cí-
chco)según  la reacción 2HOCH2CH2H0  -H2CCH20CH2CH20+  H20. El agua y el p-dioxano
t i enen  pun tos  de  ebu l l i c ión  de  100°C y  lOl,l”C,  respect ivamente,  y  no se  pueden separar  por
destilación. Sin embargo, la extracción líquido-líquido a 25°C (298,15  K), utilizando bence-
no como disolvente ,  resul ta  razonablemente  efícaz.  Supóngase  que  4  536  kg/h (10  000  lb/h)
de una disolución del 25% de p-dioxano en agua han de separarse de forma continua utili-
zando  6  804  kg/h (15  000  lb/h)  de  benceno puro .  Suponiendo que  e l  benceno y  e l  agua  son
mutuamente inmiscibles,  determínese el  efecto del  número y acoplamiento de las  etapas so-
bre el  procentaje  de p-dioxano que se extrae.  El  diagrama de f lujo se  muestra  en la  Fig.  1 .13.

Eti lengl icol Reactor
Agua. p-dioxano

(Mezcla r ica
en p-dioxano/

benceno)

Refinado
(Mezcla r ica

en agua)

Figura 1.13 Diagrama de flujo para el Ejemplo 1.1.

Solución. Puesto  que e l  benceno y  e l  agua son mutuamente  insolubles ,  resul ta  más  con-
veniente  def in i r  e l  coef ic iente  de  dis t r ibución para  e l  p-dioxano en función de las  re laciones
de masa, X,‘=  masa de dioxano/masa de benceno y A’?=  masa de dioxano/masa de agua,
en vez de ut i l izar  relaciones de fracciones molares como en ( l -6)

K’,  =X:/X;’ (l-9)

Puesto que el  p-dioxano es  la  única especie  que se  t ransf iere  entre  las  fases ,  suprimiremos el
subíndice i. Por otra parte, tomaremos 1 = B  para la fase bencénica y II = W para la fase
acuosa. Según  los  da tos  de  equ i l ib r io  de  Bernd t  y  Lynch,6  KD  varía desde aproximadamente
1,O  hasta 1,4,  dentro del intervalo de concentración que interesa. Para los fines de este ejem-
plo  suponemos  un  va lor  cons tan te  de  1,2.

(a) Una sola etapa de equilibrio. Para una sola etapa de equilibrio, tal como se re-
presenta en la Fig. 1.14, un balance de materia al dioxano conduce a

( l -10)
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Figura  1.14 Acoplamiento de simple etapa y múltiple etapa. (a) Acoplamiento de simple etapa. (b)(d)
Acoplamiento de dos etapas. (6) Corrientes paralelas. (c) Corrientes cruzadas. (d) Contracorriente.
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donde  W  y  B representan las  velocidades  de  f lu jo  de  masa del  benceno y  del  agua,  respect i -
vamente .  Suponiendo que  las  cor r ien tes  de  sa l ida  es tán  en  equi l ibr io ,

K;,=  X:lXY (l-l 1)

Apl icando en  la  ecuación  ( l -10)  e l  va lor  de  X,”  deducido  de  ( l -1  1) ,  despe jando entonces  XI”
y dividiendo numerador  y  denominador  por  W, r e s u l t a

,w=X~+(B/w)xj:
I

ItE
(I-12)

donde E es el factor de extracción BKb/W.  El porcentaje de extracción de p-dioxano es
100(X  o- x 7)/X  T.

Para este ejemplo,  Xu=  2 500/7  500 = 1/3, X0=  0, y E = (15 OOO)( 1,2)/(7 500)  = 2,4.  A
partir de (l-12),  X1  = 0,098O  kg de p-dioxano/kg  de agua, y el porcentaje de extracción es
70,60.  A partir de (l-ll), X,“=  0,1176.

LEn  qué grado puede aumentarse  la  extracción de p-dioxano añadiendo etapas  adicio-
nales dispuestas en corrientes paralelas, en corrientes cruzadas y en contracorriente?

En la  Fig .  1 .14 se  muest ra  una cascada de  dos  e tapas .  Ut i l izando la  notación adecuada,
se  puede apl icar  (1-2)  a  una cualquiera  de  las  e tapas .  En general ,

xw _ xm+<s/w,xl,
<>“I  - 1  +(SKD/W)

(l-13)

donde S  es  e l  peso  de  benceno B que entra  en la  etapa a  la  que se apl ica el  balance de mater ia .

(b) Disposición en corrientes paralelas. Si  se  añade  una  segunda  e tapa  de  equi l i -
brio con un acoplamiento en corr ientes  paralelas ,  e l  cálculo de la  pr imera etapa queda como
en la  par te  (a) .  Con referencia  a  la  Fig.  1 .14,  se  encuentra  que el  cálculo de la  segunda etapa
está basado en Xl=  0,1176,  Xrw=  0,0980, S/W = B/W = 2 y SKYW = BKf>/W  = 2,4.  Según
(l-13),  X2=  0,1176.  Pero este valor es idéntico a X!.  Por tanto, no hay extracción adicional
de p-dioxano en la  segunda e tapa.  Además,  con independencia  del  número de e tapas  de  equi-
l ibr io  en corr ientes  parale las ,  e l  porcentaje  de  extracción de p-dioxano se  mant iene en 70,60%,
e l  va lor  cor respondien te  a  una  so la  e tapa  de  equi l ib r io .

(c) Disposición en corrientes cruzadas Iguales cantidades de disolvente en cada
etapa.  Para  la  disposic ión de f lujo  en corr ientes  cruzadas ,  toda la  fase  acuosa c i rcula  a  t ravés
de las  e tapas .  Sin  embargo,  la  a l imentación to ta l  de  benceno se  d ivide  enviando porciones
iguales a cada etapa, tal como se indica en la Fig. 1.14. Por tanto , gara cada etapa,
S= B/2  = 7 500 en (l-13). Para la primera etapa, con X!=  1/3, X, = 0, S/W=  1  y
SKf/ W = 1,2,  la ecuación (l-  13) da Xl=  0,15  15. Para la segunda etapa X yresulta  ser 0,0689.
Por tanto, el porcentaje global de extracción de p-dioxano es 79,34.  En general, para N eta-
pas  con corr ientes  c ruzadas  y  la  a l imentac ión  to ta1  de  d iso lvente  igualmente  d iv id ida  ent re
las etapas, las sucesivas combinaciones de (l-13) con Xi  = 0 en todas ellas, conduce a la
ecuación

XY
xN = (1 + E/N)N (l-14)
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donde  E/N es el  factor  de extracción efect ivo para cada etapa de corr ientes cruzadas.  El  por-
centa je  to ta l  de  extracción de  p-dioxano es  lOO( WY- X3/X!  En la  Fig .  1 .15 se  representan
los  valores  del  porcenta je  de  extracción para  valores  de  XE calculados  a  par t i r  de  (1-14)  has-
ta cinco etapas de equilibrio. El límite de (1-14) cuando N - 00 es

/y-y-  XY
exp(E)

(I-15)

Con E = 2,4,  e l  va lor  ca lculado de  Xz  es  0,0302,  que corresponde a  una extracción tota l  del
90,93%  de p-dioxano desde el agua al benceno. IJn  mayor grado de extracción que éste SO-
lamente  se  podría  a lcanzar  aumentando la  velocidad de f lujo  de benceno.

9 9 . 9

9 9 . 8

9 9 . 5

9 9 -

Flujo en corr ientes cruzadas -

Flujo en corr ientes paralelas

-

-

-

1 2 3 4 5

Número de etapas de equilibrio

Figura  1 .15 Efecto del acoplamiento de múltiple etapa sobre la eficacia de extracción.
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(d) Disposición en contracorriente. Para  la  d i spos ic ión  de  f lu jo  en  cont racor r ien te
que se muestra en la  Fig.  1.14,  la  al imentación dioxano-agua entra en la  primera etapa,  mien-
tras que todo el benceno entra en la etapa final. Las fases circulan de una etapa a otra en
sent ido  cont rar io .  Con es ta  d ispos ic ión  no  es  pos ib le  ap l icar  d i rec tamente  (1-13)  a  una  e tapa
a la vez. Por ejemplo, para calcular XI”  se requiere el valor de X!,  pero inicialmente X?  no
se conoce .  Es ta  d i f icul tad  se  supera  combinando las  s iguientes  ecuaciones  de  e tapa  para  e l i -
minar XI”  y XZ

,w=X’>+uwvX~
I l+E

xy =xY+uw)xo
l+E

Despejando  Xz  se  ob t iene  la  s igu ien te  re lac ión  para  las  dos  e tapas  de  equi l ib r io  en  cont ra -
corr iente  con XU=  0 :

(I-19)

Con X0=  1/3 y E = 2,4,  (1-19) conduce a X*w=  0,0364,  que corresponde a un 89,08% de ex-
tracción total de p-dioxano. De una forma general, para N etapas de equilibrio en contra-
corr iente ,  combinaciones s imilares  de ecuaciones de etapa con X,“=  0  conducen a  la  ecuación

(I-20)

En la  Fig .  1 .15 se  representan valores  del  porcenta je  de  ext racción global  has ta  c inco e tapas
de equilibrio, para las cuales se alcanza una extracción de p-dioxano superior al 99%. El Ií-
mite  de (l-20) cuando N - 00 depende de E en la siguiente forma

X,W=O,IIEIP (1-21)

Xl=(l-E)X:,  EsI (I-22)

Para este ejemplo, con E = 2,4  y un número infinito de etapas de equilibrio para una dispo-
sic ión de  f lu jo  en  contracorr iente  se  puede conseguir  una  separación completa  del  p-dioxano.
Esto  no  puede  obtenerse  para  una  d ispos ic ión  del  f lu jo  con corr ientes  cruzadas .  Para  va lores
muy pequeños de E, (1-15) conduce a valores de X!  próximos a los calculados a partir de
(l-22). En este caso, el flujo en contracorriente puede no ser significativamente más eficaz
que e l  f lu jo  en corr ientes  cruzadas .  Sin  embargo,  en  las  apl icaciones  práct icas ,  los  d isolven-
tes  y  su proporción se  seleccionan ordinar iamente para  obtener  un factor  de extracción ma-
yor que la unidad. Por tanto, tal como se resume en la Fig. 1.15, la utilización de un aco-
plamiento de flujo en contracorriente es claramente ventajoso y puede conducir a un alto
grado de  separac ión .
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1.6 Criterios de propiedades físicas
para la selección del separador

Un problema de separación industrial puede estar definido en función de la alimen-
tación del proceso y de las especificaciones de los productos deseados. En la Fig.
1.16 se presenta un ejemplo adaptado de Hendry y Hughes,’ basado en un proceso
de separación para una planta de procesado de butadieno.

Para los separadores que obtienen dos productos, el número mínimo de sepa-
radores que se requieren es igual a uno menos que el número de productos. Sin em-
bargo, pueden necesitarse separadores adicionales si se introducen agentes materia-
les de separación, que posteriormente han de separarse, y/o  se forman mezclas mul-
ticomponentes de productos.

Al efectuar una selección preliminar de tos  tipos de separadores posibles, nues-
tra experiencia nos indica que las operaciones marcadas con una a en la Tabla 1.1
deben de tener una preferencia inicial, a no ser que se conozcan otras operaciones
de separación más atractivas. Para comparar las operaciones preferidas se pueden
encontrar ciertas propiedades físicas tabuladas en manuales y otras referencias úti-
les,“.9,10,11.1’.13 Estas propiedades incluyen las de las especies puras (temperatura nor-
mal de ebullición, punto crítico, densidad del líquido, punto de fusión y presión de
vapor), así como aquéllas  en las que intervienen las especies y un disolvente u otro
AMS (difusividad del líquido, solubilidad del gas y solubilidad del líquido). Por
otra parte, si se ha de operar a temperaturas elevadas son importantes los datos
sobre estabilidad térmica.

Propano,  99% de recuperación

n-Butano, 96% de recuperación
*

Alimentación, 37,8”C,  1.03 MPa
*

Especie mal-kg/h

Proceso de
separación

Propano
n-Butano
Buteno-l

Mezcla de butenos,  95% de recuperación
w

trans-Buteno-2
cis-Buteno-2
n-Pentano

n-Pentano, 98% de recuperación

Figura  1.16 Problema típico de separación [Adaptado de J. E. Hendry y R. E. Hughes, Chem.  Eng
Progr.. 68 (ó), 71-76 (19731.
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Tabla 1.5 Ciertas propiedades físicas de algunos hidrocarburos ligeros

Volatilidad relativa
Punto normal aproximada

Especie de ebullición, Temperatura Presión a 0,101 MPa
“C crítica, OC crítica, MPa (1 atm)

Propano -42.1 %.7 4.17 4.4
Buteno-l -6.3 146.4 3.94
n-Butano

1.25
-0.5 152.0 3.73

trans-Buteno-2
1.055

0.9 155.4 4.12
cis-Buteno-2

1.11
3.7 161.4 4.02n-Pentano 36.1 1%.3 3.31 3.2

10
8

6
5
4

3

2

1 I
'1.01 1.02 1 03 1.04 1.06 1.1 1.2 1.3 1.4 1.6 1.82.0 3 4 5 6 8 1 0

Volatilidad relativa (alfa)

Figura 1.17 Volatilidad relativa aproximada de mezclas binarias de hidrocarburos a una atmósfera. [Re-
producido, con autorización, de F. W. Melpolder y C. E. Headington, Ind.  Eng. Chem., 39,763-766  (1974)]

A modo de ejemplo, en la Tabla 1.5 se relacionan ciertas propiedades físicas
de los componentes. Las especies se relacionan siguiendo el orden creciente de la
temperatura normal de ebullición. Debido a que estos componentes son esencial-
mente no polares y semejantes en tamaño y forma, las temperaturas normales de
ebullición son unos índices razonables de las diferencias de volatilidad. En este caso
se puede aplicar la Fig. 1.17, tomada de Melpolder y Headington14, para obtener
volatilidades relativas aproximadas de las especies adyacentes de la Tabla 1.5. Es-
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tos valores se incluyen en la Tabla 1.5, e indican que, mientras el propano y el n-pen-
tano son fáciles de separar de la mezcla por destilación ordinaria, la separación del
n-butano de los butenos  sería extraordinariamente difícil por este método. Como
un ejemplo adicional señalaremos que la separación industrial del etilbenceno y el
p-xileno, con una diferencia de 2,l”C  en sus temperaturas normales de ebullición y
una volatilidad relativa de 1,06, se realiza por destilación pero se necesitan 350 pla-
tos distribuidos en tres columnas.‘5

1.7 Otros factores en la selección del separador

Cuando los criterios de propiedades físicas indican que la destilación ordinaria re-
sultará diticil,  es preciso considerar otros medios de separación. La elección final
estará determinada por factores tales como:

1. Diseño de ingeniería y desarrollo. Si la operación es una de las ya establecidas,
se puede adquirir el equipo de diseño mecánico estándar. La diferencia de costes
entre un separador convencional que utiliza equipo auxiliar normalizado y un
separador no convencional que requiere desarrollo y ensayo puede ser excesiva,

2. Costes tijas. Los costes fijos comprenden los costes del equipo y su instalación.
Los costes del equipo dependen grandemente de la complejidad geométrica, de
los materiales de construcción y de las condiciones de operación que ha de so-
portar. El último factor es favorable para los separadores que operan en condi-
ciones ambientales. Cuando se comparan diversos tipos de separadores es pre-
ciso incluir los costes del equipo auxiliar (p. e., bombas, compresores, cambia-
dores de calor, etc.). Generalmente se necesitará un separador adicional y su equi-
po auxiliar para recuperar un AMS.

3. Costes de operación. Diferentes tipos de separadores tienen distintos costes de
servicios, mano de obra, mantenimiento, depreciación y control de calidad. Si
se necesita un AMS, no será posible recuperar el 100% de esta substancia y se
generarán costes de reposición. El coste de las materias primas es con frecuencia
la principal partida de los gastos de operación, Por tanto, es imperativo que el
separador sea capaz de operar de acuerdo con la eficacia del diseño.

4. Operabilidad. Aunque no existen criterios distintivos para lo que constituye el
diseño de un separador operable o no operable, la experiencia y el criterio de
los ingenieros y operadores de planta debe tenerse muy en cuenta. Comprensi-
blemente, hay una fuerte resistencia frente al empleo del diseño mecánico no ha-
bitual, de equipo que ha de girar a elevada velocidad, de construcción frágil o
que es de difícil mantenimiento. Por otra parte, la operación con fases gaseosas
o líquidas es generalmente preferible a sólidos o suspensiones.
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5. Seguridad. Cada vez es más frecuente conducir la valoración cuantitativa de los
riesgos del proceso mediante las formas y efectos de los fallos, árbol de fallos,
u otras alternativas analíticas. Por tanto, la probabilidad de un accidente, con
la correspondiente pérdida potencial, es un factor de coste que, aunque proba-
bilístico, deberá de tenerse en cuenta. Por ejemplo, la destilación a vacío de mez-
clas altamente combustibles, implica un riesgo al que deberá de asignarse una
cantidad en dólares. Si el riesgo es elevado, deberá de evitarse tal operación.

6. Factores ambientales y sociales. La visión de la ingeniería no debe de contem-
plar solamente las normas actuales sino que debe de anticiparse al futuro. Plan-
tas diseñadas para utilizar sistemas de refrigeración basados en agua de pozos,
en áreas con gran descenso del nivel freático, son una incitación al desastre eco-
nómico y social no solamente para la planta en particular sino también para la
estructura de nuestro sistema de libre empresa. Lo más barato no es necesaria-
mente lo mejor a largo plazo.

1.8 Síntesis de secuencias de separación

Consideremos el problema de separación de la Fig. 1.18, que está adaptado de Hea-
ven.16  Se han de recuperar tres productos esencialmente puros y un producto bina-
rio (pentanos). La Tabla 1.6 es una lista de las cinco especies ordenadas según la
creciente temperatura normal de ebullición. Se incluyen también, obtenidas a partir
de la Fig. 1.17, las correspondientes volatilidades relativas aproximadas, a 1 atm,

Propano,  98% de recuperación
+

1

1
Isobutano, 98% de recuperación

*

Alimentación, 37.8”C.  1.72 MPa  1

Especie mol-kg/h-

Propano (C,) 45.4
Isobutano (ic,) 136.1
n-Butano fnC,) 226.8
Isopentano (iC,) 181.4
n-Pentano cnC5j 317.5

907.2

Proceso de
separación

n-Butano, 98% de recuperación
w

I Pentanos, 98% de recuperación

Figura  1.18 Problema de separación de parafinas. [Adaptado de D. L. Heaven, M. S. Thesis (1969).]
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Tabla 1.6 Ciertas propiedades físicas de algunos hidrocarburos parafinicos

Especie
Punto normal de Volatilidad relativa aproximada a

ebullición, OC 1 atm (0,103 MPa)

Propano
Isobutano
n-Butano
Isopentano
n-Pentano

-42.1
-11.7 3 .6
-0.5 1.5
2 7 . 8 2 .8

36. I

w
iC,, nC, nc.4

C.

-P-o-f 1 Lic,, nC

iC,, nC nC.3 iC,

Figura 1.19 Secuencias de separación.

para las especies de puntos de ebullición adyacentes. Por lo menos son necesarios
tres separadores de dos productos para obtener los cuatro productos. Puesto que
ninguna de las volatilidades relativas son próximas a la unidad, la destilación or-
dinaria es probablemente el método más económico para efectuar las separaciones.
Tal como se indica en los diagramas de bloques de la Fig. 1.19, son posibles tres
secuencias diferentes de tres columnas de destilación, siendo necesario seleccionar
una de ellas.
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1 -Buteno

Alimentación

-4
Destilación

J n-Butano
trans-Buteno

&-Buteno
n-Pentano

l Destilación

n-Butano

l Destilación

f

extractiva

n-Pentano -+

3utenos mezclados

rrans-Buteno-2

_ Destilación

A M S

Figura 1.20 Secuencia de separación industrial.

Para el problema máS  difícil de separación correspondiente a la Fig. 1.16 se
supone que el n-pentano se puede separar por destilación ordinaria, pero para otras
separaciones es preciso considerar tanto la destilación ordinaria como la destila-
ción extractiva con furfural  y agua como un AMS. Por tanto, son posibles 227 se-
cuencias diferentes de separadores suponiendo que, cuando se utiliza un AMS, éste
se separará por destilación ordinaria inmediatamente después del separador en el
que el 4MS se ha introducido. En la Fig. 1.20 se muestra una secuencia industrial
para el problema de la Fig. 1.16, y corresponde a una de las cinco secuencias, ge-
neradas mediante un programa de ordenador, que presentan costes muy próximos.

Se dispone de procedimientos sistemáticos para la síntesis de las secuencias de
separación más económicas, que no requieren el diseño detallado de todas las con-
figuraciones posibles. La base teórica de estos procedimientos se trata en el Capí-
tulo 14.
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1.9 Separadores basados en el contacto continuo
de las fases

Los grandes separadores de la industria química son principalmente unidades de
platos o etapas discretas. Sin embargo, en equipo de pequeño tamaño, una forma
frecuente consiste en una columna vertical que contiene un lecho fijo que es moja-
do por una fase líquida descendente y que de forma continua contacta con la otra
fase ascendente, tal como se indica en la Fig. 1.21. Tal como se describe en el Ca-
pítulo 2, se han desarrollado rellenos que proporcionan grandes áreas interfaciales
para lograr un eficaz contacto de las fases.

El equipo que opera con contacto continuo de las fases no puede ser correc-
tamente representado como un conjunto de etapas de equilibrio, sino que los pro-
cedimientos de diseño están generalmente basados en las velocidades de transferen-
cia de materia que se integran para la altura de la fase que contacta. Dos suposi-
ciones clave que simplifican los cálculos de diseño son: (1) flujo de émbolo en cada
fase (es decir, ausencia de gradientes radiales de velocidad, temperatura y compo-
sición en los flujos globales) y (2) que la difusión axial, tanto de energía calorífica
como de materia, es despreciable (es decir, que el mecanismo de transporte predo-
minante en la dirección axial corresponde al flujo global). En algunos casos resulta

.;I1 (AMS)

V(alimentación)

Figura 1.21 Absorbedor de columna de relleno.
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conveniente determinar la altura equivalente a una etapa teórica. En el Capítulo
16 se presentan procedimientos detallados de diseño para el equipo de contacto
continuo.
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Problemas

1 .1 En Hydrocurbon  Processing,  54 (ll), 97-222 (1975),  se presentan diagramas de flujo y
descripciones para un gran número de procesos petroquímicos. Indíquense las opera-
ciones de separación de la Tabla 1.1 que se han de utilizar para cada uno de los si-
guientes procesos:

(a) Acroleína
(b) Ácido acrílico
(c) Acrilonitrilo (procesos Sohio)
(d) Amoníaco (M. W. Kellog Co.)
(e) Clorometanos
(f)  Creso1
(g) Ciclohexano
(h) Etanolaminas (Scientific Design Co.)
(i) Etilbenceno (Alkar)
(j) Etileno (C-E Lummus)
(k) Isopreno
(1) Poliestireno (Cosden)
(m) Estireno (Union  Carbide-Cosden-Badger)
(n) Purificación de ácido tereftálico
(0) Acetato de vinilo (Bayer AG)
(p)  p-Xileno

1.2 Selecciónese una operación de separación de la Tabla 1.1 y estúdiese el ejemplo in-
dustrial de la referencia citada. Descríbase después un método alternativo de separa-
ción basado en una operación diferente de la Tabla 1.1 que podría utilizarse en lugar
del seleccionado y compárense sobre la base de:

(a) Coste del equipo
(b) Consumo de energía
(c) Potencial de contaminación

(Por ejemplo, con referencia a la fila 6 de la Tabla 1.1, hay que describir un pro-
ceso de separación basado en una operación distinta de la absorción con etanolamina
para separar el dióxido de carbono de los productos de combustión)

1.3 En la manufactura del caucho sintético se obtiene una fracción cérea, de bajo peso
molecular, como un subproducto que se forma en disolución del disolvente de reac-
ción, que es heptano normal. El subproducto tiene una volatilidad despreciable. Indí-
quese cuál de las siguientes operaciones de separación podría resultar adecuada para
la recuperación del disolvente y por qué razón. Indíquese por qué las demás no son
adecuadas.

(a) Destilación
(b) Evaporación
(c) Filtración

1.4 Considérese la separación de A de una mezcla con B. En la Tabla 1.1 se hace referen-
cia a la extracción líquido-líquido (ll) con un solo disolvente, que disuelve preferen-
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temente  al disolvente B. LEn  qué condiciones habría de considerarse el empleo de dos
disolventes diferentes? (12).

La Fig. 1.7 representa un absorbedor complejo con ebullición. Dar razones posibles,
en una forma concisa, para el uso de:

(a) Absorbente en vez de reflujo
(b) Localizaciones de la alimentación en dos etapas diferentes
(c) Un ebullidor intermedio
(d) Un enfriador intermedio

Discutir las similitudes y diferencias entre las siguientes operaciones que figuran en la
Tabla 1.1: vaporización de flash, condensación parcial y evaporación.

Discútanse las semejanzas y diferencias entre las siguientes operaciones que se rela-
cionan en la Tabla 1.1: destilación, destilación extractiva, absorción con ebullición,
stripping con reflujo y destilación azeotrópica.

Compárense las ventajas e inconvenientes de efectuar separaciones utilizando un AES,
un AMS, un AES  y AMS combinados, y reducción de presión.

Una solución acuosa de ácido acético que contiene 6,0 mol-g de ácido por litro ha de
extraerse con cloroformo a 25°C para recuperar el ácido de las impurezas presentes
en el agua que son insolubles en cloroformo. El cloroformo y el agua son esencial-
mente inmiscibles.

Si 10 litros de solución se extraen a 25”C,  calcúlese el porcentaje de recuperación
de ácido que se obtiene con 10 litros de cloroformo en las siguientes condiciones:

(a) Utilizando la cantidad total de disolvente en una sola etapa discontinua de
extracción.

(b) Utilizando tres extracciones discontinuas con un tercio del total de disolvente en
cada una de las tres extracciones.

(c) Utilizando tres extracciones discontinuas con 5 litros de disolvente en la primera,
3 litros en la segunda y 2 litros en la tercera.

A continuación se dan los datos de equilibrio para el sistema a 25°C en función
de un coeficiente de distribución Kí5,  siendo KB = AdAc; AC = concentración de ácido
acético en agua, mol-g/litro, y AB = concentración de ácido acético en cloroformo,
mol-g/litro:

Ae K’;,
3.0 2.40
2.5 2.60
2.0 2.80
1.5 3.20
1.0 3.80
0 .7 4.45

1.10 (a) Cuando se lavan tejidos con agua, jsería más eficaz dividir el agua y lavar varias
veces o utilizar todo el agua en un solo lavado? Explíquese.
(b) Idéese una máquina de lavado que conduzca al ciclo de lavado más eficaz para
una cantidad de agua dada.
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1 .11 En el proceso CCD de cuatro tanques que se representa más abajo, 100 mg de A y
100 mg de B, inicialmente disueltos en 100 ml de disolución acuosa, se adicionan a
100 ml  de  d iso lvente  orgánico  en  e l  tanque  1 ,  s iguiendo una  ser ie  de  e tapas  de  t rans-
ferencia y de equil ibrio entre fases para separar  A de B.

(a) iCuáles  son los  coef ic ientes  de  dis t r ibución para  A y B s i  la  fase  orgánica  se  toma
como fase I?

(b)  iCuál  es  la  se lec t iv idad re la t iva  de  A con respecto  a  B?
(c) Compárese la separación alcanzada con la que se obtiene en una sola etapa dis-

con t inua  de  equ i l ib r io .
(d) ¿Por qué el proceso de la figura no es una verdadera operación en contracorrien-

te?iPodría  ser ventajoso? [O. Post y L. C. Craig, Anal. Chem., 35, 641 (1963)].

Orgánica

A c u o s a

Orghka

A c u o s a

Orgánica

Acuosa

Orgánica

A c u o s a

Orgánica

A c u o s a

Orgánica

A c u o s a

Orgánica

A c u o s a

Tanque 1

n
1OOA
1009

Original

Equilibración 1

Tanque 2

Transferencia

Equilibración 2

Tanque 3

Transferencia

m H m Tanque  4 E q u i l i b r a c i ó n  3

m m m M T r a n s f e r e n c i a

Figura 1.22 Proceso  de dis t r ibuc ión  en  cont racor r ien te  en  cuatro  tanques  (CCD) p a r a  l a  s e p a r a c i ó n
de las substancias A y 9.
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Orgánica

A c u o s a 129.6 Bjj 2.5 BI1 14.8 B 1

Figura 1.22. Continuación.

1.12 Una disolución acuosa del 20% en peso de nitrato de uranilo (NU) se trata con TBP
para separar el 90% de nitrato de uranilo.  Todas las operaciones se realizan por con-
tactos discontinuos de equilibrio. Suponiendo que el agua y el TBP son mutuamente
insolubles , jcuánto  TBP se requiere para 100 g de disolución si en el equilibrio
(g NU/g TBP) = 5,5(g  NU/g HzO)  y:

(a) todo el TBP se utiliza de una sola vez?
(b) se utiliza la mitad en cada una de dos etapas consecutivas?
(c) se utilizan dos etapas en contracorriente?
(d) se utiliza un número infinito de etapas en corrientes cruzadas?
(e) se utiliza un número infinito de etapas en contracorriente?

1.13 El nitrato de uranilo  (NU) contenido en 2 kg de una disolución acuosa del 20% en
peso ha de extraerse con 500 g de fosfato de tributilo. Utilizando los datos de equili-
brio del Problema 1.12, calcúlense y compárense los porcentajes de recuperación para
los siguientes procedimientos alternativos:

(a) una etapa discontinua de extracción
(b) tres extracciones discontinuas utilizando una tercera parte de disolvente en cada

carga (el disolvente se retira después de contactar toda la fase de NU)
(c) extracción en dos etapas en corrientes paralelas
(d) extracción en tres etapas en contracorriente
(e) extracción en contracorriente con un número infinito de etapas
(f)  extracción en corrientes cruzadas con un número infinito de etapas

1.14 Mil kilogramos de una disolución del 30% de dioxano en agua se tratan con benceno
a 25°C para separar el 95% del dioxano. El benceno está exento de dioxano y se pue-
den utilizar los datos del Ejemplo 1.1. Calcúlese el disolvente que se requiere para:

(a) una sola extracción discontinua
(b) dos etapas en corrientes cruzadas utilizando cantidades iguales de benceno
(c) dos etapas en contracorriente
(d) un número infinito de etapas en corrientes cruzadas
(e) un número infinito de etapas en contracorriente

1.15 Se utiliza cloroformo para extraer ácido benzoico contenido en una corriente efluente
de agua residual. El ácido benzoico está presente en una concentración de 0,05  mol-
g/Iitro en el efluente, que se descarga a razón de 1 000 litros/hora. El coeficiente de
distribución del ácido benzoico para las condiciones del proceso viene dado por

C'=K"DC", siendo Kz> = 4,2
Y

Cr = concentración molar del soluto en el disolvente
Cr’ = concentración molar del soluto en el agua
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Puede suponerse que el cloroformo y el agua son inmiscibles.
Si se utilizan 500 litro&  de cloroformo, compárese la fracción de ácido benzoi-

co separado en los siguientes casos:

(a) un solo contacto de equilibrio
(b) tres contactos en corrientes cruzadas con porciones iguales de cloroformo
(c) tres contactos en contracorrientes

1.16 El coeficiente de distribución del etanol (E) entre el agua (IV)  y un éster (5) es aproxi-
madamente = (mol Yc de E en S)/(mol % de E en IV) = x1/x”  a 20°C. Una disolución
de 10 mol 9%  de E en W se extrae con S para recuperar el etanol. Compárense las se-
paraciones que se obtienen en contracorriente, corrientes paralelas y corrientes cruza-
das (con cantidades iguales de disolvente en cada etapa) para relaciones de alimenta-
ción de S a W de 0,5, 5 y 50 para una, dos, tres e infinitas etapas. Supóngase que el
agua y el éster son ínmiscibles.

Repítanse los calculos  suponiendo que los datos de equilibrio están representa-
dos por la ecuación x’ = (2x’r)/( 1 + x”).

1.17 Antes de licuarlo, el aire se seca poniéndolo en contacto con gel de sílice como adsor-
bente. El aire entra en el secadero con 0,003 kg de agua/kg de aire seco y ha de se-
carse hasta un contenido mínimo de agua de 0,0005  kg/kg de aire seco. Utilizando
los datos de equilibrio que se indican más abajo, calcúlese los kg de gel por kg de aire
seco que se requieren para los siguientes casos:

(a) un contactor discontinuo de una sola etapa
(b) un sistema de dos etapas en contracorriente
(c) un contactor de dos etapas con corrientes cruzadas y flujo de adsorbente dividido

en dos partes iguales

UWKg aire O.ooOl6 0.0005 0.001 0.0015 0.002 0.0025 0.003seco

Kg  Hz0
Kg  gel

0.012 0.029 0 . 0 4 4  0 . 0 6 0 0.074 0.086 0.092

Datos tomados de L. C. Eagleton and H. Bliss,  Chem.  hg.  Pmg.,  49,543 (1953).

1.18 Una nueva regulación limita el SH2 en los gases de escape a 3.5 g/l  000 m3 a 101,3
kPa  y 20°C. Se ha de diseñar un absorbedor con agua para tratar 1000 m3 de aire Por
año conteniendo 350 g de SH2.  La relación de equilibrio para la distribución de SHz
entre aire y agua a 20°C y 101,3 kPa  es aproximadamente y = 500 x.

Suponiendo que tanto la evaporación de agua como la solubilidad del aire en el
agua son despreciables, jcuántos  kg de agua se necesitan si el absorbedor que se utiliza:

(a) tiene una sola etapa de equilibrio?
(b) tiene dos etapas en contracorriente?
(c) tiene infinitas etapas en contracorriente?

Si existe también una regulación que prohíbe verter agua conteniendo más de
100 ppm de SHî, jcómo  se afectaría su diseíío  y elección del proceso?
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1.19 Repítase el Ejemplo 1.1 para un disolvente cuyo valor de E = 0,90.  Presente los resul-
tados con una gráfica análoga a la de la Fig. 1.15. iofrecería  el flujo en contracorrien-
te también una notable ventaja con respecto al flujo en corrientes cruzadas? iEs de-
seable elegir el disolvente y el flujo de disolvente de forma que E > l? Razónese la
respuesta.

1.20 Dedúzcanse las ecuaciones 1-14, l-15, 1-19 y l-20.

1.21 Utilizando la Fig. 1.17 con datos del Apéndice 1, constrúyase una representación grá-
fica de log Q! (volatilidad relativa), con referencia a n-CJ,  de las parafinas normales CS
a CIZ, frente al número de átomos de carbono (5 a 12) a una temperatura y presión
razonables. Sobre el mismo gráfico represéntese log Q para hidrocarburos aromáticos
CI6 a Clo (benceno, tolueno, etilbenceno, etc.), también con referencia a n-G.  iQué se-
paraciones son posibles por destilación ordinaria en una mezcla de parafinas normales
y compuestos aromáticos? (E. D. Oliver, Dlffusional  Separution  Processes:  Theory,  De-
sign  81  Evaluution,  J. Wiley & Sons,  New York, 1966, Capítulo 13).

1.22 Discútanse los posibles métodos de separación de mezclas de o-Xileno, m-Xileno,p-Xi-
leno  y etilbenceno a la vista de las siguientes propiedades fisicas:

Tabla del problema 1-22

o-Xileno m-Xileno p-Xileno Etilbenceno

Temperatura normal de
ebullición, ‘F

Temperatura de congelación, ’ F
Variación de la temperatura de

ebullición con la presión,
‘F/mmHg

Momento dipolar, 10.”  esu
Cons tan te  d ie l éc t r i ca
Densidad a 20 OC,  g/cm’

291.2 282.7 281.3 277.2
-13.4 54.2 55.9 - 138.8

0.0894 0.0883 0.0885 0.0882
0.62 0.36 0.0
2.26 2.24 2.23 2.24
0.8802 0.8642 0.8610 0.8670

1.23 Utilizando las constantes de propiedades físicas del Apéndice 1 y diversos manuales,
discútase qué operaciones deben utilizarse para separar mezclas de:

(a) propano y metano
(b) acetileno y etileno
(c) hidrógeno y deuterio
(d) o-xileno y p-xileno
(e) petróleo asfáltico y no asfáltico
(f)  calcio y estroncio 90
(g) hidrocarburos aromáticos y no aromáticos
(h) poliestireno (peso molecular = 10 000) y poliestireno (peso molecular = 100 000)
(i) agua y NaCI

1.24 Se ha de separar la alimentación en los productos, que se especifican ambos en la ta-
bla. Dibújese un diagrama de bloques sencillo presentando una secuencia práctica de
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operaciones para conseguir los resultados deseados. Justifique brevemente las razones
de su elección.

Alimentación Productos

45% de alcohol
45% del disolvente orgánico B

1 . 98% de alcohol, 2% de B
2 . 98% del disolvente orgánico B, conteniendo 2%

de alcohol
10% de una cera soluble no volátil 3. Cera soluble en el disolvente B

Propiedades

Temperatura de ebullición del alcohol = 120°C
Temperatura de ebullición del disolvente orgánico B = 25O’C
La viscosidad de la cera soluble para una concentración del 10% es análoga a la del agua
La viscosidad de la cera soluble para una concentración del 50% es análoga a la de un aceite

lubricante
El alcohol es algo soluble en agua
El disolvente oragánico  B v el agua son practicamente inmiscibles
La cera es insoluble en agua

1.25

1.26

1.27

1.28

1.29

Aplique la ecuación de la presión de vapor de Clapeyron para deducir una expresión
algebraica del tipo de la relación que se da en la Fig. 1.17. Utilice su expresión, jun-
tamente con la regla de Trouton, con el fin de contrastar la Fig. 1.17 para una dife-
rencia de temperatura de 20°C y una mezcla que hierve a 100°C.

Considérese la separación de una mezcla de propileno, propano y propadieno, presen-
tando diagramas como los de la Fig. 1.19.

(a) Dos secuencias de columnas ordinarias de destilación
(b) Una secuencia basada en el empleo de la destilación extractiva con un disolvente

polar además de la destilación ordinaria.

Una mezcla de 70% de benceno, 10% de tolueno y 20% de o-xileno ha de separarse
en componentes puros por medio de una secuencia de dos columnas de destilación or-
dinaria. Represéntense diagramas como los de la Fig. 1.19, de la secuencia más con-
veniente, basándose en las siguientes reglas heurísticas:

(a) separar primeramente, si es posible, los componentes más abundantes
(b) dejar la separación más difícil para el final

Desarrollar un programa para separar por destilación una mezcla formada por 50, 10,
10 y 30% de moles de metano, benceno, tolueno y o-xileno, respectivamente, emplean-
do las dos reglas heurísticas dadas en el problema anterior.
Sugiérase un diagrama de flujo para separar los efluentes del reactor de la obtención
de acrilonitrilo (2C,Hb + 302 + 2NH3  - 2CjHrN + 6HrO).

El efluente  del reactor contiene 40% de gases inertes, 40% de propileno, 8% de
propano, 6% de acrilonitrilo, 5%  de agua y 1% de impurezas pesadas. Los requeri-
mientos de diseño son:

1. Purga de gases inertes sin excesivas pérdidas de acrilonitrilo o propileno.
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2. Recirculación de propileno al reactor sin recircular el acrilonitrilo.
3. Purga de propano para evitar la acumulación de propano en el reactor.
4. Recuperación dtl acrilonitrilo para su final recuperación. (D. F. Rudd, G. J. Po-

wers y J. J. Siirola, Process  Synrhesis,  Prentice-Hall Book Co., 1973, pág. 176).

1.30 Presente todos los esquemas de separación que pueda para el problema de la Fig. 1.16,
suponiendo que, en presencia de furfural como un MSA, el n-butano es más volátil
que el l-buteno y que no se puede utilizar la destilación ordinaria para separar el n-bu-
tano del truns-buteno-2.  El furfural es menos volátil que el n-pentano. Uno de tales
esquemas se presenta en la Fig. l-20.



2
EQUIPO PARA CONTACTO DE

FASE MÚLTIPLE
Puesto que la destilación es un proceso industrial muy
importante para la separación de componentes por me-
dios físicos, se ha realizado un gran esfuerzo para au-
mentar la eficacia del equipo de destilación ya existente
y para desarrollar nuevos tipos de dispositivos de contac-
to vapor-líquido que se acerquen más al equilibrio (la con-
dición de eficacia 100%) entre las fases que destilan.

William G. Todd y Matthew Van Winkle, 1972

Cuando se conocen los datos termodinámicos se pueden desarrollar algoritmos ade-
cuados para predecir ccn exactitud las etapas que se requieren para uxia separación
específica. Sin embargo, cuando se procede al diseño mecánico del equipo, conviene
recordar  las palabras de D. B. McLaren  y J. C. Upchurch:

El alquimista todavía está con nosotros, si bien oculto por las
montanas de los cálculos de ordenador. Las decisiones y ac-
ciones que conducen a una operación sin problemas depende
del “arte” del profesional. Un diccionario define el arte como

49



5 0 Equrgo  para contacto de fase múltiple

un “poder creativo personal no analizable”. Es este poder, más
la experiencia, lo que marca la diferencia entre el éxito o el fra-
caso del equipo de proceso.’ 1

Las compañías químicas generalmente no intentan realizar el diseño mecánico
de su propio equipo de proceso. Los ingenieros realizan los cálculos y los experi-
mentos necesarios para completar el pliego de datos de diseño de un fabricante, tal
como se muestra en la Fig. 2.1 para un contactor  vapor-líquido. El fabricante, que
con frecuencia no está informado del producto químico que va a ser procesado, pre-
senta un diseño mecánico recomendado y su presupuesto, que han de ser evaluados
por los ingenieros de las compañías debido a que, aún cuando el funcionamiento
esté garantizado, las paradas por modificaciones y substituciones son costosas.

P a r t i d a  o  s e r v i c i o  N o .
D i á m e t r o  d e  l a  t o r r e ,  D .  1 .
Espaciado entre los platos, pulgadas
P l a t o s  t o t a l e s  e n  l a  s e c c i ó n
MaxAP,mmHg
C o n d i c i o n e s  e n  e l  p l a t o  N o .

Vapor que llega al plato, “F . . . . .
Presión . . . . . . . . . . . . . .
Compresibilidad . . . . . . . . . .
’ Densidad, Ib/pier . . . . . . . .
’ Velocidad de flujo, Ib/h. . . . . .

pie3  /s  (cfs) __ . . . . . . . .
cfsq- D , )

Pliego de datos de diseño del proceso

L í q u i d o  q u e  s a l e  d e l  p l a t o ,  ’ F
T e n s i ó n  s u p e r f i c i a l
V i s c o s i d a d ,  c p
‘ D e n s i d a d .  Ib/pie’
OVelocidad  d e  f l u j o ,  Ib/h
L í q u i d o  c a l i e n t e ,  G P M
Tendencia a la formación de espuma. Ninguna-Moderada ~ Elevada- Severa -

“Estos valores son necesarios en esta forma para entrar directamente en el ordenador
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NOTAS

1. Esta forma puede uttlizarse  para diferentes secciones de platos en una sola torre, para vartas  torres o
para diferentes casos de carga. Utilícense hojas adicionales si fuese necesario.

2. i,Existe  capacidad máxima para la deseada relación constante vapor-líquido?
3. Capacidad de tratamiento mínimo como % de la capacidad de diseño: . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . %
4. Velocidad de descenso permittda  (si está especificada): __..,_.,,_..__....................................................  ft/s
5. Número de vías de flujo o pasos: . . . . ..__.._.............  Elección Glisch; _...............................................
6. Platos numerados: de la cabeza a cola . . ..__..__......_.._....,,.,,..,,..;  de cola a cabeza . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . .
7. Incluir dibujos de platos y torre para columnas disponibles
8. Tamaño del agujero de hombre, D.1.  _..___._........_.....,,.,,,...............,,......,.................................  pulgadas

9. Accesos de personas separables: cabeza . .._................; colas .._.,..,,_..._......;  cabeza y colas . . . . . .
10. Corrosión permitida: c.s  . .._.__...................................................................................................  ; Otros
II. Necesidad de vertederos ajustables: si ._......_....__._.._..........,.,,...........:  no . . . . . . . . . .
12. Material  de relleno. en caso necesario ,_...__.__......____........,,,,.,.:  no es necesario ..___..........__..................
13. Material y espesor de los platos
14. Matertal  de las válvulas
15. último usuario
16. Localización de la planta
17. Otros

Figura 2.1 Típico pliego de datos del fabricante para un contactor  vapor-liquido de platos o de relleno.
(Cortesía de F. Glitsch and Sons.)

Hasta los años 1950 casi todas las grandes compañías químicas y petrolíferas,
que tenían equipos de investigación y grandes medios de ensayo, se basaban en los
fabricantes de equipo y en la experiencia para comparar los datos de funcionamien-
to del equipo de contacto entre fases. Esta forma de proceder ha variado conside-
rablemente al establecerse en 1953 una compañía cooperativa, no lucrativa, de en-
sayo e investigación, la Fractionation Research Inc., que retíne y distribuye entre
las compañías que son miembros de la cooperativa los datos de operación de todos
los equipos de fraccionamiento que le son sometidos a ensayo. Estos datos han su-
primido buena parte del “arte” en el diseño del equipo. Sin embargo, una gran par-
te de la bibliografía evaluativa del funcionamiento del equipo de proceso es frag-
mentaria y altamente subjetiva.

Este capítulo comprende una descripción cualitativa del equipo utilizado en las
operaciones más frecuentes de separación (es decir, destilación, absorción y extrac-
ción) y considera los parámetros de diseño y las características de operación. En el
Capítulo 13 se tratan aspectos más cuantitativos del diseño.
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2.1 Parámetros de diseño para aparatos de transferencia
de materia en fase múltiple

En la Sección 1.4 se ha introducido el concepto de plato o etapa de equilibrio, don-
de las fases Iigeru  y pesada se ponen en contacto, se mezclan y posteriormente se
separan. Las fases ligera y pesada pueden ser gas y líquido como en destilación y
en absorción de gases, dos líquidos inmiscibles en extracción líquido-líquido, o un
sólido y un líquido en lixiviación. Generalmente las fases fluyen en contracorriente,
y, tal como se ha visto en el ejemplo 1.1, el número de etapas, la temperatura y la
presión, así como la velocidad de flujo y la composición de la alimentación han de
estar bien establecidas antes de intentar un diseño mecánico. El problema de dise-
ño, por tanto, consiste en construir un dispositivo que tenga el número requerido
de etapas y sea económico, digno de confianza, seguro y fácil de operar. Las dos
clases de dispositivos de transferencia de materia de verdadera importancia comer-
cial son los contactores por etapas y los contactores continuos. En la Fig. 2.2~  se
representa un contactor  líquido-vapor por etapas, donde cada plato es una etapa
diferente y las fases se separan después de cada contacto. La mezcla de líquido y
vapor en los platos se promueve dispersando el gas en el líquido, que es la fase con-
tinua. Los platos más frecuentemente utilizados tienen caperuzas o válvulas de bar-
boteo para mantener el líquido sobre el plato y dirigir el flujo de gas, así como tam-
bién los platos perforados en los que el gas se dispersa a través de pequeños oriti-
cias,  manteniendo el líquido sobre el plato exclusivamente a causa de la caída de
presión.

Platos Relleno al  azar Relleno de malla o rej i l la

64 (6) (cl

Figura 2.2 Dispositivos comerciales para transferencia de materia. (a) Platos. (b) Relleno al azar. (c)
Relleno de malla.
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En los contactores continuos de las Figs. 2.2b  y c, no hay etapas diferenciadas,
el  contacto es continuo, y la separación de las fases ocurre en los extremos del apa-
rato. Generalmente la fase gaseosa es continua, siendo el objetivo del relleno pro-
mover la turbulencia al provocar un camino tortuoso del flujo de gas a través del
líquido, que fluye por el interior y alrededor del relleno. El relleno puede estar for-
mado por anillos o monturas de material cerámico, metálico o plástico, dispuestos
al azar en la torre, o bien espirales, rejillas o mallas metálicas cuidadosamente co-
locadas. Las columnas de relleno y de platos se pueden utilizar también para sepa-
raciones líquido-líquido, pero requieren una agitación adicional para ser eficaces.

En el tratamiento que sigue de los parámetros de diseño es evidente que no
todos los parámetros son de igual importancia en todas las operaciones. Por ejem-
plo, la caída de presión es de capital importancia en la destilación a vacío de un
crudo, pero su importancia es muy pequeña en la extracción líquido-líquido.de  pe-
nicilina a partir de líquidos de fermentación; la eficacia de las etapas no es impor-
tante en el diseño de una columna de destilación del whisky, que necesita pocas eta-
pas, pero puede resultar crítica para un desisobutanizador, que puede requerir más
de cien etapas.

Capacidad
Las relaciones de equilibrio establecen que para obtener una determinada separa-
ción se requiere un cierto número de etapas. Este número es independiente de que
se haya de procesar 1 kg ó 100 millones de kg por año. Aunque el número de eta-
pas no variará, las dimensiones físicas del equipo (particularmente el diámetro) au-
mentará proporcionalmente con el flujo que circule a su través, siendo tales dimen-
siones función de la hidrodinámica y del tiempo que se precisa en cada etapa. Su-
póngase, por ejemplo, que consideraciones hidrodinámicas exigen que la velocidad
superficial media del vapor sea de 1 m/s.  Si la densidad del vapor es de 2 k m3,
una etapa puede tratar mia densidad de flujo de materia de (1 m/s)(2 kg/m 9/) = 2
kg/s.m’,  y de esta forma se establece el diámetro de la columna en función del flujo
a través de la misma; si se han de procesar 5 kg/s de vapor, el área de la sección
transversal de la columna tiene que ser (5 kg/s)/(2 kg/s.m*  ) = 2,5  m*.

Es importante que una columna esté diseñada para operar con un intervalo de
composiciones, así como de flujos de vapor y líquido, tan amplio como sea posible.
En los años 1950 y 1960 algunas compañías petrolíferas construyeron unidades de
refinería que tan sólo podían operar eficazmente en un estrecho intervalo de capa-
cidad. Durante el embargo del petróleo árabe aprendieron una costosa lección,
cuando la falta de crudos del Oriente Medio obligaron a una reducción de la
producción.

Los parámetros estructurales, tales como la relación de esbeltez, con frecuen-
cia deciden la posibilidad de realización práctica. Un ingeniero tendría muchas di-
ficultades en encontrar un contratista serio para construir una columna de 40 m
de longitud y medio metro de diámetro.
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Caída de presión
A causa de la labilidad térmica y a la posibilidad de reacciones químicas tales como
polimerizaciones y oxidaciones, con frecuencia es preciso operar a alto vacío. En
este caso la caída de presión a través de la columna es un parámetro crítico. La
caída de presión es también importante en los sistemas que tienden a formar espu-
ma; una elevada caída de presión acentúa esta tendencia (si bien presiones absolu-
tas elevadas tienden a reducirla).

Costes
La carcasa de la columna, más las bombas auxiliares, los cambiadores de calor, el
calderín  y el condensador de reflujo cuestan de tres a seis veces más que los platos
o el relleno de una instalación típica situada al aire libre y que opera a presión o
a vacío. En casos especiales, pueden variar los órdenes de magnitud; Sawistowski
y Smith’  presentan un análisis de costes de una columna en la que la carcasa más
el equipo auxiliar cuesta menos que los platos.

También son de gran importancia los servicios (electricidad, vapor, agua de re-
frigeración, etc.) puesto que los costes de operación son habitualmente de dos a seis
veces la depreciación anual del equipo. Habida cuenta de la muy alta relación de
costes de la estructura y los servicios con respecto a las partes internas de la co-
lumna, es evidente que un ingeniero que no especificase más que los platos o el re-
lleno más eficaz y versátil de la columna estaría considerando “el chocolate del
loro”.

Operabilidad
Es algo que depende grandemente de los factores humanos. En muchas de las gran-
des compañías los nuevos diseños se desarrollan por un departamento central de
ingeniería en colaboración con los fabricantes y están sometidos a la aprobación
del director de la planta en la que se va a instalar el equipo.

Una conversación típica entre el ingeniero del departamento central de inge-
niería, el ingeniero de ventas del fabricante del equipo, el director de planta y su
ingeniero de mantenimiento podría ser aproximadamente la que se transcribe seguida-
mente.

Director de planta

Ingeniero central

iTomamos  un café? Tenemos aquí mismo el
peor café de Louisiana, que hemos molido no-
sotros. (La conversación que continúa durante
horas y que trata de la caza, la pesca y el tiem-
po, ha concluido.)

iHablamos  de la torre de glicol? Ya sólo que-
dan unos 12 ó 15 meses para la compra del
equipo. iTienen  ustedes alguna propuesta a la
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Director de planta

Ingeniero de ventas

Director de planta

Ingeniero de ventas

Ing. de mantenimiento

Ingeniero central

Ingeniero de ventas

Director de planta

Ingeniero de ventas

Director de planta

Ingeniero de ventas

Ing. de mantenimiento

vista de nuestros datos obtenidos en los expe-
rimentos de planta piloto?
Ya saben ustedes lo ocupados que estamos.
iQué  piensan ustedes?

Nosotros hemos tratado tres toneladas de gli-
col crudo en nuestra columna de ensayo y cree-
mos que nuestro relleno 240-Z da lugar a una
columna más eficaz con un coste más bajo.

Eso me suena bien. ¿De qué está hecho el
relleno?

Es un plástico propio desarrollado para noso-
tros por Spillips  Petroleum. Tiene un punto de
distorsión térmica de 350°F y una resistencia a
la tensión de _..
iNo  hemos ensayado una vez un relleno de
plástico en nuestra columna de laboratorio? Pe-
rico tardó cuatro días en vaciarla.

Debieron de haber perdido vacío y se les dispa-
ró la temperatura, idisponen  de un informe so-
bre sus ensayos?

En los últimos cinco años se han conseguido
importantes mejoras en plásticos. Nuestro plás-
tico 240-Z ha soportado condiciones de opera-
ción mucho más severas.

Me parece haberle oído decir al viejo Jim Steel
que ellos ensayaron un relleno de tela metáli-
ca en una columna de glicol en Baytown. Se
inundó, y cuando abrieron el relleno estaba he-
cho un higo.

Sería un producto de la competencia. No quie-
re decir que jamás cometamos errores, pero ,..

iPuede  facilitarme el número de teléfono de al-
gunas personas que estén utilizando su relleno
en columnas de glicol?

Esta sería nuestra primera columna de glicol,
pero puedo darle el nombre de algunos clien-
tes que están encantados con nuestro 240-Z.

Las viejas campanas de barboteo que coloca-
mos en la columna ll funcionan francamente
bien.
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Ingeniero central Creo recordar que hace unos años tenían uste-
des algunos problemas con las oscilaciones del
líquido y la inundación . . . . etc.

El comentario a esta conversación es que por lo menos una de las nuevas gran-
des columnas para la destilación de glicol construidas en los dos últimos años te-
nía campanas de barboteo (supuestamente obsoletas). La resistencia del ingeniero
de mantenimiento a experimentar con nuevos diseños es comprensible. Hay un gran
número de potenciales problemas de operación que pueden complicarle la vida y,
algunas veces, probablemente los ha tenido. Los contactores vapor-líquido de co-
lumnas de relleno pueden presentar varios problemas, que se comentan a con-
tinuación.

Inundación. Esta condición ocurre cuando las velocidades del vapor y/o el lí-
quido son tan grandes que la caída de presión del gas es superior a la carga neta
de gravedad del líquido, que de esta forma es arrastrado hacia arriba en la columna.

Canalización (bypass). La función del relleno es promover la turbulencia de
los fluidos y la transferencia de materia mediante la dispersión del líquido que, ideal-
mente, fluye formando una película sobre la superficie del relleno y como gotitas
entre los cuerpos de relleno y por el interior de los mismos. Para flujos bajos de
líquido y/o vapor, o si la alimentación líquida no es uniformemente distribuida so-
bre el relleno, tenderá a descender por las paredes mientras que el vapor circula
por la parte central. A velocidades de flujo muy bajas puede no haber suficiente
líquido para mojar la superficie del relleno.

La inundación y la canalización restringen los intervalos de los flujos de liqui-
do y vapor para la operación de la columna. En la Fig. 2.3 se presentan esquemá-
ticamente, para una aplicación típica de destilación, los límites de operación de una
columna en función de las velocidades de flujo del líquido y del vapor. Aunque el
intervalo máximo de operabilidad está regido por la inundación y la canaliza-
ción, consideraciones de tipo práctico limitan el intervalo entre alcanzar una efíca-
cia mínima y la caída de presión máxima permitida.

Aunque las columnas de platos pueden generalmente operar dentro de inter-
valos más amplios de los flujos de vapor y líquido que las columnas de relleno, tie-
nen también sus propios problemas. Estas disfunciones de los platos dependen en
alguna medida del tipo de plato que se utilice: perforados, de válvula o caperuza
de barboteo. Las disfunciones más frecuentes que conducen a disminución de la efi-
cacia e inoperancia son:

Formación de espuma. Este problema, que es muy parecido al que se presenta
en destilación extractiva y en absorción, se agrava por la presencia de impurezas
(frecuentemente durante la puesta en marcha), bajas presiones y elevadas velocida-
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t (LlVI max

Velocidad de flujo del vapor V

l Figura 2.3 Inundación y canalizacibn  en columnas de relleno.

des de la fase gaseosa. En un régimen de espumación moderadamente elevado, el
líquido es arrastrado por el gas hasta la etapa siguiente y las eficacias de separación
disminuyen, como máximo, en un 50%. Por otra parte, la espuma puede también
arrastrar vapor hacia la etapa inferior. En casos extremos, los tubos de bajada (que
conducen el flujo de líquido entre las etapas) se pueden llenar totalmente de espu-
ma y provocar inundación de una forma análoga a lo que ocurre en columnas de
relleno. Por otra parte, las columnas de platos pueden inundarse aún cuando no se
forme espuma si las caídas de presión o las velocidades de flujo del líquido son su-
ficientemente grandes para que el nivel de líquido sobrepase el espaciado entre los
platos, dando lugar a retroceso del líquido en los tubos de descenso.

Arrume. En una columna que funciona correctamente, la mayor parte de la
transferencia de materia tiene lugar en una capa de espuma o niebla turbulenta con
una elevada área interfacial que se forma sobre el líquido del plato. Una inadecua-
da separación del líquido y el vapor que forman la espuma da lugar a que ésta se
mezcle con el líquido del plato superior, con la consiguiente disminución de la efi-
cacia. El arrastre se debe con frecuencia a un tamaño inadecuado de los tubos de
descenso o del espaciado entre los platos.

Mala distribución del líquido. Para controlar la altura del líquido sobre el pla-
to se utilizan vertederos situados a la entrada de los tubos de descenso. En platos
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muy grandes o mal diseñados puede variar la altura del líquido a través del plato
dando lugar a un apreciable gradiente hidráulico. Esto puede provocar un flujo no
uniforme del gas y,  en casos extremos, flujos inestables con oscilaciones del gas y
el líquido. Las medidas habituales de prevención consisten en utilizar varios tubos
descendentes o pasos y divisiones en los platos, o bien dirigir el flujo de vapor de
forma que fuerce el líquido a circular a través del plato.

Goteo. Los platos perforados, y también otro tipo de platos, solamente cuen-
tan con la presión del gas para mantener el líquido sobre el plato, de forma que en
el punto de goteo, comienza a caer líquido a través de los orificios de los platos. El
caso extremo recibe el nombre de vaciamiento.

En la Fig. 2.4 se muestra el mal funcionamiento de un plato en función del
flujo de vapor y líquido. Con ciertos tipos de platos no ocurren algunas de estas
disfunciones.

Eficacia de las etapas
Las columnas de relleno que se utilizan en contactores continuos se caracterizan
por la altura equivalente a un plato teórico, HETP. Dos magnitudes relacionadas
son: (a) la altura de la unidad de transferencia, HTU, que es aproximadamente pro-
porcional a la HETP y, en general, algo más pequeña, y (b) los coeficientes de trans-

,
Sopladura

l íquido o  e l  vapor

Relación entre los flujos de liquido y vapor L/V

Figura 2.4 Mal funcionamiento de un plato en función de la carga.
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6 7 8 9

LIV Relación líquido a vapor

Figura 2.5 Variacibn  de la HETP con la relación líquido a vapor. (a), (c) Sistema metilciclohexano-to-
lueno. (b), (d)  Sistema etanol-n-propanol. (a), (b) Relleno multifil  Knitmesh. (c), (d)  Anillos Pal1  de 1  X I
pulgadas.
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Concentración de etanol, moles %, en la base del relleno

Figura 2.6 Variación de la HETP con la composición para el sistema etanol-agua. [S. R. M. Ellis y A.
P. Boyes, Trans.  1~. Chem. Eng..,  52, 202 (1974),  con autorización].

1
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ferencia de materia Kca o &a,  que son inversamente proporcionales a la HTU. La
eficacia del relleno es inversamente proporcional a la HETP, que puede ser tan baja
como 10 cm para relleno de tela metálica de alta eficacia o tan alta como 1 m para
anillos de relleno grandes.

Los contactores de platos se evalúan en función de la eficacia del plato, que es
inversamente proporcional al acercamiento existente entre la composición de las
corrientes que abandonan una etapa con respecto a las composiciones de las mis-
mas si estuviesen en equilibrio. Para obtener el número de etapas para una deter-
minada separación se divide el número de etapas teóricas calculadas por una efica-
cia media empírica de los platos,

Los valores de la eficacia de los platos y de la HETP son funciones complejas
de propiedades físicas medibles: temperatura, presión, composición, densidad, vis-
cosidad, difusividad y tensión superficial; de factores hidrodinámicos medibles: caí-
da de presión y velocidades de flujo del líquido y el vapor; además de otros factores
que no se pueden predecir o que no son fácilmente medibles: tendencia a la forma-
ción de espuma, turbulencia del líquido y del gas, tamaño de las burbujas y de las
gotas, oscilaciones del flujo, emulsificación, tiempo de contacto, formación de nie-
bla o espuma sobre el plato, y otros. Los valores para la eficacia de platos, HETP
o HTU, especialmente cuando se utilizan con fines comparativos, se toman en ge-
neral para un intervalo limitado de concentración y de la relación líquido a vapor.
Las líneas que se cruzan en la Fig. 2.5 y el extraño comportamiento del sistema eta-
nol-agua de la Fig. 2.6, ponen de manifiesto la imperiosa necesidad de disponer de
datos experimentales para las condiciones de operación previstas.3

2.2 Columnas de relleno

El relleno de torres para ser colocado al azar se fabrica en formas tales que se ado-
san unos a otros dejando pequeños huecos entre ellos. Antes de 1915 se utilizaron
como cuerpos de relleno coque o trozos de vidrio o cerámica rotos con formas al
azar, por lo cual nunca dos torres se comportaban de la misma forma. Los anillos
de Raschig, que se muestran en la Fig. 2.7, fueron desarrollados por Frederick Ras-
chig en 1915 y con ello se introdujo un cierto grado de normalización en esta in-
dustria. Los anillos de Raschig, juntamente con las monturas de Berl, fueron los
cuerpos de relleno más ampliamente utilizados hasta 1965. Sin embargo, desde 1970
estos materiales fueron en gran parte substituidos por anillos Pal1 y por monturas
de formas más elaboradas tales como Norton’s Intalox@  Saddle, Koch’s Flexisadd-
le@, Glitsch’s Ballast Saddle@,  etc. En la actualidad los rellenos más ampliamente
utilizados son: (a) anillos de Pal1 modificados que tienen unas nervaduras exterio-
res para darle una mayor resistencia mecánica y numerosas protuberancias en el
interior para promover la turbulencia y proporcionar más puntos para el paso de
líquido, y (b) monturas con bordes festoneados, orificios o protuberancias. De es-
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Figura 2.7 Rellenos de torres (a) Anillo Pal1  de plástico@. (b) Anillo Pal1  de metal@. (c) Anillo Raschig.
(d)  Montura Super Intalox@.  (e) Montura Intalox @ de plástico. v) Montura Intaloxe.  (Por cortesía de
Norton Co.)

tos dos tipos, las monturas son las más ampliamente utilizadas, en parte debido a
que se encuentran disponibles en materiales cerámicos mientras que los anillos no.
La Fig. 2.7 está tomada del catálogo de Norton Company; otros suministradores
tales como Glitsch, Koch e Hydronil tienen productos análogos.

2.3 Dispositivos interiores de torres de relleno

Distribuidor de líquido de alimentación
El relleno, por sí solo, no conduce a una adecuada distribución del líquido de ali-
mentación. Un distribuidor ideal (Norton Company Bulletin TA-80) tendría las si-
guientes características:
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Figura 2.8 Distribuidores de líquido de alimentación. (u) Tipo orificio. (b) Tipo vertedero. (c) Tipo ver-
tedero-canal. (Por cortesía de Norton Co.)

1. Distribución uniforme del líquido

2. Resistencia a la oclusión y ensuciamiento

3. Elevada flexibilidad de operación (máximo intervalo entre los caudales máximo
y mínimo con los que puede operar)

4. Elevada área libre para el flujo de gas

5. Adaptabilidad a la fabricación con numerosos materiales de construcción

6. Construcción modular para una mayor flexibilidad de instalación,

Los dos distribuidores más ampliamente utilizados son los de orificios y los de tipo
vertedero, que se muestran en la Fig. 2.8. En los de tipo vertedero se utilizan tubos
verticales con vertederos en forma de V para la bajada del líquido, lo que permite
un mayor flujo al aumentar la carga de altura. Los de tipo orificio, donde el líqui-
do desciende a través de los orificios y el gas asciende por los tubos, se usan prin-
cipalmente para líquidos claros y estrechos intervalos de flujo de líquido. Los dis-
tribuidores de tipo vertedero-canal son más caros pero más versátiles. El líquido se
distribuye proporcionalmente a través de una o más bandejas de partición y des-
pués pasa a los canales con vertederos. Los distribuidores formados por boquillas
de pulverización y anillos perforados son también muy utilizados.
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Redistribuidores de líquido
Son necesarios por cada 3 ó 6 metros de relleno para recoger el líquido que baja
por las paredes, o que ha coalescido en alguna zona de la columna, y redistribuirlo
después para establecer un modelo uniforme de irrigación. Los criterios de diseño
son similares a los de un distribuidor del líquido de alimentación.

En la Fig. 2.9~ se muestra un distribuidor tipo Rosette que va soldado a la pa-
red de la columna. La Fig. 2.?b representa un redistribuidor que efectúa una reco-
lección total del líquido antes de su redistribución.

Platos de soporte y de inyección del gas
Además de soportar el peso del relleno, los platos de soporte deben de estar dise-
ñados para permitir un flujo relativamente no restringido del líquido y del gas. Con
los tipos de platos que se muestran en las Figs. 2.100  y 2.106, el líquido desciende
a través de las aberturas hacia el fondo y el gas asciende a través de la sección
superior.

Platos de sujeción (Limitadores de lecho)
Los platos de sujeción se colocan en la parte superior del relleno para evitar el des-
plazamiento, la dispersión o la expansión del lecho a causa de elevadas caídas de
presión u oleadas de líquido. Se usan principalmente con relleno de cerámica, que
puede romper fácilmente, y con relleno de plástico, que puede flotar y salir del le-
cho. En la Fig. 2. ll se muestran varios tipos. Con frecuencia se utilizan recubri-
mientos de tela metálica situados sobre el relleno, juntamente con, o además de pla-
tos de sujeción para prevenir el arrastre de líquido a la salida del vapor.

Platos de soporte para dispersión líquido-líquido
Este tipo de platos de soporte se utiliza en torres de relleno para extracción líqui-
do-líquido. En la parte inferior de la torre su función es la de actuar como soporte

(0) (b)
Figura 2.9 Redistribuidores de liquido. (a) Tipo Rosette. (b) Tipo metálico. (Por cortesía de Norton
Co.)
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(b)

Figura 2.10 Platos de soporte e inyectores
de gas. (II)  Tipo rejilla. (b) Tipo tubo perfo-
rado. (Por cortesía de Hydronyl Ltd.)

y dispersor de la fase ligera. También se colocan cada 2 ó 4 metros de lecho, ac-
tuando como soportes y redispersores para la fase ligera, que tiende a coalescer.
Cuando se colocan en la parte superior de la torre se pueden utilizar para dispersar
la fase pesada o bien hacer continua la fase ligera. En general, la fase dispersa entra
a través de los orificios y la pesada pasa a través de secciones disponibles para
ascender.

Los rellenos orientados tales como rejillas, mallas y espirales, tienen una im-
portancia comercial mucho menor que el relleno distribuido al azar. Este tipo de
rellenos varían desde metales baratos, con orificios estampados, que son algo pa-
recidos a los distribuidores de gases de la Fig. 2.10b,  hasta muy costosas disposi-
ciones regulares de tela metálica o malla de vidrio, como en la Fig. 2.13. Contra-
riamente a lo que ocurre con platos o relleno al azar, donde la interfase vapor-lí-
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Figura 2.11 Platos de sujeción y retención.
(u)  Plato de retención. (b) Plato de sujeción.
(c) Plato de suieción.  (Por cortesía de Koch

(c) E&ineering  C ó . )  .

quido se crea por combinación de los efectos de penetración de superficie, burbu-
jeo, pulverización y formación de niebla, la interfase en los rellenos como el Koch
Sulzer es estacionaria y depende fundamentalmente del mojado de la superficie y
la capilaridad. Por tanto, es de esperar que haya buena eficacia aún para bajos flu-
jos de líquido. La bibliografía reciente describe también algunas espirales helicoi-
dales dispuestas verticalmente y que están en contacto entre sí; en ellas el líquido
se extiende rápidamente formando hilos sobre cada hélice, mezclándose y redistri-
buyéndose después en los puntos de contacto de las hélices.5 Poseen valores muy
bajos, tanto de la HETP como de la caída de presión.
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I.igura  2.12 Platos de soporte nara_  .
dl\persión  líquido-líquido. (Por corte-
\la de Norton Co.)

Figura 2.13 Relleno Koch Sulzer, de 7
ptes  de diámetro, instalado en ka torre
de rectificación a vacio. (Por cortesía de
Koch Engineer ing Co.)

2.4 Caracterización y comparación de rellenos

No existe una normativa universal sobre datos de ensayo con fines comparativos
de distintos rellenos. Por ejemplo, Glitsch Company vende un relleno metálico per-
forado por estampación, con perforaciones irregulares, con un espacio libre del
97%, que se utiliza para la destilación a vacio de crudo petrolífero, y que es un sub-
producto de sus operaciones de fabricación de platos perforados. Si este relleno se
compara con el relleno Koch Sulzer de la Fig. 2.13, utilizando un sistema estándar
tal como etanol-propanol, por supuesto que conduciría a resultados muy inferiores



Eqwpo  para conracto  de fase múltiple 6 7

por lo que respecta a la HETP. Sin embargo. la comparación no es significativa,
ya que el relleno Sulzer probablemente no podría utilizarse para la destilación a va-
cío de un crudo muy viscoso. Otro factor de gran importancia es la relación entre
los flujos de masa de líquido a gas, que en absorción puede ser muy superior a 4,
mientras que en destilación dicha relación es mucho menor. Por tanto, al efectuar
comparaciones es preciso tener muy en cuenta el régimen hidrodinámico.

Otras cuestiones que dan lugar a que los datos de ensayo obtenidos con siste-
mas “modelo”, tal como aire-agua, tengan una importancia menos general son: (a)
iMojará  el líquido al relleno? (b) iHay  efectos térmicos o químicos? (c) @e  desea
generar la turbulencia en la fase gaseosa o en la fase líquida? Es decir, ¿la  mayor
resistencia a la transferencia de materia reside en la fase gaseosa o en la fase líqui-
da? Solamente después de conocer la naturaleza del servicio que ha de prestar el
relleno y la importancia relativa de los factores de transferencia de materia se pue-
den establecer las evaluaciones significativas de las características de operación de
un relleno.

Los datos técnicos disponibles sobre rellenos generalmente corresponden a ca-
racterísticas físicas (área total, superficie libre, resistencia a la tensión, así como es-
tabilidad térmica y química), características hidrodinámicas (caída de presión y ve-
locidad de flujo posibles), y eficacia (HETP, HTU, y Kc;a o KLU).

Partiendo de las investigaciones iniciales de T. Sherwood, W. Lobo, M. Leva
y J. Eckert, se han desarrollado correlaciones modernas para las velocidades de flu-
jo posibles en función de las propiedades de los fluidos y la geometría del relleno.
El factor de relleno F, que es una constante determinada experimentalmente, y que
está relacionada con el cociente entre el área del relleno y el cubo de la fracción
hueca del lecho, se utiliza para predecir la caída de presión y la inundación del le-
cho en función de las velocidades de flujo y de las propiedades de los fluidos. Al-

Tabla 2.1 Factores F representa t ivos
-

Tipo de relleno Material Tamaño nominal  del  rel leno,  In.
- - - - -~.

: 1 1: 2 3

Y

Anillos Raschlg

Monturas (1965)

Monturas (1975)

Amllos  Pall  (1965)

Anillos Pal1  (1975)

Metal
Cerámica
PListKx1
Ccrimica
PIástico
Cerámica
Metal
Plástico
Metal
Plástico

350 1 2 0 80 60 3 2
600 1.50 9 5 65 3 7

-

380 110 6 5 4 5 -
- 3 3 - 2 1 1 6
240 60 - 30 2 2
- 4 8 2 8 20 -

5 2 3 2 2 5 -
70 4 5 2 8 20 1 6
9 5 50 40 2 5 16
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Figura 2.14 Variación de la HTU para distintos rellenos [J. S. Eckert, Chem.  hg.  Progr., 59 (5). 78
(1963)].

ternativamente, se pueden calcular las velocidades de flujo permitidas a partir de
las caídas de presión que se provoquen. Observando los valores representativos de
F de la Tabla 2.1 se llega a la conclusión de que F aumenta con la caída de presión
AP para una velocidad de flujo dada y que la capacidad de la columna es inversa-
mente proporcional a @.  También se observa un notable aumento de la eficacia
entre 1965 y 1975 y que en la actualidad hay más tamaños y materiales de cons-
trucción. Los anillos de alta eficacia solamente se construyen en metal o plástico,
mientras que las monturas sólo son de Elástico o cerámica.
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En la Fig. 2.14 se presenta una comparación aproximada realizada por Eckert
en 1963 sobre la eficacia de distintos rellenos para una columna y un sistema par-
ticulares.6  La superioridad de los anillos Pal1 y las monturas Intalox sobre los ani-
llos Raschig y las monturas Berl, más antiguos, resulta evidente.

2.5 Columnas de platos para contacto vapor-líquido

Hasta 1950 los platos con caperuzas de barboteo eran los únicos disefios  habituales
de platos para el contacto vapor-líquido. A partir de los primeros afios  después de
1950 comenzaron a surgir numerosos competidores, incluyendo platos perforados,
Ripple@,  Turbogrid @, Kittle@,  VenturS@,  UnifluxQ, Montz@,  Benturi@,  así como nu-
merosos platos de válvula. De todos ellos solamente los platos perforados alcanza-
ron una inmediata popularidad y se adueñaron de una gran parte del mercado. Sin
embargo, la introducción de mejoras en el disefio  de platos de válvula, sobre todo
en la caída de presión, coste y seguridad de operación de las válvulas, han ido au-
mentando su uso hasta que en la actualidad dominan el mercado. No se puede de-
cir, sin embargo, que los platos perforados y, especialmente, los platos de caperu-
zas de barboteo, estén abandonados. Recientemente se han construido grandes plan-
tas de ácido nítrico y glicol que utilizan columnas de platos de barboteo, y también
existen otras aplicaciones en las que tanto el goteo de un plato a otro como los tiem-
pos de residencia del líquido son críticos, de forma que son preferibles las caperu-
zas de barboteo. Los platos perforados se seguirán utilizando porque son baratos,
fáciles de fabricar y se comportan bien para muchas aplicaciones.

Platos de v4lvula
En la Fig. 2.15 se representan válvulas típicas utilizadas en los platos Koch tipo
K-8, A y T, así como en los Glitsch A-l y V-l. De acuerdo con Koch Engineering
Company Inc., las válvulas de tipo T proporcionan el mejor cierre de líquido, la
válvula tipo A es más económica y la K-8 es la que origina menor caída de presión
debido a que utiliza un orificio de venturi para disminuir las pérdidas por fricción
a la entrada y a la salida. Las dos válvulas Glitsch Ballast están montadas sobre
cubiertas, fluyendo el vapor hacia el interior de la válvula a través de orificios pla-
nos o extrudidos. Cada unidad A-l consta de un orificio o puerta para el vapor, un
asiento de orificio, placa de tapadera, placa de lastre y limitador de recorrido. La
unidad V-l, cuando se cierra, asienta sobre tres lengüetas y la pestaña situada de-
bajo del borde de la ranura tiene una forma tal que da lugar a una vena contracta
para la posición en la que el vapor penetra en el líquido. Esto aumenta la turbu-
lencia y el área interfacial vapor-líquido. La placa adicional de la válvula A-l re-
sulta útil cuando no debe haber goteo de líquido aún cuando el flujo esté interrum-
pido. La relación de flujos en las unidades V-l puede alcanzar un valor tan alto
como nueve.
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Id) fe)

Figura 2.15 V&lvulas  representativas. (u)  Koch tipo K-l. (b) Koch tipo A. (c) Koch tipo T. (d)  Glitsch
tipo A-l. (e) Glitsch tipo V-l. (Por cortesía de Koch Engineering Co., Inc., y Glitsch, Ix.)

En la Fig. 2.16 se muestra un plato de balastra de paso sencillo. Los platos
más grandes tienen divisores de flujo o disposiciones en cascada con el fin de re-
ducir los efectos negativos de los gradientes hidráulicos. La Fig. 2-17 muestra al-
guno de los posibles esquemas. El diseño recomendado para platos de balastra con-
siste en mantener las velocidades del líquido entre 0,02  y 0,05 m3/segundo por me-
tro de anchura de flujo (el área activa del plato dividida por la longitud del camino
de flujo), aumentando convenientemente el número de pasos.
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Figura 2.16 Plato de balastra
Glitsch con A-l. (Por cortesía de F.
L .  Gl i t sch  and Sons.)

(cl (4

Figura 2.17 Platos de dos pasos con divisores de flujo y de cascada. (u)  Divisores de flujo (vista supe-
rior). (6) Divisores de flujo (vista inferior). (c) Cascada con flujo cruzado (vista superior). (d)  Cascada
con flujo cruzado (vista inferior).
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Platos perforados
Con mucho, los platos perforados más ampliamente utilizados tienen placas con per-
foraciones, circulando el líquido con flujo cruzado a través del plato. Sin embargo,
también se utilizan platos de “lluvia” con flujo en contracorriente y sin tubos de
descenso, en los que el líquido y el vapor fluyen a través de los mismos orificios.
Una versión, el plato Turbogrid@  de la Shell Development Company, es una rejilla
plana de ranuras paralelas; otra versión, el plato Ripple@,  es un plato ondulado
con pequeñas perforaciones. Existen también diseños híbridos de platos perforados
y de válvulas, combinando las ventajas de la baja caída de pregón y bajo coste de
los platos perforados con el amplio intervalo de operación de los platos de válvula.

Tanto en los platos perforados como en los de válvula el contacto se produce
entre el vapor que asciende a través de los orificios y la masa de líquido que se mue-
ve a través del plato. En la Fig. 2.18 se observa que el líquido baja por el tubo de
descenso alcanzando el plato en el punto A. Aunque no se representa el vertedero
de entrada, éste se utiliza frecuentemente para evitar el flujo ascendente de vapor
a través del tubo de bajada del líquido. En el intervalo comprendido entre A y B
se representa líquido claro de altura h,;,  debido a que habitualmente no hay orifi-
cios en esta parte del plato.

T u b o

hl
T

Vertedero
,de descarga

Figura 2.18 Plato perforado. (Adaptado de B. Smith, Design of Equilibrium Srage  Processes. McGraw-
Hill  Book Co., New York 0 1963, 542.)
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Desde B hasta C es la llamada parte activa, con una elevada aireación y una
altura de espuma hr.  La altura de líquido hr en el manómetro de la derecha puede
considerarse como la carga de líquido claro sedimentado de densidad pi. La espu-
ma comienza a colapsar en C, ya que no hay perforaciones desde C hasta D. La
altura de líquido a la salida es hio y el gradiente hidráulico (que en este caso es prác-
ticamente cero) es (hv  - Ir,).

El diseño de platos perforados tiene muchos aspectos en común con el de pla-
tos de válvula, siendo la principal diferencia la substitución de los orificios por vál-
vulas como puertas de entrada del gas. Los diámetros de los orificios están gene-
ralmente comprendidos entre 0,3 y 1,3  cm, siendo preferidos los orificios más gran-
des cuando existe la posibilidad de ensuciamiento. Una gran área de orificios con-
tribuye al goteo, mientras que una área de orificios baja aumenta la estabilidad del
plato pero incrementa también la posibilidad de arrastre e inundación, así como la
caída de presión. Con frecuencia el tamaño de los orificios y su espaciado son di-
ferentes en las distintas secciones de la columna con el fin de acomodarse a las va-
riaciones de flujo. Otra práctica frecuente es dejar sin construir algunos orificios
con el fin de flexibilizar el posible aumento futuro de la carga de vapor.

Platos de caperuzas de barboteo
Las caperuzas de barboteo tienen una antigua y noble historia que se remonta ha-
cia 1800. Tal como era de esperar, y se muestra en la Fig. 2.19, hay una gran va-
riedad de formas y tamafios.  Una caperuza de barboteo consta de un tubo ascen-
dente sujeto al plato mediante pernios, soldadura, etc., y una caperuza sujeta al
tubo ascendente o al plato. Aunque la mayor parte de las caperuzas tienen ranuras
(de 0,30  a 0,95 cm de ancho y 1,3  a 3,81 cm de longitud), algunas, como la segunda

-

8

Figura 2.19 Algunas caperuzas de .barboteo típicas. (Por cortesía de F. W. Glitsch and Sons.)
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Tabique deflector

de barboteo

del  def lector

Figura  2 .20 Diseño de  caperuzas  de
barboteo para flujo aerodinámico del va-
por :  [Adaptada  de  Chem. Eng.,  p .  238
(January, 1955).]

Figura 2.21 Campana con perforaciones laterales.
[Adaptada de F. A. Zenz,  Perro/. Refìner,  p.  103
(June, 1950).]

Tapadera

anura

Figura 2.22 Campana VST. [S. Taniga-
wa, Chem. Economy Eng. Rev., 5 (2).  22
(1973),  con autorización.]
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por la derecha de la segunda fila en la Fig. 2.19, no las tienen, saliendo el vapor de
la caperuza por debajo del reborde inferior que está a una distancia inferior a 3,81
cm del plato. El tamaño de las caperuzas comerciales está comprendido entre 254
y 15 cm de diámetro. Generalmente están dispuestas sobre el plato en los vértices
de triángulos equiláteros formando filas orientadas en dirección perpendicular al
flujo.

Se han propuesto muchos diseños modificados, que generalmente se basan en
algún principio hidrodinámico. La Fig. 2.20 muestra una caperuza a la que se le
ha incorporado un dispositivo para producir flujo aerodinámico del vapor. Otro
tipo experimental, que se muestra en la Fig. 2.21, está provisto de aletas para una
mejor dispersión del vapor. También se han propuesto caperuzas con perforaciones
laterales, siendo una de las más recientes la caperuza VST desarrollada por la Mit-
sui  Shipbuilding and Engineering Company Ltd.’ En la Fig. 2.22 se muestra el fun-
damento. El líquido entra por la base de la caperuza a través de una ranura, es arras-
trado por el gas ascendente y sale por los orificios de la caperuza. Parecen algo ex-
travagantes algunas de las características que se mencionan para esta caperuza, que
es similar a la “caperuza de sifón” desarrollada por L. Cantiveri y examinada por
el Stevens Institute of Technology en 1956.

Las únicas ventajas de los platos de caperuzas de barboteo son: (1) si están ade-
cuadamente unidos a la torre, no permiten el goteo, y (2) hay una gran abundancia
de material publicado y de experiencia de los usuarios. Las desventajas son más
aparentes:

1. Los cambios de dirección del flujo y la multiplicidad de expansiones y compre-
siones dan lugar a elevadas caídas de presión.

2. Las eficacias de etapa son de un 10 a un 20% inferiores que en platos perforados
o de válvula.

3. Comparando plato a plato, son 25 a 50% más caros que los platos perforados
y 10 a 30% más caros que los platos de válvula.

Los procedimientos de diseño para el dimensionado de columnas, que se con-
sideran con detalle en el Capítulo 13, comienzan generalmente con una estimación
del diámetro de la torre y del espaciado entre los platos. Para este diámetro se com-
paran después la capacidad, la caída de presión y el intervalo de operación de acuer-
do con las especificaciones del proceso. Se determinan después el diámetro, las di-
mensiones del tubo de descenso del líquido, el espaciado entre las caperuzas o entre
las perforaciones, con el fin de cumplir las especificaciones y obtener un diseño de
mínimo coste, o bien un diseño optimizado para capacidad, eficacia o coste de
operación.

De capital importancia para los constructores es su propio manual de diseño,
que contiene fórmulas y gráficos para el cálculo de parámetros de columnas, tales
como inundación, capacidad, velocidad del líquido, capacidad de vapor, diámetro
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de los platos, caída de presión, anchura del camino de flujo, disposición del plato,
así como tamaño de las caperuzas, válvulas o perforaciones. También son impor-
tantes otros accesorios interiores de las columnas, tales como:

Placas anti-salto. Se utilizan a veces con los divisores de flujo que se mues-
tran en la Fig. 2.17 para evitar salpicaduras del líquido sobre los tubos descenden-
tes al pasar a una sección adyacente del mismo plato.

Placas con hileras de púas. Se colocan en la parte superior de los conductos
de descenso o de los vertederos para romper la espuma y evitar su arrastre.

Vertederos de entrada. Se utilizan para asegurar el cierre de líquido en los con-
ductos de descenso cuando se opera con elevados flujos de vapor o bajos flujos de
líquido, tal como se muestra en la Fig. 2.23a.

Colectores y cierres de entrada y salida. Se utilizan para asegurar el cierre de
líquido bajo todas las condiciones, tal como se muestra en la Fig. 2.23b  y 2.23~.

Paneles de salpicadura. Se utilizan para prevenir salpicaduras y promover la
uniformidad de flujo, tal como se muestra en la Fig. 2.23d.

Plastrones de separacidn. Se colocan a veces en columnas grandes entre las eta-
pas, así como en la parte superior de las columnas, para promover la separación
del líquido y el vapor.

Agujero de hombre. El diámetro del agujero es un factor importante en el di-
seño de los platos, ya que afecta al número de piezas que se han de instalar y al
diseño del plato.

Cerchas, anillos, soportes. En torres de gran diámetro los platos se soportan
sobre viguetas acanaladas. El método a utilizar para sujetar los platos a la carcasa
requiere experiencia y una cuidadosa planificación. Los platos deben de estar nive-
lados para asegurar una distribución uniforme del flujo.

Placa deflectora

Presa de entrada
G a s

a Cierre del tubo
de descenso

lida

Figura 2.23 Dispositivos internos de columnas. (4) Vertedero de entrada. (b)  Colector de salida. (c)

Cierre de gas. (d) Paneles de salpicadura. [F. A. Benz,  Chem.  Eng..  79 (25). 120 (1972). con autotización.]
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2.6 Columnas de relleno frente a columnas de platos

La diferencia de costes entre las columnas de platos -JJ  de relleno no es demasiado
grande, aunque el relleno es más caro que los platos. Por otra parte, la diferencia
de altura de la columna no es generalmente significativa si las velocidades de flujo
son tales que las eficacias están próximas a su valor máximo. La Tabla 2.2 muestra
que los anillos Pal1 de 2 pulgadas son equivalentes a los platos de válvula con un
espaciado de 24 pulgadas. Como regla aproximada, los platos se utilizan siempre
en columnas de gran diámetro y torres con más de 20 ó 30 etapas. La eficacia de
torres de relleno disminuye con el diámetro, mientras que en las torres de platos
ocurre lo contrario. Las columnas de relleno encuentran la mayor aplicación en ab-
sorción de gases, donde es frecuente la presencia de reacciones químicas corrosivas,
así como también en el laboratorio, plantas piloto y operación de alto vacío. Otras
directrices son:

.

Condiciones que favorecen a las columnas de relleno.
Columnas de peque50 diámetro (menos de 0,6 m)
Medios corrosivos
Destilaciones críticas a vacío, donde son imprescindibles bajas caídas de presión
Bajas retenciones de líquido (si el material es térmicamente inestable)
Líquidos que forman espuma (debido a que en columnas de relleno la agitación
es menor)

Tabla 2.2 Comparación entre platos y
anillos

Plato de vhlvula
Anillo Pall equivalente

Tamaño, pulg. Espaciado, pulg.

I 18
2 24

Condiciones que favorecen a las columnas de platos.

Cargas variables de líquido y/o vapor
Necesidad de utilizar serpentines de refrigeración en la columna
Presiones superiores a la atmosférica
Bajas velocidades de líquido
Gran número de etapas y/o diámetro
Elevados tiempos de residencia del líquido
Posible ensuciamiento (las columnas de platos son más fáciles de limpiar)
Esfuerzos térmicos o mecánicos (que pueden provocar rotura del relleno)
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2.7 Moderna tecnología de platos. Estudio de un caso

En muchos aspectos, el caso histórico presentado por D. W. Jones y J. B. Jones,
de DuPont  Company, es típico.’ Su estudio fue realizado con una pareja de colum-
nas utilizadas en Dana, Indiana y Savannah River, Georgia, para un proceso de
agua pesada utilizando intercambio dual de temperatura del deuterio entre agua y
sulfuro de hidrógeno a elevadas presiones.

Construidas a comienzos de la década de 1950, las columnas estaban original-
mente equipadas con platos de caperuzas de barboteo. Los platos corroídos en
Dana fueron substituidos, a partir de 1957, por platos perforados, que mostraron
tener una menor caída de presión, ser más eficaces y más baratos. En Dana,  la ca-
pacidad de bombeo del líquido limitaba el factor F (velocidad del vapor multipli-
cada por la raíz cuadrada de la densidad del vapor), basado en la superficie de bur-
bujeo del plato, a 1,6  con platos perforado, frente a 1,43 con platos de barboteo.
Posteriores ensayos realizados en Savannah River con una columna de 1,98 m de
diámetro mostraron que los platos perforados se inundaban para factores de F de
1,88.  Sin embargo, para una elevada turbidez del agua, la formación de espuma re-
ducía las velocidades de vapor permisibles a factores F de 1,25  (que podían aumen-
tar algo utilizando antiespumantes).

En 1972 los setenta platos de barboteo de 3,35 m de diámetro de la columna
de Savannah se habían corroído y, con el fin de substituirlos se realizaron ensayos
con unos platos perforados propiedad de la empresa que habían sido diseñados por
la Division Linde de Union  Carbide, así como con otros platos disefiados por
Glitsch, Inc. Estos platos, denominados A, B y C, tenían todos ellos orificios de
0,64  cm y aproximadamente un 11% de superficie de orificios. Los platos de tipo
A tenían una forma patentada no habitual, incluyendo ranuras direccionales para
el vapor, que se muestran en la Fig. 2.24, y que se asegura que ayudan a reducir
los gradientes hidáulicos aumentando la transferencia de materia.

erforaciones  (0,64 cm)

Figura 2.24 Ranura direccional del
vapor. [D. W. Jones y J. B. Jones,
Ches.  hg.  Progr., 71 (6),  66 (1975),
con autorizacih.]
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LOS ensayos realizados con los tres tipos de platos mostraron caídas de presión
muy comparables y puntos de goteo para un factor Fde 1 ,O. En la Fig. 2.25 se mues-
tra una curva típica. El AP para un factor F de operación optimo comprendido en-
tre 1,7  y 1,8  es un 30% mayor para los platos de barboteo. Sin embargo, pequeñas
variaciones en la calidad del agua de alimentación o en la concentración de anties-
pumante conducían antes a la formación de espuma dando lugar a la inundación de
los platos de barboteo para un factor Ftan bajo como 155.  La inundación no ocurría
con los platos tipos A o C para un factor F de 1,8  aunque no se adicionase agente
antiespumante. Los platos tipo B no se inundaban por la falta de antiespumante,
pero en cambio sí lo hacían para una mala calidad del agua (un ejemplo típico del
factor “arte”). Para todos los tipos de platos las eficacias eran del mismo orden.

En muchos aspectos, la experiencia de DuPont es grande, pero en otros no. El
agua pesada no es producto químico comercial ordinario y no está sometido a las
fluctuaciones locales del mercado. A mediados de la década de 1970 la combina-
ción de una recesión, disminución de materias primas y un incremento de tres a
cuatro veces de los costes de la energía, juntamente con la tendencia de la industria
de proceso hacia el empleo de grandes plantas, obligó a la industria a adoptar nue-
vas estrategias en destilación. La operación de columnas de fraccionamiento con
elevadas relaciones de reflujo y gran consumo de calor resultan antieconómicas y

0 4 - 9 9 6

l?

3 - 7 4 7

P

0.5 0.75 1.0 1.25 1.5 1.75

Factor F

2.0 2.25 2.5 2.75

Figura 2.25 Caída de presión en el plato perforado tipo C. [D. W. Jones y J. B. Jones, Chem.  Eng.
Progr.. 71 (6),  66 (1975). con autorización.]
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Líquido L
pesado 7

Líquido .
pesado -’

ip
Líquido

l igero

Líqbido
pesado

b)

Líquido Figura 2.26 Torre de pulverización
pesado para extracción. (0) Líquido ligero

(b) disperso. (b) Líquido pesado disper-
so.

es preciso encontrar vías para operar las plantas con una capacidad muy inferior
a la de diseño. Este último factor aceleró la tendencia hacia el empleo de platos de
válvula, que pueden operar con intervalos de flujos de vapor y líquido mayores que
los platos perforados. La disminución de la relación de reflujo para disminuir el
consumo de calor en una columna ya existente solamente se puede conseguir au-
mentando el número de etapas. Para introducir más etapas en una columna ya exis-
tente, algunas compañías han substituido las etapas por relleno de elevada eficacia,
a costa, por supuesto, de un gasto adicional.

A medida que el arte se acerca más a la ciencia, los diseñadores se sienten más
seguros y realizan más innovaciones. Así, ahora estamos viendo aplicaciones en las
que interviene una especie de mezcla de equipo, tales como platos que tienen vál-
vulas y perforaciones, y columnas en las que alternan secciones con cuerpos de re-
lleno y rejillas, o bien tela metálica y platos. Estos dispositivos con mezcla de equi-
po resultan particularmente útiles enla situación no infrecuente donde las cargas
de vapor y líquido varían considerablemente a lo largo del aparato.
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Líquido

Placa de disco

Placa anular

G a s
b)

Recorr ido
del  vapor

Superf icie
del  l íquido

Presa

(b)

Figura 2.27 Columnas de placas. (a) Columna de placas y discos. (b) Columna de platos de lluvia.

2.8 Contactores líquido-vapor menos comúnmente
utilizados

Columnas de pulverización
En las aplicaciones de la absorcion  de gases, tales como la absorción de SiF, con
agua, el disolvente, tiene tan gran afinidad por el gas que se necesitan muy pocas
etapas. En este caso, se puede hacer burbujear el gas a través de un líquido agitado
o bien utilizar una columna de pulverización. La columna de absorción con pulve-
rización más sencilla consiste simplemente en una cámara vacía dentro de la cual
el líquido desciende en forma de lluvia y el gas asciende entrando por la parte in-
ferior. En dispósitivos más sofisticados pueden dispersarse ambas fases por medio
de dispositivos relativamente complicados tales como boquillas de atomización, ato-
mizadores de venturi o chorros. Sin embargo, esta dispersión implica elevados cos-
tes de bombeo.

Las unidades de pulverización tienen la ventaja de una baja caída de la presión
del gas, no se forman tapones de sólidos ni se inundan. También se pueden utilizar
para operaciones de extracción, tal como se muestra en la Fig. 2.26.



Tabla 2.3 Desarrol los en extracción con disolventes para la industr ia del  petróleo y productos petroleoquímicos’

Sistemas con un solo disolventeb Sistemas con disolventes mezcladosd

Disolvente Alimentación Principales productos Disolvente Alimentación Principales productos

Dimetilformamida Producto del ciclo cata& Corriente de alquilnafte- Fenol y alcohol etílico Residuos de petróleo Aceites lubricantes
PMF) tico (temperatura de nos rica en aromáticos

ebullición de 204 a 316’  C) Diglicolamina y NMP, Mezcla de hidrocarburos Aromáticos C.YCS
Dimerilformamida
8-Metoxipropionitrito

(g-MPON)
Dimetilformamida
(dietilformamida)

Nitrometano

Dióxido de azufre

Furfural

Fenol

Sulfolano

Hidrocarburos Cd
Hidrocarburos CI

Aductos de urea (2,6% de
impurezas aromáticas)

Nafta catalítica

Productos de destilación
directa

Gasóleos de proceso

Gasóleo del ciclo FC
Destilados de coquería

Destilados de vacío

Destilados

Destilados de vacío
Naftas catalíticas
Destilados ligeros

Butadieno
Butadieno

Parafinas (temperat. de
ebullición de 240 a 360’

Combustible Diesel yaro-
máticos (94% de pureza)

Querosenos de
combustión

Alimentación de negro de
humo y de craqueo

Aromáticos dinucleados
Alimentación de negro
de humo
mezclas de aceites
lubricantes

aromáticos policíclicos
Mezclas de aceites
lubricantes

Aromáticos policíclicos
Aromáticos CS-C~
Disolventes especiales

monoetanolamina y
NMP, glicerina y NMP

Furfural, alcohol
furfuríhco,  agua

Furfural y C&IO
monocetonas

Furfural y alcoholes

N-Alquil pirrolidina,
urea (0 tiourea), agua

Disoluciones de sales
hidrotrópicas @.  e., aril
sulfonatos de sodio)

E-Caprolactama  y agua,
alquil carbamatos y agua

Carbamato, tiocarba-
mato, ésteres y agua

Aceite de ciclo

Alimentación de aceite
lubricante

Alimentación de aceite
lubricante

Mezcla de hidrocarburos

Mezcla de hidrocarburos Parafinas y aromáticos

Mezcla de hidrocarburos

Nafta craqueada con
vapor

Aromáticos pesados

Aceite lubricante

Aceite lubricante

Aromáticos

Parafinas y aromáticos
G-C,

Aromáticos C6-CT



Dimetilsulfóxido
Amoniaco

Carbamato  de  metilo
(Carmex)

Fosfolanos substituidos
N-Hidroxietil
propilendiamina

dipropilen

tetraetilen
Mezcla  de xilenos’

N-metil-Z-pirrolidona
WMP)

Naftas
Naftas desaromatizadas,
naftas de proceso,
destilados pesados

Naftas de proceso
hidrogenadas

Mezclas de hidrocarburos
Mezclas de hidrocarburos

Nafta pesada,
reformado catalítico,
aductos  de urea,
gasolina craqueada

Acido  carboxilico,

Ace i tes  lubr ican tes

Corrientes C4

Aromáticos
Aromáticos y
parafinas G-G

Aromáticos C&

.Aromáticos
Aromáticos

Aromáticos y
parafinas G-G

p.e.,  ácido 5 tert-butil
isoftalico

Aromáticos de elevada
pureza (CC,  CT,  C8)

Butadieno
W-Maoxi-alquil-pirrolidina  - Aromáticos
Hidrocarburos fluorados Mezclas de hidrocarburos -
y alcanqles de ensayo -

Fluoruro de hidrógeno Breas de petróleo Naftaleno
1  ,3-Dicianobutano Nafta Aromáticos,
(meti  glutaronitrilo) insaturados

:luoruro  de hidrógeno y Mezcla d e  x i l e n o s
triofluoruro  de boro Ca-C9

p y o-xileno,
m-xileno (extracto)

Sistema disolvente dual

Xmetilformamida
(o amida) + glicerina
(compuesto hidroxi)
para reextracción del
extracto

Aceite de hidrocarburos Aceite paratinico y
aromático

Nota:
a Los disolventes utilizados comercialmente se wriben  en bastardilla
b Esta definición no excluye el uso de proporciones minoritarias de agua como “antidisolvente”
c Extracción disociativa
d Se excluyen los disolventes de desplazamiento

co
W
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Torres de placas y platos de lluvia
Las columnas de placas y las de platos de lluvia, que se muestran en la Fig. 2.27,
se caracterizan por una relativamente baja dispersión del líquido y muy bajas caí-
das de presión. La principal aplicación de este tipo de régimen de flujo es en torres
de enfriamiento, donde el agua fluye a través de tablillas de madera y operan con
volúmenes de gas muy elevados. En este caso la economía impone el empleo de ven-
tiladores en vez de compresores. También algunas columnas de absorción y de des-
tilación a vacío utilizan placas o platos de lluvia.

2.9 Equipo para extracción líquido-líquido

La industria del petróleo representa la principal aplicación y el mayor volumen de
tratamiento de la extracción líquido-líquido, toda vez que más de 100 000 m3  de
alimentación se tratan diariamente con disolventes extractivos.” Los procesos de
extracción resultan muy adecuados para la industria del petróleo donde alimenta-
ciones térmicamente sensibles se separan atendiendo a su estructura (tal como ali-
fáticos o aromáticos) y no a su peso molecular. La Tabla 2.3 muestra algunos de
los procesos existentes y propuestos para la industria petroquímica. Otra de las prin-
cipales aplicaciones es la industria bioquímica (especialmente la separación de an-
tibióticos y recuperación de proteínas a partir de sustratos naturales); en la recupe-
ración de metales (cobre a partir de soluciones amoniacales de lixiviación) y en las
separaciones de tierras raras e isótopos radiactivos procedentes de la utilización de
elementos combustibles, así como en la industria química inorgánica, donde subs-
tancias de elevada temperatura de ebullición, tales como ácido fosfórico, ácido bó-
rico e hidróxido sódico, es preciso recuperarlos de soluciones acuosas.

En general, la extracción es preferida a la destilación para las siguientes
aplicaciones:

1. En el caso de substancias inorgánicas disueltas o formando complejos en solu-
ciones inorgánicas o acuosas, la extracción líquido-líquido, flotación, adsorción,
intercambio de ion, separaciones de membrana o precipitación química, son los
procesos de elección.

2. Para la separación de un componente presente en pequeñas concentraciones, tal
como el color de una grasa u hormonas en un aceite animal, la extracción re-
sulta muy adecuada.

3. Cuando un componente de elevada temperatura de ebullición está presente en
cantidades relativamente pequeñas en una corriente residual, la extracción resul-
ta competitiva con la destilación.

4. La extracción resulta muy conveniente para la recuperación de materiales sen-
sibles al calor.
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La clave de un proceso eficaz reside en la posibilidad de disponer de un disol-
vente adecuado. Además de no tóxico, barato y fácilmente recuperable, un buen
disolvente deberá ser relativamente inmiscible con los componentes de la alimenta-
ción diferentes del soluto y poseer diferente densidad. Ha de tener una afinidad
muy grande para el soluto, del cual será fácilmente separable por destilación, cris-
talización u otros medios.

Un buen disolvente ha de poseer un coeficiente de distribución del soluto entre
las fases de al menos 5, tal vez tan elevado como 50. En estas condiciones la co-
lumna de extracción, como ocurre habitualmente, no necesitará muchas etapas.

Habida cuenta de la gran variedad de aplicaciones, es de esperar una gran va-
riedad de equipo para extracción líquido-líquido. Sin embargo, la mayor parte del
equipo, así como los procedimientos de diseño del mismo, son similares a los utili-
zados en absorción y destilación. A partir de las especificaciones del proceso y de
los datos termodinámicos se calcula el número de etapas necesarias. Después se ob-
tiene la altura de la torre para un proceso de extracción continua en contracorriente
a partir de valores experimentales de la HETP o datos de transferencia de materia,
que son característicos para un particular tipo de equipo. (En extracción algunos au-
tores utilizan la HETS, altura equivalente a una etapa teórica, en vez de la HETP.)

A continuación se describen algunos de los diferentes tipos de equipo existentes.

Mezcladores-Sedimentadores. Este tipo de equipo puede variar desde un solo
tanque, con un agitador ‘que provoca la mezcla de las fases y después se dejan se-
dimentar, hasta una gran estructura horizontal o vertical compartimentada. En ge-
neral, la sedimentación se realiza en tanques, si bien algunas veces se utilizan cen-
trífugas. Sin embargo, la mezcla puede realizarse de formas diferentes, como por
impacto en un mezclador de chorro, por acción de cizalladura cuando ambas fases
se alimentan simultáneamente en una bomba centrífuga, mediante inyectores don-
de el flujo de un líquido es inducido por el .otro,  o bien por medio de orificios o
boquillas de mezcla.

Uno de los principales problemas de los sedimentadores es la emulsificación,
que se produce cuando el tamaño de las gotas dispersas es inferior de 1 a 1,5  mi-
crómetros (Pm).  Cuando ocurre esto se utilizan coalescentes, membranas de sepa-
ración, telas metálicas, fuerzas electrostáticas, ultrasonidos, tratamiento químico u
otros medios para acelerar la sedimentación.

Columnas de pulverización. Como en absorción de gases, la dispersión en la
fase continua limita la aplicación de este equipo a los casos en los que solamente
se requiere una o dos etapas. Se utilizan muy poco a pesar de su muy bajo coste.
En la Fig. 2.26 se presentan configuraciones típicas.

Columnas de relleno. Para extracción líquido-líquido se utilizan los mismos ti-
pos de relleno que en extracción y destilación. Sin embargo, la elección del material
de relleno es algo más crítica. Es preferible utilizar un material que sea preferente-
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mente mojado por la fase continua. La Fig. 2.28 muestra algunos datos de eficacia
en extracción de monturas Intalox.” Como en destilación, los extractores de relle-
no se utilizan en aplicaciones donde no es preciso una altura y/o diámetro muy gran-
des. En las columnas de relleno la dispersión axial es un problema importante y la
HETP es generalmente mayor que en los dispositivos por etapas.

Columnas de platos. En este caso son preferidos los platos perforados. Se han
construido columnas con diámetros superiores a 4,5 m. Con frecuencia se utilizan
orificios de 0,32  a 0,64  cm de diámetro, separados entre sí de 1,25  a 1,91  cm. La
separación entre los platos es mucho menor que en destilación: 10 a 15 cm para la
mayor parte de las aplicaciones con líquidos de baja tensión interfacial. Los platos
se construyen habitualmente sin vertederos de salida. Una variación de la sencilla
columna de platos perforados es la Koch Kascade Towers, donde los platos per-
forados se colocan en una disposición vertical con un diseño no muy complejo.

Cuando se opera con un régimen de flujo hidrodinámico adecuado, las velo-
cidades de extracción en columnas de platos perforados son elevadas debido a que
las gotas de la fase dispersa coalescen y se vuelven a formar en cada etapa. Esto
favorece la destrucción de gradientes de concentración que se pueden formar cuan-
do las gotas pasan sin perturbación a través de toda la columna. Las columnas de
platos perforados para extracción están sometidas a las mismas limitaciones que las
columnas de destilación: inundación, arrastre y, en menor medida, goteo. Con fre-
cuencia se presentan problemas adicionales como la formación de suciedad que so-
brenada y que se origina por la presencia de pequeñas cantidades de impurezas.

V,, mlh

15.2 30 .5 45 .6 60 .6 76 .0 91 .2

::s<z ; ?’  i”  z..5FT.,HRj;

-2 - CD = 24.6 FT./HR., 0.6,

0
I
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I I I I 0

100 150 200 250 300

U,,  velocidad de la fase continua, ft/h

Figura 2.28 Eficacia de monturas Intalox de 1  pulgada en una columna de 60 pulgadas de altura con
el sistema MEK-agua-queroseno. [R. R. Neumatis, J. S. Eckert, E. H. Foote y L. R. Rollinson, Chem.
Eng. Progr., 67 (1), 60 (1971).  con autorización.]
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Equipo de gravedad asistido mecánicamente. Si la tensión superficial es eleva-
da y/o  las diferencias de densidad entre las dos fases líquidas son bajas, las fuerzas
de gravedad resultan insuficientes para una adecuada dispersión de las fases y crea-
ción de turbulencia. En este caso se utilizan agitadores rotatorios accionados por
un eje que se extiende axialmente a lo largo de la columna con el fin de crear zonas
de mezcla que alternan con zonas de sedimentación en la columna. Las diferencias
.entre  los diferentes tipos de columnas residen esencialmente en las cámaras utiliza-
das para mezcla y sedimentación. En la Fig. 2.29 se muestran tres de los dispositi-
VOS más utilizados. También se puede inducir agitación moviendo las placas hacia
arriba y abajo con un desplazamiento alternativo.

El RDC (“rotating disc contactor”) se ha utilizado en tamaños de hasta 12 m
de altura y 2,4 m de diámetro para desasfaltado del petróleo, así como para extrac-
ción de aceites lubrificantes con furfural, desulfuración de gasolina y recuperación
de fenol a partir de aguas residuales. Los discos con elevada velocidad de giro pro-
porcionan la energía necesaria para la mezcla y las placas anulares sirven para di-
rigir el flujo y prevenir la dispersión axial.

En el diseño original de Scheibel (York-Scheibel) la mezcla se realizaba me-
diante palas de turbina sin placas deflectoras,  pero éstas se incorporaron en versio-
nes posteriores. El relleno de malla metálica situado entre las turbinas promueve
la sedimentación y la coalescencia. La columna de Oldshue-Rushton (Lightnin CM
Contactor@),  que ya es poco utilizada, tiene compartimentos grandes con agitado-
res de turbina y sin zonas separadas de sedimentación.

Otros aparatos de uso comercial son la cascada de mezcladores-sedimentado-
res en forma de columna desarrollada por Treybal,”  y las columnas pulsadas, que
son columnas de platos perforados provistas de una bomba de émbolo para pro-
mover la turbulencia y mejorar la eficacia. Aunque se ha realizado una amplia in-

Mal la  de
alambre

Placa
vert ical

Figura 2.29 Dispositivos de gravedad ayudados mecinicamente.  (4) Scheibel. (b) RDC. (c) Olds-
hue-Rushton.
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vestigación subvencionada por el gobierno para el desarrollo de columnas pulsa-
das, solamente se han utilizado a escala de plantas piloto para el tratamiento de
materiales nucleares.

Extractores cenr@gos. Las fuerzas centrífugas, que pueden ser miles de ve-
ces superiores a la de gravedad, pueden facilitar grandemente las separaciones cuan-
do se presentan problemas de emulsificación, las diferencias de densidades son muy
bajas, o cuando se requieren tiempos de residencia muy pequeños debido a un rá-
pido deterioro del producto, como ocurre en la industria de antibióticos. General-
mente, los extractores centrífugos sólo tienen una o dos etapas, aunque se han cons-
truido unidades con cuatro etapas.

Tradicionalmente la industria química ha evitado el uso de equipo con eleva-
das velocidades de rotación debido a las dificultades de mantenimiento y al defí-
ciente  comportamiento en servicio continuo. Los avances realizados en el diseño
del equipo han superado algo estos problemas y comienzan a ser más populares a
pesar de su elevado coste inicial y consumo energético.

Tabla 2.4 Ventajas e inconvenientes de los diferentes equipos de extracción

Clase de equipo Ventajas Inconvenientes

Mezcladores-
sedimentadores

Contactores continuos
con flujo en contra-
corriente (sin impulsión
mecánica)

Contactores continuos
con flujo de contra-
corriente (agitación
mecánica)

Extractores centrífugos

Buen contacto
Opera con amplias relaciones
de flujo

Baja pérdida de carga
Elevada eticencia
Disponibilidad de muchas etapas
Cambio de escala fiable
Bajo coste inicial
Bajo coste de operación
Construcción sencilla

Buena dispersión
Coste razonable
Posibilidad de muchas etapas
Cambio de escala relativamente
fácil

Opera con pequeñas diferencias
de densidad entre las fases

Bajo volúmen de retención
Corto tiempo de retencidn
Necesidad de poco espacio
Baja carga de disolvente

Gran retención
Elevados costes energéticos

Inversión elevada
Gran espacio de suelo
Puede requerirse bombeo
entre las fases

Capacidad limitada para pe-
queñas diferencias de densidad

Alta pérdida de carga
A veces baja eficacia
Dificultad de cambio de escala
Capacidad limitada para pe-
queñas diferencias de densidad

No puede operar con sistemas
emulsificantes

No puede operar con elevadas
relaciones de flujo

Elevado coste inicial
Elevado coste de mantenimiento
Número limitado de etapas en
una sola unidad

Fuente: R .  B .  A k e l l ,  Chem. Eng. Prog.,  62,  No. (9), 50-55, (1966).
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2.10 Comparación del equipo de extracción

En las Tablas 2.4 y 2.5 se presentan, respectivamente, un resumen de las ventajas
e inconvenientes del equipo de contacto utilizado en extracción, así como un orden
de preferencia.

Tabla 2.5 Orden de preferencia de los equipos de contacto para extracción

Factor o condición Equipo(s) preferido(s) Excepciones

1 . Se desea comunicar una potencia
muy baja:
((I)  Una etapa de equilibrio
(b) Pocas etapas de equilibrio
(c) Muchas etapas de equilibrio

2. Se desea comunicar una potencia
baja o moderada, y tres o más
etapas:
(a) Servicio general y con

ensuciamiento

(b) Servicio sin ensuciamiento,
requiriendo bajo tiempo de
residencia y poco espacio

3. Elevada comunicación de
potencia

4. Elevada relación de fases

5. Condiciones de emulsifícación
6. No se consideran los datos de

diseilo sobre transferencia de
materia para el sistema

7. Sistemas radiactivos

Columna de pulverización
Columna de placas
1. Columna de platos perforados
2. Columna de relleno

Sistemas altamentene
emulsificantes

1. Extractores centrífugos
2. Columnas con agitadores

rotatorios 0 placas con
movimiento alternativo

Extractores centrífugos

1. Columna de platos perforados
2. Mezclador-sedimentador
Extractores centrífugos
Mezcladores-sedimentadores

Extractores con pulsasión

Uso de mezcladores-
sedimentadores para una
o dos etapas

Sistemas con ensuciamiento

Adaptado de E. D. Oliver,  DtffusionalSeparation  Processes: Theory. Design,  and Evaluation, John Wiley &
Sons, New York, 1966
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Problemas
2.1 iCómo  está relacionado cualitativamente, en destilación, el número de etapas con:

(a) la dificultad de separación (volatilidad relativa)?
(b) la altura de la torre?
(c) el diámetro de la torre?
(d) las velocidades de flujo del líquido y el vapor?

2.2 Se está diseílando  una columna de absorción para tratar 3 630 kg/h de gas. Teniendo
en cuenta la caída de presión, el arrastre y la formación de espuma, la velocidad máxi-
ma del gas no ha de superar 0,61 m/s.  Si la densidad del gas es 0,801 kg/m3, jcuál  ha
de ser el diámetro de la columna?

Discútanse, cualitativamente, los factores que rigen la altura de la columna.

2.3 La eficacia global de los platos de destilación, E,, puede correlacionarse en función
de las siguientes variables: densidad del líquido, densidad del vapor, viscosidad del lí-
quido, viscosidad del vapor, difusividad del líquido, tensión superficial, presión, tem-
peratura, caída de presión, velocidad de flujo del líquido, velocidad de flujo del vapor,
tamafio de las burbujas y tiempo de contacto.

Discútase el intervalo de los valores de los exponentes u,  . . m que cabe esperar
para una expresión del tipo

E, = f{(A”)(Bb)(Cc)(Dd)  . . . (Mm)}

2.4 En Chemical  Engineering  Progress,  74 (4),  2, 61-65 (1978),  Eastham y colaboradores
describen un nuevo relleno llamado Cascade  Mini-Rings@.

(a) Relacione las ventajas e inconvenientes de este nuevo relleno comparándolo con
anillos Raschig, monturas Berl y anillos Pali.

(b) ¿En qué condiciones puede el Cascade  Mini-Rings substituir con ventaja a los
platos?

2.5 Las caperuzas de barboteo que se representan en las Figs. 2.20 y 2.21 nunca han al-
canzado gran difusión. $uede  usted sugerir las razones?

2.6 Más abajo se representa una nueva caperuza de barboteo denominada caperuza de si-
fón que ha sido desarrollada en el Stevens Institute of Technology  por L. Cantiveri.
Discútase la operación de esta caperuza y compárese con la caperuza VST que se mues-
tra en la Fig. 2.22.
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2.7 La absorción de dióxido de azufre, con suspensiones de caliza, a partir de los gases
de combustión de una central térmica que quema carbón es el método ordinario ele-
gido por la EPA. Relacione algunos de los más importantes problemas que se pueden
anticipar en el diseño del equipo, dibuje un esquema y describa la disposición del flujo
interno de un absorbedor de caliza.

Caperuza de
barboteo

Presa del  l íquido

SI  0 Ll-
Nivel  del  l íquido

+-Tubo  de descenso

Recorr ido
del vapor

Problema 2.6 Caperuza de sifh.

2.8 El siguiente texto aparece en la sección New Product  and Services  de Chemical Engi-
neering, 82 (2),  62 (January 20, 1975).

El Angle Tray parece haber obtenido un importante Éxito  en
una reciente aplicación industrial. Se trata de un plato perfo-
rado totalmente diferente de los actualmente existentes, con
bajos costes de fabricación, elevada rigidez, construcción sen-
cilla, baja caida  de presión, buena eficacia y elevada ca-
pacidad.

El área libre del plato se obtiene simplemente colocando
a la distancia de disefio  las piezas angulares de acero al car-
bono, sin necesidad de otro trabajo o modificación adicional.
Según el fabricante, el singular diseíio  elimina las piezas de
soporte, usa menos material que los platos convencionales y
le confiere al plato una baja flexión, con lo cual resulta ideal
para grandes torres de destilación.

El vapor y el líquido se ponen en contacto en los orificios
que quedan entre los angulares. Los lados de los angulares
dirigen el vapor ascendente de tal forma que Bste  no incide
perpendicularmente al plato como en el caso de los platos per-
forados. La caída de presión es, por tanto, menor.

Ensayos d8 Op8raCión.  Ensayos independientes reali-
zados por Fractionation Research Incorporation (Los Angeles,
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Calif.) pusieron de manifiesto que el Angle Tray tiene una efi-
cacia máxima del 102% para un factor F superficial (Fs) de
1.32. La eficacia se mantenía por encima del 80% para valo-
res de Fs comprendidos entre 0.8 y 1.6. Comparado con los
platos perforados convencionales, el Angle Tray tiene mejor
eficacia con carga elevada mientras que los platos perforados
le superan cuando se opera con baja carga.

Los platos se instalaron en una torre de destilación de 8
pies de diámetro, de 6 etapas, con una separación entre ellas
de 18 pulgadas. Cada plato contenía 69 elementos angulares
(cada uno de 0,787 x 0,787 x 0,118 pulg.) con un espaciado
de 0,158 pulg. El área de las ranuras era de 4.38 pies2  por pla-
to. En la destilación de una mezcla de ciclohexano y n-hexa-
no a reflujo total y 24 psi, el factor de capacidad del Angle
Tray fue aproximadamente un 20% superior al de los platos
perforados, mientras que la caída de presión era menos de la
mitad. Por otra parte, al aumentar la carga de vapor la caída
de presión aumenta suavemente, lo que el disefiador  consi-
dera otro buen resultado.

Uso comercial. Al aplicarlo a una torre comercial de 5
etapas y 4 pies de diámetro para la rectificación de agua-die-
tilenglicol, el Angle Tray fue diseñado, construido e instalado
en justamente 15 días.

En este sistema se necesitaban 5 platos teóricos (operan-
do con reflujo) para mantener la concentración de dietilengli-
col inferior a algunos centenares de ppm en el agua residual.
Utilizando 5 Angle Trays, la concentración fue menor que la
de diseño, de forma que la eficacia era superior al 100%. La
buena eficacia se mantenía operando a presión reducida, re-
sultando también una baja caída de presión. (Ishikawajima-
Harima  Heavy Industries  Co., Ltd., Tokyo, Japan).

Discútanse los posibles méritos de este nuevo plato.

2.9 Cuando solamente se requiere una o muy pocas etapas de equilibrio para
extracción líquido-líquido, se utilizan con frecuencia unidades de mezcla-
dores-sedimentadores. Descríbanse las principales características distin-
tivas de las diferentes unidades de mezcladores-sedimentadores descritas
por Bailes y colaboradores en Chemical  Engineering,  83 (2),  96-98 (Ja-
nuary 19, 1976).

2.10 iQué tipo de relleno y/o  plato debería recomendarse para cada una de
las siguientes aplicaciones?

(a)  Destilación de un crudo petrolífero muy viscoso
(b) Destilación de un monómero reactivo y muy sensible al calor
(c) Destilación en condiciones criogénicas
(d) Adsorción de un gas acompañada de una reacción altamente exotér-

mica (tal como absorción de óxido nítrico en agua)
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(e) Absorción de un componente pernicioso presente en cantidades de
partes por millón en una corriente de un gas muy caliente

(f)  Absorción de un gas muy corrosivo, tal como HF, cuando la absor-
ción es muy exotérmica

(g) Extracción de un compuesto orgánico marcado con una vida media
de 1 minuto

2.11 Como un importante constructor de equipo de proceso químico, nuestra
compañía desea conocer en qué forma un proyecto de cuadriplicar los
costes de la energía incidiría sobre las ventas de las actuales líneas de equi-
po y si se podrían crear o no nuevas oportunidades de mercado.

Con respecto a los actuales productos manufacturados, se desea
igualmente conocer el efecto de las ventas relativas de:

(a) Columnas de destilación de caperuzas de barboteo, platos perfora-
dos y platos de válvula

(b) Columnas de absorción de gases con relleno de anillos, monturas y
tela metálica

(c) Columnas de relleno y columnas de platos para destilación
(d) Columnas de extracción RDC

También se desea conocer la tendencia a largo plazo del marcado de
equipo para:

(a) Unidades de adsorción
(b) Procesos de permeación de membrana
(c) Resinas de intercambio de ion
(d) Columnas cromatográficas.





3
DIAGRAMAS

TERMODINÁMICOS
DE EQUILIBRIO

Cuando un gas se pone en contacto con la superficie de
un líquido, se disolverán algunas de las moléculas que
chocan con la superficie del líquido. Estas moléculas que
se disuelven continúan moviéndose en el estado disuel-
to, algunas de las cuales alcanzan la superficie de nuevo
y retornan al estado gaseoso. La disolución del gas en el
líquido continuará hasta que el número de moléculas de
gas que abandonan el líquido sea igual al de las que re-
tornan. Se establece así un estado dinámico de equilibrio
y no habrá cambios de concentración de las moléculas
de gas en ambas fases líquida y gaseosa.

Olaf A. Hougen y Kenneth M. Watson, 1943

Los cálculos por etapas requieren la resolución simultánea de las relaciones de equi-
librio y de balances de materia y energía. En el Ejemplo 1.1 se ha visto que el di-

95
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seño  de un sistema sencillo de extracción se reduce a la resolución de ecuaciones
algebraicas lineales si (1) no se requieren balances de energía y (2) la relación de
equilibrio es lineal.

En el caso de que intervengan funciones de equilibrio complicadas y/o  balan-
ces de energía, es preciso resolver un conjunto de ecuaciones no lineales. Si el nú-
mero de etapas es elevado, el sistema de ecuaciones se hace tan grande que no se
pueden obtener fácilmente soluciones analíticas rigurosas por medios manuales y
hay que recurrir al empleo de calculadoras. Sin embargo, cuando los problemas de
separación se restringen a solamente dos o tres componentes, o cuando sólo se ne-
cesitan soluciones aproximadas, las técnicas gráficas constituyen una alternativa sa-
tisfactoria a las calculadoras. Por otra parte, los métodos gráficos proporcionan
una visualización intuitiva de la marcha de la separación etapa a etapa de los
componentes.

En este capítulo de introducción se describen algunos de los diagramas termo-
dinámicos de equilibrio más frecuentemente utilizados en destilación, absorción y
extracción, así como su aplicación a problemas sencillos de balances de materia y
energía. Tales diagramas se pueden construir a partir de medidas experimentales de
composiciones de equilibrio, o a partir de composiciones calculadas mediante ecua-
ciones termodinámicas, tal como se expone en el Capítulo 4.

Los primeros diagramas de fases que se consideran son los sistemas líquido-
vapor de dos componentes. Después se tratan los diagramas de tres componentes
utilizados en extracción, absorción, lixiviación e intercambio de ion. Finalmente,
se construyen diagramas entalpía-composición, que incluyen efectos energéticos.

3.1 Equilibrio homogéneo y heterogéneo

Si una mezcla formada por dos o más componentes posee toda ella propiedades
físicas y químicas uniformes, se dice que es un sistema homogéneo o de unu sola
fase. Sin embargo, si un sistema consta de dos o más partes que tienen propiedades
diferentes y que están separadas entre sí por superficies límite, de forma que las fa-
ses son mecánicamente separables, el sistema es heferogéneo.  Cuando entre las dis-
tintas partes del sistema existe equilibrio, esta condición se denomina equilibrio
heterogéneo.

3.2 Regla de las fases

La regla de las fases de J. Willard Gibbs relaciona la varianza  (grados de libertad)
3,  para un sistema químicamente no reactivo que se encuentra en equilibrio hete-
rogéneo, con el número g>  de fases que coexisten y el número de componentes (es-
pecies químicas) C presentes,

9=c-97J+2
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La varianza  representa el número de propiedades intensivas que es preciso es-
pecificar para fijar completamente el estado del sistema. Para los sistemas que se
tratan aquí solamente se considerarán las propiedades intensivas, T, P y con-
centración.

Para un gas que tiene n componentes, C = n,  de forma que 4 es n + 1, y la es-
pecificación de la temperatura, la presión y n - 1 variables de concentración define
completamente el estado del sistema.

Temperatura, 7
Figura 3.1 Diagrama de equilibrio entre
f a s e s .

La Fig. 3.1 corresponde a un diagrama de equilibrio esquemático para un sts-
tema de un componente y tres fases. Las tres regiones de fases diferentes están se-
paradas por las líneas D-TP (presión de vapor del sólido o curva de sublimación),
F-TP (curva de puntos de fusión) y TP-C (presión de vapor del líquido o curva de
puntos de ebullición). El punto C es el punto crítico, donde las fases de líquido y
de vapor se hacen indistinguibles y TP es el punto triple, donde pueden coexistir
las fases de sólido, líquido y vapor. Solamente hay dos variables independientes: T
y P. Al aplicar la regla de las fases se observa que, en el punto A, B= 1, de forma
que 9= 2. Hay dos variables independientes, T y P, que se pueden modificar den-
tro de ciertos límites sin crear una nueva fase. En B, que está sobre la línea de equi-
librio sólido-líquido, hay dos fases en equilibrio; por tanto, 9= 1. Si se aumenta la
presión hasta E, la temperatura, que es ahora una variable dependiente, tiene que
disminuir para que siga habiendo dos fases en equilibrio. En TP, 9’  = 3 y 9= 0. No
hay variables independientes y cualquier variación de temperatura o presión dará
lugar a la inmediata desaparición de una de las fases. Es imposible conseguir una
mezcla en equilibrió de sólido, líquido y vapor enfriando vapor de agua a una pre-
sión constante diferente de PTP,  que para el agua es 610 Pa.
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3.3 Mezclas binarias vapor-líquido

Para mezclas vapor-líquido de componentes A y B, 9= 2. Las dos variables inde-
pendientes se pueden seleccionar entre T y P, y, puesto que ambas fases líquido y
vapor están presentes, la concentración de uno de los componentes en el vapor es yA

y en el líquido x,4.  Las concentraciones de B, xB e YB,  no son variables independien-
tes, puesto que xA + xB  = 1 e yA + yB = 1. Si la presión está especificada, solamente
queda una variable independiente (T,  xA 0 YA).

Se pueden construir cuatro diagramas de equilibrio isobárico (presión constan-
te) interviniendo las variables T, x e y: T-y, T-x, T-x-y combinados y x-y. Las Figs.
3.2~ y 3.2b  son diagramas esquemáticos T-x-y y x-y para un sistema vapor-líquido
de dos componentes. En la Fig. 3.2a  las temperaturas TA y TB son los puntos de
ebullición de los componentes A y B puros a una presión determinada. La curva
inferior que conecta TA con TB  es la curva isobárica de la temperatura del punto de
burbuja (líquido saturado). La curva superior que conecta TA con TB es la curva de
la temperatura del punto de rocío (vapor saturado). Cuando un líquido “subenfria-
do”, de composición xA y temperatura T,, se calienta hasta Tl,  se producirá la pri-
mera burbuja de vapor en equilibrio con una composición YA. Contrariamente, un
vapor sobrecalentado de composición yA y temperatura TZ  condensará al enfriarlo
hasta TI, siendo % A la composición de la primera gota de líquido. La Fig. 3.2a  mues-
tra también que, en general, la vaporización o condensación completa de una mez-
cla binaria tiene lugar en un intervalo de temperatura en vez de hacerlo a una tem-
peratura dada como en el caso de una substancia pura.

Es importante observar que, puesto que 9 = 2 y la presión está fijada, la espe-
cificación de tan sólo una variable termodinámica adicional define completamente
una mezcla binaría vapor-líquido. Si la composición del líquido es xA, tanto la com-
posición de la fase de vapor yA como la temperatura del punto de burbuja TI  que-
dan fijadas.

P constante

“cl  XA YA

x o y, fracción molar de A

(‘4

P  constante

0 x, fraccidn  molar del
componente A en el líquido

(b)

Figura 3.2 Equilibrio entre fases vapor-líquido. (E. J. Henley y E. M. Rosen, Cálculo de balances de
moteriu  y energiu,  Editorial Reverté,  Barcelona (1973).)
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La Fig. 3.2b,  un diagrama x-y de equilibrio vapor-líquido, es una forma alter-
nativa de presentar parte de la información de la Fig. 3.2~. Aquí cada punto de la
curva de equilibrio x-y está a una temperatura diferente pero no especificada. La
Fig. 3.2b  es ampliamente utilizada para el cálculo de etapas de equilibrio aun cuan-
do contiene menos información que la Fig. 3.2~.

3.4 Utilización de propiedades físicas para predecir
la composición del equilibrio entre fases

El Capítulo 4 describe la generación de datos de equilibrio vapor-líquido y líqui-
do-líquido utilizando correlaciones analíticas basadas en propiedades físicas. Como
se verá, las correlaciones basadas exclusivamente en propiedades de los componen-
tes puros sólo son satisfactorias para sistemas homólogos cuando las diferencias de
tamaño molecular son pequeñas y las interacciones entre moléculas iguales son si-
milares a las interacciones entre moléculas diferentes. Para mezclas líquidas de
n-hexano y n-octano, por ejemplo, se puede predecir correctamente que los com-
ponentes serán miscibles, y que las temperaturas de los puntos de burbuja y de ro-
cío estarán comprendidos entre los puntos de ebullición de los componentes puros
y más próximas a la del componente presente en mayor concentración. Además, se
puede predecir también, en primera aproximación, que no habrá desprendimiento
de calor durante la mezcla y que el volumen total de solución será igual a la suma
de los volúmenes de los componentes puros. Para tales mezclas, que reciben el nom-
bre de soluciones ideales, es posible predecir la distribución de los componentes en-
tre las fases en equilibrio a partir de las propiedades moleculares de los componen-
tes puros. En el Capítulo 4 se dará una definición termodinámica rigurosa de las
soluciones ideales.

3.5 Ley de Raoult para el equilibrio vapor-líquido
de soluciones ideales

Si dos o más especies líquidas forman una disolución líquida ideal con una mezcla
de vapor en equilibrio, la presión parcial pi de cada componente en el vapor es pro-
porcional a su fracción molar en el líquido x;. La constante de proporcionalidad es
la presión de vapor Pf  de la especie pura a la temperatura del sistema, y esta rela-
ción recibe el nombre de ley de Raoult, en honor del científico francés que la
descubrió.

pi  = Pfx; (3-l)
Además, a baja presión, es aplicable la ley de Dalton para la fase de vapor, y

Pi = PYi (3-2)
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donde P es la presión total e yi  la fracción molar en la fase de vapor. Combinando
(3-l) y (3-2) se obtiene

y; = (Pf/P)x, (3-3)

Con esta ecuación solamente es preciso conocer las presiones de vapor de los com-
ponentes puros para establecer la relación de equilibrio vapor-líquido.

Para sistemas que presentan diferentes interacciones entre los constituyentes de
la fase líquida se producen desviaciones de la ley de Raoult. A veces la interacción
toma la forma de una fuerte repulsión, tal como ocurre entre hidrocarburos y agua.
En un sistema líquido binario de los componentes A y B, si estas repulsiones con-
ducen a una inmiscibilidad prácticamente completa, la presión total sobre las dos
fases líquidas es la suma de las presiones de vapor de los componentes individuales,
Y

P=P:,-+P”, (3-4)

Ejemplo 3.1 En la Tabla 3.1 se dan las presiones de vapor del n-hexano, H, y el n-octano,
0 .

(a) Suponiendo que son aplicables las leyes de Raoult y Dalton, constrúyanse gráficas T-x-y
y x-y para este sistema a 101 kPa (1 atm).

Tabla 3.1 Presiones de vapor para n-hexano y n-octano

Temperatura Presión de vapor, kPa

OF OC n-Hexano n-Octano

155.7 68.7 101 16
175 79.4 137 2 3
200 93.3 197 3 7
2 2 5 1 0 7 . 2 284 5 8
250 121.1 400 8 7
258.2 1 2 5 . 7 456 101

Fuente. J. B. Maxwell, Data Book on Hydrocarbons, D. Van
Nostrand and Co., Inc., New York, 1950, 32, 34.

(b) Cuando se calienta un líquido que contiene 30% en moles de H, jcuál  es la composición
del vapor que inicialmente se forma a la temperatura del punto de burbuja?

(c) Se toma la cantidad inicial (diferencial) de vapor formado en (b), se condensa hasta su
punto de burbuja y se separa del líquido producido. Si este líquido se revaporiza, jcuál
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es la composición del vapor que inicialmente se forma? Representar los procesos secuen-
ciales  (b) y (c) en los diagramas x-y y T-x-y.

Solución. (a) De acuerdo con la ley de Raoult (3-l)

PH=P#XH  ,’ Po  = Pt>xo

Según la ley de Dalton (3-2)

PH = PYH y Po = PYO

También

PH+pO=P xH+&,= 1 Y YH+yO=  1

A partir de (3-3)

Combinando las expresiones de YH  e yo, se obtiene

(3-5)

Las ecuaciones (3-S) y (3-6) permiten calcular yn  y XH a una temperatura especificada.
Utilizando las presiones de vapor de la Tabla 3.1, a 79,4”C  por ejemplo, se obtiene

x”=++=o.684

y, = g(0.684) = 0.928

Es preciso tener en cuenta que si, alternativamente, se supone un valor para XH o yo,
el resultado es un cálculo por tanteo ya que Pf  = Pf(TJ  y T no es fácilmente expresable como
T = T(P$.  Los resultados de los cálculos se muestran en las Figs. 3.3 y 3.4 en forma de líneas
continuas. La línea de 45” y = x, también representada en la Fig. 3.3, constituye una refe-
rencia muy útil. Al condensar totalmente un vapor nos desplazamos horizontalmente desde
la línea del equilibrio vapor-líquido hasta la línea y = x, toda vez que el líquido nuevamente
formado ha de tener la misma composición que el vapor (ahora condensado).

(b) La generación de una cantidad infinitesimal de vapor, de forma que xn sigue siendo
0,30, se representa mediante la línea AB en la Fig. 3.3 y mediante la línea A,A en la Fig.
3.4. Los caminos A - B y A - Ao  representan un calentamiento isobárico del líquido,
xn = 0,3.  En la Fig. 3.4 se observa que la ebullición tiene lugar a 210°F (98,9”C), teniendo
el  vapor formado (B) una composición yn  = 0,7. Aunque la Fig. 3.3 no contiene temperatu-
ras, representa un líquido saturado de xH = 0,3 en equilibrio con un vapor saturado de
ya  = 0,7 en el punto B.
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I I IA 1 I I I I
0 0 .1 0 . 2 0.3 0 . 4 0 . 5 0 . 6 0 . 7 0 . 8 0 . 9 1 . 0

x, fracción molar de n-hexano en el líquido

Figura 3.3 Diagrama x-y para n-hexano-n-octano, a 101 kPa.  (E. J. Henley y E. M. Rosen,  Cálculo de
balances de materia  y energía, Editor ia l  Reverte ,  Barcelona (1973).)

(c) Cuando el vapor situado en B se condensa totalmente (B - B’) y alcanza después
el punto de burbuja (B’ - C) la concentración de hexano en el vapor es 0.93. Por tanto, par-
tiendo de un líquido que solamente contiene 30% de hexano, se produce un vapor que con-
tiene 93% de hexano. Sin embargo, solamente se produce una cantidad diferencial de este
vapor. En capítulos posteriores se tratarán técnicas prácticas para producir cantidades fini-
tas de productos puros.
c l

Ejemplo 3.2 Una mezcla líquida de 25 kmol de benceno (B), 25 kmol de tolueno (T) y
50 kmol de agua (W), está en equilibrio pon  su vapor a 50°C. Suponiendo que el benceno
y el tolueno siguen la ley de Raoult, pero que ambos son inmiscibles con el agua, calcúlese:

(a)  La presión total sobre la mezcla

(b) La composición del vapor suponiendo que sigue la ley de Dalton.

Solución. Las presiones de vapor de los tres componentes a 50°C son

P;, = 12.3 kPa P & = 40.0 kPa P;=  11.3kPa
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Vapor

Vapor saturado

15oo
) GI JA ,

I I
0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1.0

x o y, fracción molar de n-hexano

Figura 3.4 Diagrama T-x-y para n-hexano-n-octano a 101 kPa.

(a) Las fracciones molares en la fase líquida hidrocarbonada son

x = - = 0.5 25
l3 50 XT  = qj = 0.5

A partir de (3-l)

ps  -- (40.0)(0.5) = 20.0 kPa

pr = (Il .3)(0.5)  = 5.65 kPa

La fase separada agua-líquido ejerce una presión parcial igual a su presión de vapor.
Por tanto, pw  = Pi=  12,3  kPa. Ampliando (3-4),  la presión total es

P = pe  + pT + pw = 20.0 + 5.65 + 12.3 = 37.95 kPa

(b) A partir de (3-2),  y, =pJP.  Por tanto

y,=$&=O.527  y,=$&=O.149  y,=&=O.324
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3.6 Balances de materia vapor-líquido utilizando
diagramas de equilibrio entre fases

Las soluciones gráficas presentan las ventajas de rapidez y conveniencia para la re-
solución de problemas en los que intervienen relaciones de equilibrio.

Ejemplo 3.3 Demostrar que la relación entre los moles de líquido y vapor en la mezcla
E de dos fases (a 240”F,  115,6”(Z)  que se muestra en la Fig. 3.4 está en la relación de los
segmentos FE/ED

Solución. Representando por ME,  AcD  y .ACF  los moles de mezcla total, de líquido y de
vapor, respectivamente, y por ZE,  XD  e yo  las correspondientes fracciones molares de hexano,
un balance de materia al hexano conduce a

&ZE = (Al, + &)ZE  = -‘UD.%  + AYF

Despejando la relación molar de líquido L a vapor V, se obtiene
-

J&=&-YF-ZE FE--==
AF V  zE-xD  E D

Análogamente
44t  LD- YF  -z.E F E- - c - z -
& L + V  YF-XD  i%

Y

& v z&-XD ED-=-= -=-

ME L + V  YF-XD  FD
cl

Ejemplo 3.4 Una solución F que contiene 20% en moles de n-hexano y 80% en moles de
n-octano se somete a una vaporización de equilibrio a 1 atm, tal que se vaporiza el 60% de
los moles de líquido. ¿Cuál  es la composición del líquido residual?

Solución. El proceso puede seguirse directamente en la Fig. 3.4, que es el diagrama
T-x-y para hexano-octano. Se sigue el camino G - E hasta que, por tanteo, se localiza la
isoterma DEF tal que es dividida por la línea vertical x = 0,2 en dos segmentos de longitu-
d e s  tales  q u e  l a  r e l a c i ó n  d e  l í q u i d o  a  v a p o r  L/V  =  0,4/0,6  =
FE/ED. El liquido que queda D tiene la composición x = 0,07; está en equilibrio con un va-
por y = 0,29. Este método de reso!ución  del problema es esencialmente un proceso gráfico
de tanteo y es equivalente a resolver la ecuación del balance de materia para el hexano

Fx, = yV + XL  = (1)(0.2)

o bien

~(0.6)  +x(0.4)  = 0.2

donde x e y están relacionadas por la curva de equilibrio de la Fig. 3.3. Se tienen así dos
ecuaciones con dos incógnitas, la relación de equilibrio y el balance de materia.
0
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3.7 Curvas de equilibrio binario vapor-líquido basadas
en la volatilidad relativa constante

Para sistemas en los que la fase líquida es una solución ideal que sigue la ley de
Raoult y la fase de vapor sigue la ley de los gases ideales, es posible formular vo-
latilidades relativas que son funciones exclusivas de la temperatura. Para el com-
ponente i de una mezcla, de acuerdo con (l-4) y (3-3)

K.-yi--
' xi P

Si la mezcla contiene también el componente i, la volatilidad relativa de i a i
se puede expresar como la relación de los valores K de los dos componentes

K; Pi YilXi(yii=-=s=--
Kj Pj Yj/Xj *

En una mezcla de dos componentes, donde y, = (1 - y,),  y Xj  = (1 - x;), (3-8) se
transforma en

CYijX;

yi = 1 +xi(a;j-  1) (3-9)

Es posible generar curvas de equilibrio x-y como la de la Fig. 3.3 utilizando
(3-9) con la suposición de que la volatilidad relativa es una constante independiente
de la temperatura. Resulta conveniente para mezclas con puntos de ebullición próxi-
mos que forman soluciones ideales, pero puede conducir a resultados erróneos para
mezclas cuyos componentes difieren grandemente en los puntos de ebullición ya
que se admite que Pi" y P:  son funciones idénticas de T. Por ejemplo, la inspección
de los datos de presión de vapor para el sistema hexano-octano, Tabla 3.1, revela
que <r varía desde 101/16  = 6,3 para 68,7”C  hasta 456/101  = 4,5 para 125,7”C.  En
el Capítulo 4 se considerarán métodos más exactos para el cálculo de volatilidades
relativas.

3.8 Sistemas azeotrópicos

Las desviaciones de la ley de Raoult se manifiestan con frecuencia en la formación
de azeótropos, especialmente para mezclas de especies con diferente estructura quí-
mica que tienen temperaturas de ebullición próximas. Los azeótropos son mezclas
líquidas que exhiben temperaturas de ebullición máximas o mínimas y que corres-
ponden, respectivamente, a desviaciones negativas o positivas de la ley de Raoult.
Para un azeótropo las composiciones del vapor y del líquido son idénticas.
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93 m
80 Y.
66 5
53 :&

06  n(7 1 .o
Fracción molar de éter isoorooílic :0.

en la fase líquida, x1

(3)

0 0.2 0 .4 0 .6 0 .8 1 .0
Fracción molar de éter isopropíl ico

en la fase líquida, x,
(b)

1 0 0 I l I I I I I q
9 0 -

0 Vapor

Línea del punto de burbuja
6 0 -

Líquido

5o0
I 1 I I 1 I l I l

0.2 0.4 0.6 0 .8 1 .0

Fracción molar de Éter  isopropíl ico

IC)

Figura 3.5 Azeótropo de temperatura de ebullición
mínima, sistema éter isopropílico-isopropanol. (a)
Presiones parcial y total a 70°C. (b) Equilibrio va-
por-líquido a 101 kPa.  (c) Diagramas de fases a 101
kPa.  [Adaptados de 0. A. Hougen, K. M. Watson
y R. A. Ragatz, Principios de los Procesos Químicos,
Parte  II, Editorial Reverté,  Barcelona (1964).]
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800 -
Presión total

Fracción molar de acetona en la fase líquida x,
ta)

0.6  -

0 0.2 0 .4 0 .6 0 .8 1 .o
Fracción molar de acetona en la fase líquida. x1

(b)
lOO-
90-l ’ ’ ’ 1 l 1 I-

Vapor
8 0  -

Línea del punto de rocío

po- \ /
a 4 0  - Vapor+ líquido Figura 3.6 Azeótropo de temperatura de ebullición
5 30- máxima, sistema acetona-cloroformo. (a) Presiones

l- 20- Líquido parcial y total a 60°C. (b) Equilibrio vapor-líquido

liLW’  ’ ’

a 101 kPa.  (c) Diagrama de fases a 101 kPa.  [Adap-
tado de 0. A. Hougen, K. M. Watson y R. A. Ra-

0 0.2 0 .4 0 .8 1 .o gatz, Principios de los Procesos Químicos, Parte II,
Fracción molar  de acetona Editorial Reverté,  Barcelona (1964).]

(4
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1I11III I , 11 13

0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0
Fracción molar de agua en la fase líquida, x,

fa)
?;

0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0
Fracción molar de agua en la fase líquida, x,

Ib)

“V

0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0

Fracción molar  de agua
(cl

Figura 3.7 Sistema agua-n-butano1  de temperatura
de ebullición mínima (dos fases líquidas). (4)  Presb
nes parcial y total a 100°C. (b) Equilibrio vapor-lí-
quido a 101  kPa.  (c) Diagrama de fases a 101 kPa.
[Adaptado de 0. A. Hougen, K. M. Watson y R. A.
Ragatz,  Principios de los Procesos Quimicos,  Parte  II,
Editorial Reverté,  Barcelona (1964).]



Diagramas termodinámicos de equilibrio 109

Si solamente existe una fase líquida se dice que la mezcla forma un azeótropo
homogéneo; si hay más de una fase líquida el azeótropo es heterogéneo. De acuerdo
con la regla de las fases, en un sistema de dos componentes a presión constante no
pueden coexistir más de dos fases líquidas, mientras que en una mezcla ternaria pue-
den coexistir con el vapor hasta tres fases densas.

Las Figs. 3.5, 3.6 y 3.7 muestran tres tipos de azeótropos que se encuentran
frecuentemente en las mezclas de dos componentes.

Para la mezcla éter isopropílico-isopropanol, de temperatura de ebullición mí-
nima, Fig. 3Sa,  la presión total máxima es mayor que la presión de vapor de cual-
quiera de los componentes. Por tanto, en la destilación la mezcla azeotrópica será
el producto de cabeza. El diagrama y-x de la Fig. 3.56 muestra que para una mez-
cla azeotrópica el vapor y el líquido tienen la misma composición. La Fig. 3.5~  es
un diagrama isobárico a 101 kPa, donde el azeótropo, para 78% en moles de éter,
hierve a 66°C. En la Fig. 3.5a,  que representa datos isotérmicas (70”(J),  el azeótro-
po, para 123 kPa, contiene 72 moles % de éter.

Para el sistema azeotrópico acetona-cloroformo, de temperarura  de ebullición
máxima, la presión total mínima es inferior a las presiones de vapor de los compo-
nentes puros, y en una operación de destilación el azeótropo se concentraría en co-
las. Los azeótropos heterogéneos son siempre mezclas de temperatura de ebullición
mínima. La región u-b de la Fig. 3.7~  es una región de dos fases, donde las presio-
nes parcial y total permanecen constantes mientras que varían las cantidades rela-
tivas de las dos fases. El diagrama y-x de la Fig. 3.7b  muestra una línea horizontal
en toda la región inmiscible y el diagrama de fases de la Fig. 3.7~ presenta una tem-
peratura mínima constante.

Los azeótropos limitan la separación que se puede alcanzar por las técnicas de
destilación ordinaria. En algunos casos es posible desplazar el azeótropo moditi-
cando suficientemente la presión para “romper” el azeótropo o bien alejarlo de la
región en la que se desea efectuar la separación requerida. También hay azeótropos
ternarios y presentan la misma barrera para la separación completa que en el caso
de los binarios.

La formación de azeótropos en general, y de heteroazeótropos en particular,
puede emplearse convenientemente para efectuar separaciones difíciles. Tal como
se estudia en el Capítulo 1, en la destilación azeotrópica se añade un arrustrador
(frecuentemente cerca del fondo de la columna) con el fin de separar un compo-
nente que se combinará con el agente para formar un azeótropo de temperatura
de ebullición mínima y que se recupera entonces como destilado.

La Fig. 3.8 muestra el proceso Keyes’~2,3 para la obtención de alcohol etílico
puro por destilación azeotrópica heterogénea. El agua y el alcohol etílico forman un
azeótropo binario mínimo que contiene 95,6%  en peso de alcohol y que hierve a
78,15”C  a 101 kPa. Por consiguiente, es imposible obtener alcohol absoluto (Te
78,4O”C)  por destilación ordinaria. La adición de benceno a la mezcla alcohol-agua
da lugar a la formación de un heteroazeótropo ternario de temperatura de ebulli-
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7.4% Agua Condensador

en volumen
Destilado, 16% en

845%Benceno
14.5% Alcohol ,

Alimentación =- Columna 1.0% Agua 53% Alcohol

2096Benceno
76% Alcohol
4% Agua

volumen

Figura 3.8 Proceso Keyes par la obtención de alcohol absoluto. Todas las composiciones en % en peso.

ción  mínima, cuyas composiciones en peso son 18,5% de alcohol, 74,1% de bence-
no y 7,4% de agua y cuya temperatura de ebullición es 64,85”C.  Al condensar, el
heteroazeótropo ternario se separa en dos fases líquidas: una capa superior de 14,5%
de alcohol, 84,5% de benceno y 1% de agua, y una capa inferior de 53% de alcohol,
11% de benceno y 36% de agua, estando todas las composiciones expresadas en
peso. La capa rica en benceno se devuelve como reflujo. La otra capa se trata pos-
teriormente por destilación para recuperar y recircular el alcohol y el benceno. El
alcohol absoluto, que tiene una temperatura de ebullición superior a la del azeó-
tropo ternario, se separa por el fondo de la columna. En el Ejemplo 3.7 de este ca-
pítulo se presenta un método gráfico para la obtención de un balance de materia
para este proceso.

En la destilación extractiva, que se considera en el Capítulo 1, se añade un di-
solvente, generalmente cerca de la cabeza de la columna, con el fin de incrementar
la volatilidad relativa entre las especies objeto de separación. El disolvente es en
general una substancia relativamente polar de elevada temperatura de ebullición,
como fenol, anilina o furfural, que se concentran en el fondo de la columna.
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3.9 Equilibrio vapor-líquido en
sistemas complejos

Los extractos de petróleo y carbón son ejemplos de mezclas tan complejas que no
es posible identificar los componentes puros. Las propiedades de vaporización de
estas substancias se caracterizan convencionalmente por las normas ASTM (Ame-
rican  Society for Testing and Materials) de las curvas de ebullición obtenidas en
ensayos de fraccionamiento discontinuo (p. e., ASTM D86, D158,01160).  La Fig.
3.9 es una curva representativa. Alternativamente, se obtienen datos a partir de en-
sayos más elaborados, incluyendo equilibrio de vaporización súbita o flash (EFV),
o temperatura de ebullición verdadera para destilación discontinua (TBP) operan-
do con un gran número de etapas y una elevada relación de reflujo. Si se dispone
de cualquiera de las curvas TBP, EFV o ASTM, se pueden predecir las demás.4Z5
Se dispone de técnicas para procesar curvas TBP para caracterizar mezclas com-
plejas, para relacionarlas con pseudocomponentes, y para obtener valores de K para
diseñar fraccionadores con el fin de producir combustible para reactores, para mo-
tores diesel, nafta ligera, etc.6

3.10 Sistemas líquido-líquido. Extracción

Una notación conveniente para clasificar las mezclas empleadas en extracción liqui-
do-líquido es C/N, donde C es el número de componentes y N el número de parejas
parcialmente miscibles. Las mezclas 3/1, 3/2 y 3/3 son denominadas por algunos
autores como “Tipo 1,  Tipo II y Tipo III”. Una mezcla típica de tres componentes
3/1,  con solamente una pareja parcialmente miscible, es furfural-etilenglicol-agua,
que se representa en la Fig. 3.10, donde la pareja parcialmente miscible es furfu-
ral-agua. En la práctica, el furfural se utiliza como un disolvente para separar el
soluto, etilenglicol, a partir de agua. La fase rica en furfural recibe el nombre de

% de volumen dest i lado Figura 3.9 Curva típica  de destilación.
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Eti lengl icol
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Figura 3.10
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Fracción en masa de furfural

(b)

Equilibrio líquido-líquido, etilenglicol-furfural-agua,  25”C,  101  kPa.
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Figura 3.10 (Continuacih).

extracfo,  y la fase rica en agua el de refinado.  La nomenclatura para extracción, lixi-
viación, absorción y adsorción, contrariamente a lo que ocurre en destilación, pre-
senta el problema de que las concentraciones se expresan de muchas formas dife-
rentes: fracciones de moles, volúmenes o masas; relaciones de masa o de moles; y
especiales designaciones “exento de disolvente”. En este capítulo se utilizará V para
representar la fase de extracto y L para la fase de refinado, así como y y x para
representar la concentración de soluto en estas fases. El uso de V y L no implica
que la fase de extracto en extracción sea conceptualmente análoga a la fase de va-
por en destilación; en vez de esto, lo contrario es más adecuado para muchos fines.

La Fig. 3. lOa es la forma más frecuente de presentar datos de equilibrio líqui-
do-líquido en la literatura química. Tal diagrama triangular equilátero tiene la pro-
piedad de que la suma de las longitudes de las perpendiculares trazadas desde un
punto interior hasta los lados es igual a la altura del triángulo. Por tanto, cada una
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de las perpendiculares representa el porcentaje de los componentes; así, para un pun-
to cualquiera tal como el M, el porcentaje de furfural es simplemente la longitud
de la línea perpendicular hasta la base opuesta al vértice correspondiente al furfural
puro, que representa furfural 100%.

Los límites de miscibilidad para el binario furfural-agua son A y B. El límite
de solubilidad (curva de saturación) AEPRB se obtiene experimentalmente median-
te una valoración del punto de niebla; por ejemplo, se añade agua a una solución
(clara) del 50% de furfural y glicol, observándose que la aparición de turbidez de-
bido a la formación de una segunda fase cuando la mezcla contiene 10% en peso
de agua, 45% de furfural y 45% de glicol. En la Tabla 3.2 se presentan más datos
de miscibilidad.

Tabla 3.2 Datos de equilibrio de miscibilidad,
porcentaje en peso: furfural, etilenglicol, agua,
25’C,  101 kPa

Furfural  % Etilenglicol % Agua %

94.8 0.0 5.2
84.4 11.4 4.1

63.1 29.1 7.2
49.4 41.6 9.0
40.6 41.5 11.9
31.8 5 0 . 1 16.1

23.2 52.9 23.9
20.1 50.6 29.4
10.2 32.2 57.6

9.2 28.1 62.2
1.9 0.0 92.1

Para obtener datos con el fin de trazar recfas  de reparto, tales como ER, es ne-
cesario preparar una mezcla como la M (30% de glicol, 40% de agua y 30% de fur-
fural), equilibrarla, y posteriormente analizar químicamente las fases de extracto E
y de refinado R que resultan (41,8%  de glicol, 10% de agua, 48,2%  de furfural y
11,5% de glicol, 81,596 de agua, 7% de furfural, respectivamente). En el punto P,
que recibe el nombre de punto crítico, las dos fases líquidas tienen composiciones
idénticas. Por tanto, las rectas de reparto convergen hacia un punto en el que am-
bas fases se transforman en una sola. En la Tabla 3.3 se dan datos de rectas de re-
parto para este sistema.

Cuando hay solubilidad mutua entre dos fases, las variables termodinámicas
necesarias para definir el sistema son temperatura, presión y concentraciones de los
componentes en cada fase. De acuerdo con la regla de las fases, para un sistema



116 Diagramas termodinámicos de eqwlibrio

de tres componentes y dos fases líquidas, hay tres grados de libertad. A tempera-
tura y presión constantes, la especificación de un componente en una cualquiera
de las fases es suficiente para definir completamente el estado del sistema.

La Fig. 3.10b  es una representación del mismo sistema en un diagrama de trián-
gulo rectángulo. En este caso se muestran las concentraciones de dos cualesquiera
de los tres componentes (normalmente se utilizan el soluto y el disolvente), obte-

Tabla 3.3 Datos de equilibrio mutuo (rectas de reparto) para furfural-
etilenglicol-agua 8 25”C,  101 kPa

Glicol en la capa acuosa, peso 9% Glicol en la capa de furfural, peso 9%

49. I 4 9 . 1
32.1 48.8
11.5 41.8
7.7 28.9
6.1 21.9
4.8 14.3
2 . 3 1 . 3

Furfural

Etilenglicol

Agua

lw-Furfural- 0
O - A g u a -  1 0 0

Fim  3.11 Solución al Ejemplo 3.5 (a).



Diagramas termodinámicos de equilibrio 117

niéndose la concentración del tercero por diferencia. Estos diagramas resultan de
lectura más sencilla que los triángulos equiláteros, y las escalas se pueden elegir a
voluntad l.,ara  representar las regiones de interés.

Las Figs. 3. lOc y 3.lOd  son representaciones del mismo sistema ternario en fun-
ción de fracción en peso y relaciones en peso de soluto. En la Fig. 3.1 Od la relación
de coordenadas para cada punto de la curva es un coeficiente de distribución
Kb,  = Y?/XR.  Si Kf,  fuese una constante independiente de la concentración, la curva
sería una línea recta. Además de otros usos, las curvas x-y o X-Y se pueden utilizar
para interpolar rectas de reparto, toda vez que en las representaciones triangulares
solamente se puéde incluir un número limitado de las mismas. Debido a esto, los
diagramas x-y o X-Y se llaman con frecuencia diagramas de distribución. Existen mu-
chos más métodos para correlacionar datos de rectas de reparto con fines de inter-
polación y extrapolación.

En 1906 Janecke’ sugirió la representación de datos de equilibrio que se mues-
tra en la Fig. 3. loe. Aquí, la masa de disolvente por unidad de masa de mezcla exen-
ta de disolvente, S = furfural/(agua + glicol), se representa como ordenada frente
a la concentración, sobre la base de exento de disolvente, de glicol/(agua + glicol)
como abscisa. Se pueden utilizar también relaciones en peso o en moles.

Cualesquiera de los cinco diagramas de la Fig. 3.10 (u otros) se pueden utilizar
para resolver problemas en los que intervienen balances de materia sometidos a res-
tricciones de equilibrio, como se muestra en los tres próximos ejemplos.

Ejemplo 3.5 Calcúlese  la  composic ión de las  fases  en equi l ibrio  que se  forman cuando
una solución del 45% en peso de glicol (G) y 55% en peso de agua (W) se pone en contacto
con su mismo peso de furfural (F) a 25°C y 101 kPa.  Utilícese, si es posible, cada uno de
los cinco diagramas de la Fig. 3.10. iCuál  es la composición de la mezcla glicol-agua que se
obtiene al separar todo el furfural del extracto?

Solución. Supongamos una base de 100 g de 45% de alimentación glicol-agua (véase el
diagrama del  proceso s i tuado a continuación) .

Extracto, V,
YE  = GIF

Furfural  , V,
IOOg,  100% F

I
SE  = F/(G  + W)

Alimentación,‘LO
loog, 45% G,
5 5 %  w

X=G/(G+W)
x,=G/(G+W+F)
xF=F/(G+W+F)
S’  = F/(G  + W)
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(a) Por el diagrama del triángulo equilátero, Fig. 3.11.

Eropa  1. Localizar las dos corrientes de alimentación en los puntos L,,  (55%  W/45%
G) y (100% F) de la Fig. (3. ll).

Etupo 2. Definir M, el punto de mezcla, M = L, + V, = Lr + VI.

Etapa 3. Se aplica la regla de la palanca al diagrama de equilibrio entre fases en el
diagrama triangular. Sean xp las fracciones de masa de la especie i en la corriente de refinado
j e Y,,  la fracción de masa de la especie i en la corriente de extracto j.

Balance del disolvente: M.x~,~  = (L.,  t V,,)X~,,,  = Lt,xF  ,,,,  + V,,y,,.“,,

> = Y,,,,,  - XI..ML
V,,

(1)
XP.P.4 - XF.1  ,

Por tanto, los puntos V,,  M y L, están alineados sobre una recta y,  según la regla de
la palanca, LdV,,  =  V&UtGG

Etapa 4. Puesto que M está en la región de dos fases, la mezcla se escindirá en la fase
de extracto VI (27,9% G, 6,5%~  W, 65,5% F) y la fase de refinado L (8% G, 84% W, 8% F).

Etapa 5. Se aplica la regla de la palanca a VI ,  M  y  LI , con lo cual
V, = M(z,M/L,V,)  = 145,8  g y L, = 200 - 145,8  = 54,2  g.

Etapa 6. La composición del extracto exento de disolvente se obtiene prolongando la
línea VoVl  hasta el punto B (81,1% G, 18,9%  W, 0% F), puesto que esta línea es el lugar
geométrico de todas las mezclas que se pueden obtener adicionando o retirando disolvente
puro a/o de V1.

(b) Por el diagrama del triángulo rectángulo, Fig. 3.12.

Etapa 1. Localizar las dos corrientes de alimentación L,, Vo.

Etapa 2. Definir el punto de mezcla M = L, + Vo.

Etapa 3. Como se demostrará en el Ejemplo 3.8, la regla de IU puluncu  es aplicable a
diagramas del triángulo rectángulo, de forma que MVJhlL, = 1, y el punto M queda lo-
calizado.

Etupu 4. LI y  VI son los extremos de la recta de reparto que pasa por M.

Etapa 5. El extracto, agotado de furfural, corresponde al punto B, y se obtiene pro-
longando la linea VI Vo  hasta la ordenada correspondiente a cero de furfural.

Los resultados del apartado (b) son idénticos a los del apartado (a).

(c) >Por el diagrama x-y, Fig. 3.10~

El balance de materia para el glicol

LXG.L, + VOYC,“, = 45 = LIXCL, + VIYG.V, (2)
ha de resolverse simultáneamente con la relación de equilibrio. No es posible realizar esto
gráficamente de una forma directa utilizando la Fig.  3.10~.  Sin embargo, se puede obtener
ta  ComPosición de la corriente de salida por medio de un algoritmo de tanteo.
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0.6

“ll
0 0.1 0 .2 0 .3 0 .4 0 .5 0 .6 0 .7 0 .6 0 .9 1.0

Fracción en masa de furfural
F i g u r a  3 . 1 2 Solución al Ejemplo 3.5
0).

Etupo 1. Se toma un valor de YG,  XG  de la Fig. 3.10~.

Etapa 2. Se substituyen estos valores en la ecuación que se obtiene combinando (2)
con el balance global, LI + VI = 200. Se resuelve para obtener LI y VI.

Etapa 3. Se comprueba si se cumple el balance de furfural (o de agua) utilizando los
datos de equilibrio de las Figs. 3.10u,  3.10b  o 3.10~.  Si no se cumple, se repiten las etapas
1 a 3. Este procedimiento conduce a los mismos resultados que los apartados (a) y (b).

(d) Por el diagrama p - fl, Fig. 3.10d. Este gráfico tiene las mismas limitacio-
nes que la Fig. 3.10~  consistentes en que la solución ha de obtenerse por tanteo. Sin embar-
go, si el disolvente y el portador son totalmente inmiscibles, se pueden utilizar de una forma
conveniente los diagramas YE- XR. El Ejemplo 3.6 ilustrará la metodología.

(e) Por el diagrama de Janecke, Fig. 3.13.

Etapa 1. La mezcla de alimentación está en X0 = 0,45. Con la adición de 100 g de fur-
fural, se localiza M = L, + V, en XM  = 0,45.  SM  = lOO/lOO  = 1.

Etapa 2. Esta mezcla se separa en dos corrientes VI y LI de coordenadas (S”= 1,91.
Y = 0,81;  SR = 0,087, X = 0,087).

Etapa 3. Se toma ZE=  (W + G) en el extracto ZR= (W + G) en el refinado. Luego se
aplican los siguientes balances:

Disolvente: 1.91 ZE  + 0.087 ZR  = 100

Glicol: 0.81 ZE  +0.087  ZR  = 45
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7 . 0 .
1 1 I I I I I

6 . 5  -

6 . 0  -

Q 0 . 1 0 . 2 0 . 3 0 . 4 0 . 5 0 . 6 0 . 7 0 . 8 0 . 9 1 . 0

Y, X, glicol/(glieol  + agua)
Rgurs  3.13 Diagrama de Janecke
para el Ejemplo 3.5.

Resolviendo se obtiene ZE=  50,00,  ZR = 5  1,72.
Por tanto, el furfural en el extracto = (1,91)(50,00) = 955  g, el glicol en el extrac-

to = (O,Sl)(SO,OO)  = 40,5  g, y el agua en el extracto = 50 - 40,5  = 9,5 g.
El extracto total es (95,5  + 40,5  + 9,5)  = 145,5 g, que es casi idéntico al obtenido en el

apartado (a). La cantidad y composición del refinado se pueden estimar como anteriormente.
Téngase en cuenta que en el diagrama de Janecke MVAAL.I NO es igual a L~VI,  sino

que es igual a L/VI  sobre la base de exento de disolvente.

Etapa  4. El punto B, que corresponde a la composición del extracto exento de furfu-
ral, se obtiene extrapolando la línea vertical que pasa por VI  hasta S = 0. La mezcla de ex-
tracto exento de furfural contiene 81,196  de glicol y 18,9%  de agua en peso.
Cl

Ejemplo 3.6 Como se ha visto en el Ejemplo 1.1, el p-dioxano (D) se puede separar del
agua (W) utilizando benceno (B) como disolvente de extracción líquido-líquido. Supongase
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L,L, = 10OOOkg

w=75OOkg X,R = DlW
x 0 R =1/3 w=75OOkg

/
v, = 15000kg

B,=15OOOkg
0

*\+

/

yE=00 “1
4

4
Y E  = DIB

2’ Bf=  15OOOkg

XR = dioxano/agua

Pigura  3.14 Sofuci6n  al Ejemplo 3.6 (a).

como antes un coeficiente de distribución k% = (masa de D/masa de B)/(masa de D/masa
de W) = 1,2, independiente de la composición a 25°C y 101 kPa, que son las condiciones del
proceso. El agua y el benceno puede admitirse que son totalmente inmiscibles.

Para este ejemplo, 10 000 kg/h de una disolución del 25% en peso de D en agua se po-
nen en contacto con 15 000 kg/h de B. iQué porcentaje de extracción se alcanza en (a) en
una sola etapa y (b) en dos etapas de flujo cruzado, con el disolvente dividido como en la
Fig. l.l4c?

Solución.
(a) Una sola etapa de equilibrio. El coeficiente constante de distribución es una lí-

nea recta en el diagrama de equilibrio entre fases YE-XR, Fig. 3.14. Un balance de materia
para el p-dioxano, en el que B y W son las velocidades de flujo de masa de benceno y agua,
es

WX:+BY,E=  WXr+BYf (1)

Substituyendo W = 7 500, B = 15 000, Xf= 0,333 e Y,“= 0, y resolviendo Xp,  se obtiene
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La intersección de (2),  la línea de operación del balance de materia, con la línea de equi-
librio, sitúa la composición de las corrientes VI,  LI. La fracción de p-dioxano en el refinado
es

WXP  _ (1/3$Y  B) = 0.333 ,::1176)  = o.294
wx,“- <>

Por tanto, el porcentaje extraído es del 70,6%,  como en el Ejemplo 1.1(a).

(b) Dos etapas con flujo cruzado. Se aplica de nuevo la ecuación (1) a la primera
etapa con W = 7 500, B = 7 500, X0=  0,333 e YO=  0. Por tanto, Xp= 1/3 - Y,“,  que, en la
Fig. 5, corta a la curva de equilibrio en Yl= 0,1818  y XP= 0,1515.

Para la segunda etapa, se adaptan los subíndices de (1), ya que la ecuación es recursiva,
X,”  = 0,15  15 - Yf,  reemplazando XP  a X?. Por tanto, X,”  = 0,0689  e Yf=  0,0826.  El porcen-
taje extraído es (0,333 - 0.0689)/0,333  = 79,34%.
n

l-

\

I- “1
7500

,-

v , , Y,  E v,. y2&
/ I \

I I
0 0 . 1 0.2 0.3 0.4 0.5

XR  = dioxano/agua

Figura 3.15 Solución al Ejemplo 3.6 (b).
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18.5% Alcohol

fi-

7.4% Agua
74.1% Benceno

Alimentación combinada
benceno

alcohol del 95%

Las composiciones están
en peso %

absoluto

1 OO m3/día

Figura 3.16 Diagrama de flujo del
Ejemplo 3.7. Las composiciones es-
tán en porcentaje en peso. [Adapta-
do de E. J. Henley y H. Bieber, Che-
mical  Engineering Calcularions.
McGraw-Hill  Book Co., Nueva
York, 1959.1

Ejemplo 3.7 En el proceso Keyes (Fig. 3.8) para la obtención de alcohol absoluto a partir
de alcohol que contiene 5% en peso de agua, se añade un tercer componente, benceno, a la
alimentación de alcohol. El benceno disminuye la volatilidad del alcohol y elimina el agua
por cabeza en una mezcla azeotrópica de temperatura de ebullición mínima que contiene
185% de alcohol, 7,4%  de agua y 74,1% de benceno, en peso. Se han de obtener 100 m3/día
de alcohol absoluto por este proceso, tal como se indica en la Fig. 3.16. Calcúlese el volu-
men de benceno que debe introducirse como alimentación de la columna. Las densidades
relativas del etanol y del benceno son 0,785 y 0,872, respectivamente. El diagrama ternario
de fases para las condiciones del proceso se representa en la Fig. 3.17.

So luc ión . La mezcla de partida está situada sobre la línea DB, puesto que es el lugar
geométrico de todas las mezclas que se pueden obtener al añadir benceno a una solución
que contiene 95% de alcohol y 5% de agua. Análogamente, la línea CE  es el lugar geomé-
trico de todos los puntos que representan la adición de alcohol absoluto, que es el producto
de cola, a la mezcla del producto de cabeza E (18,5% de alcohol, 7,4%  de agua, 74,1%  de
benceno). El punto G, correspondiente a la intersección de CE  y DB, representa la com-
posición de las corrientes de alimentación combinadas, que contiene (aproximadamente) 34%
de benceno, 63% de alcohol y 3% de agua. El balance de alcohol, considerando 1 000 g de
alcohol absoluto, es

0.63F=W+O.l85D

El balance global de materia es

F = D + W

Combinando (1) y (2) para despejar F, con W =. 1  000 g,

(1)

(2)

F=10@)-0.185(,~)=,8~,g
0.630-0.185



124 Diagramas termodin~micos de equilibrio

Figura 3.17 Diagrama de fases temario alcohol-benceno-agua, en $ en peso, 101 kPa,  T= 25°C. (Da-
tos tomados de E. J. Henley y H. Bieber,  Cbemicul  Engineering  Cukulations,  McGraw-Hill  Book Com-
pany,  Nueva York, 1959.)

La masa de benceno en la al imentación combinada es

1831(0.34)  = 623 g

La alimentación real de benceno es (100)(0,785/0,872)(623/1  000) = SS,1  m’/día.
Cl

3.11 Otros diagramas líquido-liquido

En la Fig. 3.18 se muestran algunos de los casos que se presentan con sistemas 3/2.
Francis’ y Findlay’ presentan ejemplos de mezclas que producen estas configura-
ciones. En la Fig. 3.18~  se forman dos regiones separadas de dos fases, mientras
que en la Fig. 3.18c,  además de las regiones de dos fases, se forma una región RST
de tres fases. En la Fig. 3.18b  las regiones de dos fases se unen. Para una mezcla
ternaria, a medida que disminuye la temperatura, el comportamiento de las fases
puede cambiar desde 3.18~  a 3.186 y a 3.18~. En las Figs. 3.184 3.186 y 3.18c,  las
pendientes de las rectas de reparto tienen todas el mismo sentido. En algunos sis-
temas importantes, se presenta solutropía, con una inversión de la pendiente de las
rectas de reparto.
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8’ S B s

B S B S

W

Figura 3.18 Equilibrios para sistemas 312. En (0)  los limites de miscibilidad cstin  separados; e..  QJ)
los límites de miscibilidad y las rectas de reparto se unifican; en (c) las rectas de reparto no se unifican
y se forma una región RST de tres fases.

En algunos procesos de extracción se encuentran mezclas cuaternarias, espe-
cialmente cuando se utilizan dos disolventes para extracción fraccionada líquido-
líquido. En general, los equilibrios multicomponentes son muy complejos y no exis-
te una forma gráfica compacta de representar los datos. El efecto de la temperatura
sobre el equilibrio es muy agudo; la elevación de la temperatura acorta el intervalo
de inmiscibilidad.

3.12 Sistemas liquido-sólido. Lixiviación

” Desde el punto de vista de la regla de las fases no existe diferencia entre un sistema
líquido-líquido o uno sólido-líquido. Por tanto, los datos de equilibrio entre fases
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para una mezcla de tres componentes, soluto, sólido y disolvente, a temperatura y
presión constantes, se pueden representar en diagramas del triángulo rectángulo o
equilátero, x-y, o relación de masa.

Sin embargo, existen grandes diferencias entre el contacto líquido-líquido y só-
lido-líquido, ya que en este último la difusión en el sólido es tan lenta que rara vez
se alcanza en la práctica el verdadero equilibrio. Por otra parte, con frecuencia el
escurrido es lento, de forma que rara vez se realiza una completa separación de las*
fases en los mezcladores-sedimentadores, que es el tipo de equipo más frecuente-
mente utilizado en lixiviación. Por consiguiente, es necesario dar un tratamiento
más pragmático al diseño del equipo. En vez de utilizar datos termodinámicos del
equilibrio para calcular las etapas que se requieren, se usan datos obtenidos a es-
cala de laboratorio o en plantas piloto con un prototipo en el que los tiempos de
residencia, el tamaño de las partículas, las condiciones de escurrido y el grado de
agitación son tales que los datos se pueden extrapolar al equipo de lixiviación a
toda escala. Por consiguiente, las eficacias de las etapas están ya incluidas en los
llamados diagramas de equilibrio. Por otra parte, en vez de fases en equilibrio hay
una solución que sobrenada, o flujo superior, en equilibrio con una solución que
impregna a la fase sólida decantada o flujo inferior.

Si (1) el portador sólido es totalmente inerte y no es disuelto ni arrastrado por
el disolvente, (2) el soluto es infinitamente soluble en el disolvente, y (3) se deja su-
ficiente tiempo de contacto para permitir que el disolvente penetre totalmente en
el soluto, existen condiciones ideales de lixiviación y los diagramas de equilibrio en-
tre fases serán como el que se muestra en la Fig. 3.19~.  En este caso se emplea la
siguiente nomenclatura:

X, = soluto/(disolvente + soluto) en el efluente del flujo superior
Y, = soluto/(disolvente + soluto) en el flujo inferior de sólidos o suspensión
YI = inertes/(soluto + disolvente)
Y = fracción de masa del disolvente
X = fracción de masa del soluto

En la Fig. 3.19a,  Y, = X,  ya que las soluciones de equilibrio tanto en el flujo
superior como en el inferior tienen la misma composición. Por otra parte, YI = 0
en el flujo superior cuando la decantación es completa y el portador no es soluble
en el disolvente. En el diagrama x-y, la línea AB correspondiente al flujo inferior
es paralela a la línea FD  del flujo-  superior, y las rectas de reparto extrapoladas
(p.e.,  FE) pasan por el origen (100% de inerte).

En la lixiviación no ideal, Fig. 3.19b,  las rectas de reparto se inclinan hacia la
derecha, indicando que el soluto se concentra más en el flujo inferior, bien debido
a la solubilidad de equilibrio o a una lixiviación incompleta (siendo esto ultimo
más probable cuando el soluto y el disolvente son completamente miscibles). Ade-
más, la curva CD no coincide con el eje YI = 0, indicando que el portador es par-
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E Flujo inferior
A - B

0
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Y, B
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Y, VS X,$
I

Flujo superior
0 F 1

Figura 3.19 Condiciones de flujo inferior-flujo superior para lixiviación. (a) Condiciones de lixiviación
ideal. (b) Condiciones de lixiviación no ideal.
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cialmente miscible o que la sedimentación es incompleta. En el diagrama del trián-
gulo rectángulo, la recta de reparto FE no se extrapola hasta y = 0.

Si la solubilidad del soluto en el disolvente es limitada, la curva AEB del flu-
jo inferior descenderá cortando a la abscisa antes de X,  = 1, y la curva Y,-X, sería
vertical en dicho punto.

La construcción de la línea del balance de materia en diagramas sólido-líquido
depende en forma crítica de las coordenadas utilizadas para representar los datos
experimentales. En el ejemplo que sigue se dan fracciones de masa x-y en el dia-
grama del triángulo rectángulo, sin solubilidad de los inertes en el flujo superior y
con flujo inferior constante, de forma que se aplican los diagramas del tipo que se

0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0 . 7

x, fracción en peso de aceite

Figura 3.20 Datos experimentales para la lixiviación de aceite de soja con benceno. (Modificado de
W. L. Badpr y J. T. Banchero,  Inrroducdon  lo Chem.  Engr.. McGraw-Hill  Book Co., New York, o
1955, p.  347.)
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muestra en la Fig. 3.190.  Sin embargo, el método de resolución sería idéntico si los
diagramas fuesen como en de la Fig. 3.19b.

Ejemplo 3.8 A partir de los datos experimentales para la extracción de aceite de las se-
millas de soja con benceno, que se representan en la Fig. 3.20, calcúlense las composiciones
efluentes si un kg de benceno puro se mezcla con harina que contiene 50% en peso de aceite.
iCuáles son los valores de los flujos superior e inferior que salen del extractor? iQué  por-
centaje de aceite se recupera en el flujo superior de benceno?

Sohción

Etapa 1. Se localizan las dos alimentaciones L, en yak  = 0, XL.., = 0,5 y S, en yso  = 1,
xs = 0.

Etapa 2. Se define  el punto de mezcla M = L, + S,, expresando las variables en kg.

Etapa  3. Se aplica la regla de la palanca, efectuando un balance de aceite

Mxh(  = (L, + So)& = L&.o + S,x,

L” xs,  -xu
sõ=xu-xL, (1)

o un balance de disolvente

My, = (Lo + &)yu = J%YL~  + SoYso

0 = Yso  - YuL (2)
so Yu-YL,

El punto M ha de estar situado sobre la línea recta que une S, y L,. Por tanto, según (1) y
(2), LA!%,  = S,M/&.

Etapa 4. La mezcla M está en la región de dos fases y se escinde en dos corrientes de
equilibrio LI,  para y = 0,667, x = 0,333, y SI,  para y = 0,222, x = 0,I 11.

- -
Etapa 5. Puesto que Ll + SI = M, la relación LAU  = MSI/LISI, de fo r m a que

L, = 1,25 kg y SI = 2,00 - 1,25 = 0,75  kg. El flujo inferior consta de 0,50 kg de sólido y
0,25  kg de solución impregnando al sólido.

Etapa 6. Los resultados se confirman mediante un balance de disolvente

Ltyr, + SYS, = LoYLo  + SOYS,

1.25(0.667)+0.75(0.222)=  1.00 kg de benceno

Etapa  7.  El porcentaje de recuperación de aceite = (LIxL.,/L~xL~)  100
= [(1,25)(0,333}/(1,0)(0,5)]  100 = 83,25%.
cl
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3.13 Adsorción e intercambio de ion

Los procedimientos de cálculo para adsorción e intercambio de ion sólo difieren
en los detalles de los de extracción líquido-líquido, ya que una resina de intercam-
bio de ion o un adsorbente juegan un papel análogo al del disolvente en extracción.
Todas las coordenadas que se han utilizado para representar los equilibrios disol-
vente-soluto o líquido-vapor se pueden utilizar para representar los estados de equi-
librio entre fases sólido-líquido o sólido-gas de tres componentes. Para el caso de
adsorción de gases, los equilibrios son generalmente función de la presión y la tem-
peratura, y dan lugar a diagramas como los de la Fig. 3.21, que representa el sis-
tema propano-propileno-gel de sílice.

También se pueden construir diagramas de equilibrio de triángulos rectángulo
o equilátero, pero generalmente no resultan útiles debido a que el porcentaje de gas
adsorbido es con frecuencia tan pequeño que las rectas de reparto y el eje del ad-
sorbente están muy próximos y la lectura se hace difícil. Puesto que la Fig. 3.21
representa un sistema ternario de dos fases, solamente es preciso especificar tres va-
riables para satisfacer la regla de las fases. Si la fracción molar de propano en una
mezcla gaseosa binaria en equilibrio con el gas adsorbido a 101 kPa y 25°C es 0,635,
todas las demás magnitudes que describen el estado de equilibrio quedan fijadas.
Según la Fig. 3.21, la fracción molar de propano en el adsorbato ha de ser 0,365
(el hecho de que estos dos números sumen la unidad es una coincidencia). La con-
centración de adsorbato sobre el adsorbente de gel de sílice es también una variable
dependiente y resulta ser 1,99 a partir de la Fig. 3.21b.  La relación 0,365/0,635  pue-
de considerarse como un factor de separación análogo al valor K en destilación o
al coeficiente de distribución en extracción. También se puede definir un factor aná-
logo a la volatilidad relativa para la adsorción de propileno con respecto a propa-
no. Para este ejemplo es (1 - 0,365)(0,635)/1(1  - 0,635)/(0,365)],  o sea, 3,03,  que es
mucho mayor que la volatilidad relativa para destilación. Sin embargo, la separa-
ción de propano y propileno por adsorción no se utiliza ampliamente.

Lo mismo que el diagrama T-x-y, contiene más información que el diagrama
x-y; en la Fig. 3.216 se representa un parámetro adicional que no aparece en la Fig.
3.21~.  En el Ejemplo 3.9 se muestra cómo se puede utilizar la Fig. 3.21~  para efec-
tuar el cálculo de etapas de equilibrio, utilizándose la Fig. 3.2lb  para obtener in-
formación auxiliar. También son posibles soluciones alternativas utilizando sola-
mente la Fig. 3.216. Por otra parte, se podrían utilizar diagramas de relaciones en
moles o en peso, realizando solamente ligeros reajustes en las formulaciones de los
balances de materia.

Los datos de equilibrio y los balances de materia en adsorción líquido-sólido
y en intercambio de ion se tratan en una forma completamente análoga a los sis-
temas gas-sólido. En el Capítulo 8 se incluye un ejemplo de un cálculo de diseño
de un intercambiador  de iones líquido-sólido.
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S.  g sólido
x’=Pl(P+A)
W=PtA= 1 mihmoi

F = (A  + P)
= 2 mil imoles

zF = P/  (A  + P) = 0.5
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\ Salida de 9az
C  = (A  + Pb

= 1 mil imol
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x,y, fracción molar de propano en el adsorbato

íb)
Figura 3.21 Equilibrio de adsorción a 25°C y 101 kPa de propano y propileno sobre gel de sílice. [Adap-
tado de W. K. Lewis, E. R. Gilliland,  B. Chertow y W. H. Hoffman, J.  Amer.  Chem.  Soc.,  72,1153  (1950).]



132 Diagramas termodinámicos de t?quilibrio

Ejemplo 3.9 El propileno (A) y el propano (P), que son dificiles  de separar por destila-
oión,  se han separado a escala industrial por adsorción preferencial del propileno sobre gel
de sílice (S), cuyos datos de equilibrio a 25°C y 101 kPa se muestran en la Fig. 3.21.

Dos milimoles de un gas que contiene 50% en moles de propano se equilibran con gel
de sílice  a 25°C y 101 kPa.  A partir de medidas manométricas se observa que se ha adsor-
bido un milimol de gas. iCuál es la concentración de propano en el gas y en el adsorbato,
y cuántos gramos de gel de sílice se han utilizado?

Solucidn. Una representación gráfica del proceso se incluye en la Fig. 3.21, donde
W = milimoles de adsorbato, G = milimoles de gas que quedan, y ZF  = fracción molar de pro-
pano en la alimentación.

El balance molar de propano es

FzF = Wx*  + Gy* (1)

Con F=2,zF = 05,  W = 1 y G = 1, (1) se transforma en 1 = x* + y*.
La curva de operación (balance de materia) y*  = 1 - x*,  que corresponde al lugar geo-

métrico de todas las soluciones de las ecuaciones del balance de materia, se muestra en la
Fig. 3.214.  Corta a la curva de equilibrio en x* =  0,365, y*  =  0,635. Según la Fig. 3.216, en
el punto x* hay 1,99  milimoles de adsorbato/g de adsorbente; por tanto habrá
1,0/1,99 = 0,5025  g de gel de sílice en el sistema.
c l

3.14 Sistemas gas-líquido. Absorción y ley de Henry

Cuando un líquido S se utiliza para absorber un gas A contenido en una mezcla
gaseosa A + B, las variables termodinamicas  para una sola etapa de equilibrio son
P, T, XA,  xa, xs, YA,  ye  e ys.  Hay tres grados de libertad; por tanto, si se especifican
las tres variables P, Te YA,  todas las demás variables quedan determinadas y se pue-

Líquido saturado

S
A+B Recta  de reparto

1 1
A-

A + B

P  y T constantes

(ab

YA

X8?
P y T constantes

(6)

Figura 3.22 Diagrama de quiltbrio  entre fases gas-líquido.
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1 .o 1
0 .8 I I I --l
0::0.4A NH3
0.3 -

0.2 -

0.1 -
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0.008

o.ooooO1 1 1 I 1 1
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Temperatura, “C

Figura 3.23 Constante de la ley de Henry para gases en agua. [Adaptado de A. X. Schmidt y H. L
List, Material ond Energy Balances, Prentice-Hall, Englewood Cliffs, N. J. 0, 1962.1
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den  construir diagramas de equilibrio como los de las Figs. 3.22a y 3.22b.  Si el di-
solvente S tiene una presión de vapor despreciable y el gas portador es insoluble
en S, las únicas variables que permanecen son P, T,  xA e YA, y la Fig. 3.22a carece
de valor.

Cuando la cantidad de gas que se disuelve en el líquido es relativamente pé-
queña,  con frecuencia se puede admitir con suficiente exactitud una relación lineal
para el  equilibrio. Una expresión lineal de este tipo es la ley  de Henry, pA = khxA,
donde pA es la presión parcial del gas A sobre la sohrción,  xA es la fracción molar
de A en la solución y kh  es una constante. En la Fig. 3.23 se representan constantes
de la ley de Henry en función de la temperatura para diversos gases disueltos en
agua. Los dos ejemplos que siguen ilustran los procedimientos de cálculo cuando
es aplicable la ley de Henry y cuando no.

Ejemplo 3.10 La DuPont  Company’s Nitro West Virginia Ammonia Plant, que está lo-
calizada en la base de una montaña de 300 pies (91,44  m), utilizó un sistema singular de ab-
sorción para eliminar el subproducto CO*.  El COZ se absorbía en agua a una presión parcial
de CO2 de 10 psi (68,8  kPa)  por encima de la que se requiere para elevar el agua hasta la
cima de la montaña. El CO2 se venteaba después a la atmósfera en la cima de la montaña,
y el agua se recirculaba en la forma que se indica en la Fig. 3.24. A 25”C,  calcúlese la can-
tidad de agua que se requiere para eliminar 1 OOOft’  (28,31  m3) de COZ en condiciones
normales.

Sdución. Base: 1 000 ft3  (28,31  m’) de COZ a 0°C y 1 atm en condiciones normales.
Según la Fig. 3.23 el inverso de la constante de la ley de Henry para el COZ a 25°C es 6 X 10m4
fracción molar/atm.  La presión de CO1  en el absorbedor (en la base de la montaña) es

1 0
‘eoZ = 14.7 +

300 ft Hz0 =
34 ft HzO/atm

9.50 atm = 960 kPa

Para esta presión parcial, la concentración de equilibrio del CO2 en agua es

X coI>  = 9.50(6 x 10~ “)  = 5.7 x 10  -’  fracción molar de CO2

La relación corespondiente  entre el COZ disuelto y el agua es

5.7 x lo-’
1-5.7x  lo-

3 = 5.73 x 10  -’  moles CO,/moles H !O

Los moles totales de gas a absorber son

o bien

1 000 ft3 1000359 ft3/mol-Ib (en = -=CN) 359 2,79 Ibmol

(2.79)(44)(0.454) = 55.73 kg
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Venteo
de CO,

Planta
1

Figura 3.24 Diagrama de flujo para el Ejemplo 3.10.

Suponiendo que todo el COZ  absorbido se desorbe  en la cima de la montaña, los moles de
agua  que  se  neces i tan  son

2.79/(5.73 x lo-‘)  = 485 Ibmoles  = 8730 Ib = 3963 kg

Si se tiene en cuenta que la presión en la cima de la montaña es 101 kPa de forma que no
se desorbe  todo  e l  CO Z ,  se  neces i tan  4  446 kg (9  810 Ib)  de  agua .
c l

Ejemplo 3.11 La presión parcial  del  amoníaco en las  mezclas  de amoníaco-aire  en equi-
librio con sus soluciones acuosas a 25°C se dan en la Tabla 3.4. Utilizando estos datos y
desprec iando tanto  la  pres ión  de  vapor  de l  agua  como la  so lubi l idad  de l  a i re  en  agua ,  cons-
t rúyase  un  d iagrama de  equi l ibr io  a  101 kPa  tomando como coordenadas las  relaciones mo-
lares Y,+ = moles de NHJmol  de aire y XA  = moles de NHJmol  de HzO.  En lo succsivb s e
suprimirá  e l  subíndice  A para  e l  amoníaco.
(a) Si 10 moles de gas, de composición Y = 0,3,  se ponen en contacto con 10 moles de unà

solución de  composic ión X = O,l,  Lcuál  será  la  composic ión de  las  fases  en  equi l ibr io  que
resul tan? El  proceso es  isotérmico y  a  la  pres ión a tmosfér ica .

Tabla  3.4 Presiones parciales de amoniaco sobre
soluciones amoniaco-agua a 20’  C

Presión parcial de NH,, kPa g NHdg  Hz0

4.23 0.05
9.28 0.10

15.2 0.15
22.1 0.20
30.3 0.25

Fuente. Datos tomados de ChemicalEngineers  Handbook, 4th
ed., R. H. Perry,  C. H. Chilton,  and S. D. Kirkpatrick, Eds.,
McGraw-Hill  Book Co., New York, 1963, p. 14-4.
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Tabla 3.5 Datos Y-X para amoniaco-agua a 20  OC

Y, x
Moles NHJMol  de aire Moles NHj/Mol  de Hz0

0.044 0.053

0 . 1 0 1 0.106
0.176 0.159
0.279 0.212

0.426 0.265

“.d

à

É
\

m

I 0 . 2
s

E
L

0.1

Gas- 10 moles
2.3 NH,
7.7 atre Gas
Y” = 0.3

-%$-jiEI

Liquido  1 0  m o l e s Líquido  _
0.91 NH,
9 .09  H,O

X,

X moles NH,/mol  de H,

Figura 3.25 Datos de equilibrio para aire-NH;-H20  a 20°C y 1  atm.

Solución. Los datos de la Tabla 3.4 se han recalculado en función de relaciones mo-
lares en la Tabla 3.5 y se representan en la Fig. 3.25.

Moles de NH3  en el gas que entra = lO(Y/(l + Y) = 10(0,3/1,3)  = 2,3
Moles de amoníaco en el líquido que entra = 10(X/(1  +x) = lO(O,l/l,l)  = 0,91

Un balance molar de materia para amoníaco aplicado a la etapa de equilibrio es

GY,+LX,=GY,+LX, (1)

donde G = moles de aire y L = moles de agua. Por tanto, G = IO-  2,3 = 7,7 moles y
L = 10 - 0,91 = 9,09  moles.



Diagramas termodhfmicos  de equilibrio 137

Despejando Y, de (1) se obtiene

Esta relación del balance de materia es la ecuación de una recta de pendiente
WC = 9,09/7,7 = 1.19 y ordenada en el origen (UC) + Y, = 0,42.

La intersección de esta línea del balance de materia con la curva de equilibrio, según
se muestra en la Fig. 3.25, da la composición de las fases gaseosa y líquida que abandonan
la etapa Yr = 0,195, XI = 0,19. Este resultado se puede comprobar mediante un balance de
NH3,  puesto que la cantidad de NH3  que sale (0,195)(7,70) t (0,19)(9,09) = $21,  es igual a
la cantidad total de amoníaco que entra.

Es importante observar que (2).  la línea del balance de materia, es el lugar geométrico
de todas las pareiw de corrientes que circulan; por tanto, X0,  Y, (punto F) también están
situados sobre esta  linea de operación.
Cl

3.15 Variables diferentes de la concentración

Hasta ahora se han considerado los diagramas de equilibrio entre fases en función
de T, P y concentraciones; sin embargo, en vez de éstas se pueden utilizar otras fun-
ciones termodinámicas. Por ejemplo, en los métodos gráficos para destilación, a ve-
ces resulta conveniente operar en función de la entalpía en vez de la temperatura,
ya que el diagrama puede entonces utilizarse para mostrar la adición o retirada de
calor, así como también los cambios de composición.

La Fig. 3.26 es un diagrama entalpía-composición para el sistema n-hexano-n-
octano a presión constante. A continuación se presenta un ejemplo ilustrativo de
la construcción y utilidad de este diagrama.

Ejemplo 3.12
(a) Utilizando los datos termodinámicos de la Tabla 3.6 y los datos del equilibrio líquido-

vapor del Ejemplo 3.1, constrúyase un diagrama entalpía-composición (H-y. h-x) para el
sistema n-hexano&octano a 101 kPa de presión total, siendo HV la entalpía del vapor
y HL  la entalpía del líquido.

(b) Resuélvase el apartado (b) del Ejemplo 3.1, suponiendo que el líquido está inicialmente
a 100°F (37,8”C).  Calcúlese la energía comunicada por mol en cada caso.

(c) Calcúlese la energía que se requiere para vaporizar 60 moles 9%~  de una mezcla inicial-
mente a ~OO”F(37,8”C)  con una fracción molar 0,2 de n-hexano.

Solución. Base: 1 mol-Ib (0,454 kmol) de hexano-octano.
(a) En la Tabla 3.7 se relacionan los datos del equilibrio líquido-vapor a 101 kPa tomados
del Ejemplo 3.1. Las correspondientes entalpías del líquido y el vapor saturado de la Tabla
3.7 se han obtenido convirtiendo los datos de la Tabla 3.6 y utilizando los pesos moleculares
86,2  y 114,2.
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Por ejemplo, los datos para 200°F (93,3”C),  suponiendo que no hay calor de mezcla (so-
lución ideal), se calculan como sigue:

HL = (0.377)(  117)(86.2)  + (1 .O - 0.377)(  10!9)(  114.2)
= 11,557 Eitullbmol (2.686 x 10’ J/  kmol)

H, =(0.773)(253)(86.2)+  (l.O-0.773)(248)(114.2)
= 23,287 Btullbmol (5.413 x lO’J/kgmol)

Las entalpías para el líquido subenfriado y el vapor sobrecalentado se obtienen de for-
ma análoga. Por ejemplo, la entalpía de una mezcla equimolar de un líquido subenfriado a
100°F (37,8”C)  se calcula en la forma siguiente utilizando datos de la Tabla 3.6

HL =(0.5)(55.5)(86.2)+(0.5)(52)(  114.2)
= 5361 BtuAbmol(l.246  x 10’  J/kmol)

Tabla 3.6 Datos de entalpía para n-bexanohoctaao
a 101 kPa.  Origen de entalpla:  HL  = 0 @O”F

Entalpia,  Btu/lb

n-Hexano n-OCt8UtO

T,“F HL HV HL HV

1 0 0 55.5 210 5 7 2 0 3
1 2 5 70.5 2 2 0 6 5 2 1 4
1 5 0 8 5 230.5 80 225
1 7 5 loo.5 2 4 1 9 5 2 3 7
2 0 0 1 1 7 2 5 3 109 248
225 1 3 3 2 6 6 1 2 5 260
25il 1 5 0 278 1 4 0 272.5
275 1 6 7 290.5 1 5 7 . 5 285
3 0 0 1 8 5 3 0 3 1 7 3 298

Fuente. Datos de J. B. Maxwell, Dura  Book  on
Hydrocorbons,  D. Van Nostraad  Co., New York, 1950,
pp. 103. 105.

A partir de los datos calculados de entalpía para el líquido subenfriado, el líquido saturado,
el vapor saturado y el vapor sobrecalentado, se construye la Fig. 3.26.

(b) El camino AB  de la Fig. 3.26 representa el calentamiento de 1 mol de líquido, con una
fracción molar 0,3 de hexano, hasta que se alcanza el punto de ebullición a 210°F (98,9”C).
El calor aBadido  es = 12 413 - 5 991 = 6 422 Btu/lbmo1(1,497  X 10’ J/kmol).
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Figura 3.26  Diagrama entalpía-concentración para n-hexano/n-octano.  Solución del Ejemplo 3.12.
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Tabla 3.7 Datos tabulados H-y,  H-x para n-hexano/n-octano  a 101 kPa.

Entalpía de mezcla,
Fracciones molares de n-Hexano Btdlbmol

1, “F X Y HL H”

155.7 1 .o 1 .o 7,586 20,085
160 0.917 0.986 8,030 20,309
170 0.743 0.947 8,198 20.940
180 0.600 O.!NO 9.794 21,642
190 0.481 0.842 10,665 22,433
200 0.377 0.773 ll.557 23,287
210 0.295 0.693 12.413 24.286
220 0.215 0.592 13.309 25,432
230 0.151 0.476 14,193 36.709
240 0.099 0.342 15.064 28.140
250 0.045 0.178 15,850 29,845
258.2 0.0 0.0 16.559 31,405

(c) El camino GE de la Fig. 3.26 representa el calentamiento de 1 Ibmol (0,454 kmol) de
@do  hasta que se vaporizan 60 moles 95  de líquido. Los extremos de la línea
DEF son fracciones molares de líquido y vapor en equilibrio. Calor comunicado =
22 900 - 6 164 = 16 736 Btu/lbmol (3,890 X  10’ kmol)
c l
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Problemas
3.1 Una mezcla líquida que contiene 25 moles % de benceno y 75 moles % de alcohol etí-

lico, cuyos componentes son miscibles en todas las proporciones, se calienta a la pre-
sión constante de 1 atm (101,3  kPa, 760 torr) desde 60°C hasta 90°C.

(a) LA qué temperatura comienza la vaporización?
(b) iCuál es la composición de la primera burbuja de vapor en equilibrio que se forma?
(c) iCuál es la composición del líquido residual cuando se han evaporado 25 moles %?

Supóngase que todo el vapor formado se retiene dentro del aparato y está com-
pletamente mezclado y en equilibrio con el líquido residual.

(d) Repítase el apartado (a) para una nueva vaporización de 90 moles %.
(e) Repítase el apartado (d) si, después que se han vaporizado 25 moles % como en

el apartado (c), se separa el vapor formado y se vaporizan 35 moles % adicionales
por la misma técnica utilizada en el apartado (c).

(f)  Represéntese la temperatura frente al porcentaje vaporizado para los apartados (d)
Y (4.

Utilícense los datos de presión de vapor que se dan más abajo, juntamente con
las leyes de Raoult y Dalton, para construir el diagrama T-x-y, y compárese éste y los
resultados obtenidos en los apartados (a) y (f)  con el que resulta a partir de los datos
experimentales T-x-y. ¿Qué  conclusión deduce?

Datos de presión de vapor

Presidn  de vapor, torr
Etanol, OC
Benceno. =‘C

20 40 6 0 l o o 2 0 0 4 0 0 7 6 0

8 1 9 . 0 2 6 . 0 3 4 . 9 4 8 . 4 6 3 . 5 7 8 . 4

- 2 . 6 7 . 6 1 5 . 4 2 6 . 1 4 2 . 2 6 0 . 6 8 0 . 1

Datos experimentales T-x-y  para benceno-alcohol etílico a 1 atm

Temperatura, OC la.4 77.5  7s 7 2 . 5 70 6a.5 6 7 . 1 6 8 . 5 7 2 . 5 13 71.5 RO.1
Moles % de benceno en  el

vapor 0 7 . 5 28 42 54 60  68  13 82 aa  95 100
Moles % de benceno en el

l íquido 0 1.5 5 12 22 31 68  al  91 95 98  loo

3.2

3.3

Repítase el Ejemplo 3.2 para las siguientes mezclas líquidas a 50°C:

(a) 50 moles % de benceno y 50 moles % de agua
(b) 50 moles % de tolueno y 50 moles % de agua
(c) 40 moles % de benceno, 40 moles % de tolueno y 20 moles % de agua

Una mezcla gaseosa de 75 moles % de agua y 25 moles % de n-octano, a la presión
de 133,3 kPa  (1 000 torr) se enfría, desde 136”C,  en condiciones de equilibrio a presión
constante.

(a) iCuál es la composición de la primera gota de condensado?
(b) iCuál es la composición y la temperatura de la última parte de vapor que condensa?

Supóngase que el agua y -el n-octano son líquidos inmiscibles.
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3.4

3.5

El ácido esteárico ha de ser arrastrado con vapor de agua a 200°C en un destilador
de calentamiento directo,  térmicamente a is lado para  evi tar  la  condensación.  El  vapor
de agua se introduce dentro del ácido fundido en forma de pequeñas burbujas, y la
presión parcial del ácido en el vapor que sale del destilador es el 70% de la presión
de vapor  del  ác ido es teár ico puro a  200°C.  Constrúyase  una representación gráf ica  de
los  k i logramos de  ác ido des t i lado por  k i logramo de  vapor  consumido en  función de
la presión total, descendente desde 101,3  kPa hasta 3,3  kPa, a 200°C. La presión de
vapor  de l  ác ido es teár ico  a  200°C es  0,40  kPa.

La volatilidad relativa, (Y, del benceno con respecto al tolueno a 1 atm es 2,s.  Cons-
trúyase un diagrama x-y para  es te  s is tema a  1  a tm.  Repí tase  la  construcción ut i l izando
datos  de  la  pres ión  de  vapor  de l  benceno de l  Problema 3 .1  y  para  e l  to lueno los  que
se indican más abajo,  as í  como las  leyes  de Raoul t  y  Dal ton.  Constrúyase también el
diagrama T-x-y.

(a) Un líquido que contiene 70 moles % de benceno y 30 moles % de tolueno se ca-
l ienta  a  1  a tm has ta  que se  evaporan 25 moles  % del  l íquido or ig inal .  Determínese
la temperatura.  Se separan entonces mecánicamente las fases y se condensa el  va-
por. Determínese la composición del vapor condensado y del líquido residual.

(b)  Calcúlense  y  represéntense  los  va lores  de  K en función de la temperatura a 1 atm.

Presiones de vapor del tolueno

Presión de vapor, torr 20 40 60 loo 200 400 760 1 5 2 0
Temperatura, “C 18.4 31.8 40.3 51.9 69.5 89.5 110.6 1 3 6

3.6 En las tablas que se acompañan se dan las presiones de vapor del tolueno y del
n-hep tano .

Presiones de vapor del n-heptano

Presión de vapor, torr 2 0 40 60 loo  200 400 760 1 5 2 0
Temperatura, “C 9.5 22.3 30.6 41.8 58.7 78.0 98.4 1 2 4

(a)  Represéntese el  diagrama de equi l ibr io x-y para este  s is tema a 1 atm ut i l izando las
leyes  de  Raoul t  y  Da l ton .

(b)  Represéntese la  curva T-x del  punto de burbuja  a  1  a tm.
(c)  Represéntense  los  valores  de  (Y  y  de  K frente a la temperatura.
(d) Repítase el apartado (a) utilizando la media aritmética de los valores de Q,  calcu-

lada a  par t i r  de  los  dos  valores  ext remos.
(e) Compare sus diagramas x-y y T-x-y con 10s  datos  exper imenta les  de  Ste inhauser  y

Whi te  [Znd.  Eng. Chem., 41 ,  2912  (1949)]  que  aparecen en  la  página  s iguiente .
3.7 Una al imentación,  F = 40,  de  l íquido  sa turado que  cont iene  50  moles  % de  A en  B se

introduce de forma cont inua en el  aparato que se  representa  en la  f igura .  El  conden-
sado procedente  de l  condensador  se  d iv ide  en  dos  mi tades ,  una  de  las  cuales  se  de-
vue lve  a.la  ca ldera  de  des t i lac ión .
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Datos del equilibrio vapor-liquido para
n-beptano/tolueno  a 1 atm

xAcpt8ml Y- T, “C

0.025 0.048 110.75
0.129 0.205 106.80
0.250 0.349 104.50
0.354 0.454 102.95
0.497 0.577 101.35
0.692 0.742 99.73
0.843 0.864 98.90
0.940 0.948 98.50
0.994 0.993 98.35

(a) Si se suministra calor de tal forma que W = 30  y a = 2, jcuál  sera la composición
de los productos de cabeza y cola?

(b) Si se modifica la operación de forma que no retorne condensado a la caldera de
destilación y, como antes W = 30,  jcuál  será la composición de los productos?

o = volatilidad relativa = 2 = g

Vapor

Caldera
de desti lación

Alimentación-
F

d i R

Calor
Colas

W

3.8 Más adelante se presentan datos del equilibrio vapor-líquido para mezclas de agua e
isopropanol a 1 atm (101,3  kPa, 760 torr).

(a) Constrúyanse diagramas T-x-y y x-y.
(b) Cuando una solución que contiene 40 moles % de isopropanol se vaporiza lenta-

mente, jcuál  será la composición del vapor inicial que se forma?
(c) Si esta misma mezcla del 40% se calienta bajo condiciones de equilibrio hasta que

se vaporiza el 75% en moles, jcuáles  serán las composiciones del vapor y el Iiqui-
do producidos?
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Equilibrio vapor-líquido para isopropanol y agua

T, “C X Y

93.00 1.18 21.95
89.75 3.22 32.41
84.02 8.41 46.20
83.85 9.10 47.06
82.12 19.78 52.42
81.64 28.68 53.44
81.25 34.% 55.16
80.62 45.25 59.26
80.32 60.30 64.22
80.16 67.94 68.21
80.21 68.10 68.26
80.28 76.93 74.21
80.66 85.67 82.70
81.51 94.42 91.60

Notas: Todas las composiciones esth  en moles %
de isopropanol
Composición del azeótropo: x = y = 68,54%
Temperatura de ebullicibn  del azeótropo: 80.22”
Temperatura de ebullición del isopropanol puro:
82.5 OC

(d) Calcúlense los valores de K y Q a 80°C y 89°C.
(e) Compare sus respuestas de las Partes (a), (b) y (c) con las obtenidas a partir de

los diagramas T-x-y y x-y basados en las leyes de Raoult y Dalton así como en
los siguientes datos de presión de vapor.

Presiones de vapor de isopropanol y agua

Presibn  de vapor, Torr 200 400 760
Isopropanol, OC 66.8 82 97.8
Agua,  OC 66.5 83 100

3.9 Cuarenta y cinco kilogramos de una disolución que contiene 0,3 de fracción en peso
de etilenglicol en agua ha de extraerse con furfural. Utilizando las Figs. 3. lOa y 3. loe,
calcúlese:

(a) La cantidad mínima de disolvente
(b) La cantidad máxima de disolvente
(c) Los pesos de extracto y refinado, exentos de disolvente, para 45 kilogramos de di-

solvente así como el porcentaje de glicol extraído.
(d) La pureza máxima posible del glicol en el extracto final y la pureza máxima del

agua en el refinado para una etapa de equilibrio.
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3.10 Demuéstrese que en un diagrama triangular, en el que cada vértice representa un com-
ponente puro, la composición del sistema en un punto interior cualquiera del triángu-
lo es proporcional a la respectiva longitud perpendicular trazada desde el punto hasta
el lado del triángulo opuesto al vértice considerado. Para la demostración no es ne-
cesario suponer un caso especial (por ejemplo, un triángulo rectángulo 0 equilátero).

3.11 Una mezcla de cloroformo (CHCb) y ácido acético a 18°C y 1 atm (101,3  kPa)  ha de
extraerse con agua para recuperar el ácido.
(a) Cuarenta y cinco kilogramos de una mezcla que contiene 35% en peso de CHCh

y 65% en peso de ácido se tratan con 22,75  kg de agua a 18°C en una extracción
discontinua de una sola etapa. jCuáles serán las composiciones y pesos de las ca-
pas de extracto y de refinado que se forman?

(b) Si la capa de refinado procedente del tratamiento anterior se extrae nuevamente
con la mitad de su peso en agua, icuáles  serán las composiciones y pesos de las
nuevas capas?

(c) Si se separa todo el agua de esta capa final  de refinado, icuál  será su composición?

Resuélvase el problema utilizando los siguientes datos de equilibrio para construir uno
o más de los tipos de diagramas de la Fig. 3.10.

Datos de equilibrio líquido-líquido para CHCL,-H,O-CH,COOH a 18”  C y 1 atm

Fase pesada (peso %)

cHCl Hz0 CHjCOOH

Fase ligera (peso %)

CHCh  Hz0 CHJCOOH

99.01 0.99 0.00 0.84 99.16 0.00
91.85 1 .38 6.77 1 .21 13.69 25.10
80.00 2.28 17.72 7.30 48.58 44.12
70.13 4.12 25.75 15 .11 34.71 50.18
67.15 5.20 27.65 18.33 31.11 50.56
59.99 7.93 32.08 25.20 25.39 49.4 I
55.81 9.58 34.61 28.85 23.28 41.87

3.12 Se utiliza éter isopropílico (E) para separar ácido acético (A) contenido en agua (W).
A continuación se dan los datos de equilibrio líquido-líquido a 25°C y 1 atm (101,3
kPa).

(a) Cien kilogramos de una disolución del 30% en peso de A en W se ponen en con-
tacto con 120 kg de éter en una etapa de equilibrio . iCuáles son las composiciones
y pesos del extracto y el refinado que resultan? iCual sería la concentración de áci-
do en el extracto (fase rica en  éter) si se eliminase todo el éter?

(b) Una mezcla que contiene 52 kg de A y 48 kg de W se pone en contacto con 40
kg de E en cada una de tres etapas con flujo cruzado. iCuáles son las.  composi-
ciones y cantidades del refinado?
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Datos de equilibrio líquido-líquido para ácido acético (A), agua (W) e
isopropiléter (E) a 25 ’ C y 1 atm

Capa rica en agua Capa rica en éter

Peso% de A Peso% de W Peso% deE  Peso% de A Peso% de W Peso% deE

1.41 97.1 1.49 0.37 0.73 98.9
2.89 95.5 1.61 0.79 0.81 98.4
6.42 91.7 1.88 1.93 0.97 97.1

13.30 84.4 2.3 4.82 1.88 93.3
25.50 71.1 3.4 ll.4 3.9 84.7
36.70 58.9 4.4 21.6 6.9 71.5
45.30 45.1 9.6 31.1 10.8 58.1
46.40 37.1 16.5 36.2 1 5 . 1 48.7

3.13 En su estado natural, el circonio, que es un importante material de construcción para
reactores nucleares, se encuentra asociado con hafnio, que tiene una sección eficaz de
captura de neutrones anormalmente elevada y es preciso separarlo antes de que pueda
utilizarse el circonio. Se hace referencia al diagrama de flujo que se incluye para un
proceso propuesto de extracción líquido-líquido en el que se utiliza fosfato de tributilo
(TBP) como disolvente para la separación de hafnio a partir de circonio. [R. P. Cox,
H. C. Peterson y C. H. Beyer, Znd.  Eng. Chem.,  50 (2), 141 (1958).]

Un litro por hora de NH03  5,lO N que contiene 127 gramos
por litro de óxidos de hafnio y circonio disueltos se introdu-
cen como alimentación en la etapa 5 de una unidad de ex-
tracción de 14 etapas. La alimentación contiene 22 000 ppm
de Hf. El TBP fresco entra en la etapa 14 mientras que el agua
de lavado se introduce en la etapa 1. El refinado se reiira  de la
etapa 14 mientras que la fase de extracto orgánico que se re-
tira en la etapa 1 va a una unidad de stripping. La operación
de stripping consta de un contacto simple entre agua fresca y
la fase orgánica. En la tabla que se presenta en la página si-
guiente figuran los valores experimentales obtenidos por Cox
y colaboradores. (a) Utilícese esta tabla para realizar un balan-
ce de materia completo del proceso. (b) Compruebe la consis-
tencia de los datos de tantas formas como le sea posible. (c)
iCuál es la ventaja de operar el extractor de esta manera? iRe-
comendaría el uso de todas las etapas?

3.14 Repítase el Ejemplo 3.8 para cada una de las siguientes variantes.

(a) Dos kilogramos de benceno puro se mezclan con 1 kg de harina que contiene 50%
en peso de aceite.

(b) Un kilogramo de benceno puro se mezcla con 1 kg de harina que contiene 25%
en peso de aceite.
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Análisis por etapas de la operación del mezclador-sedimentador

147

Fase orgánica Fase acuosa
Etapa

g de óxido/litro  N HNOI  !$oo) g de óxido/litro N  HNO,  !$ltlO)

I 22 2 1.95 <O.OlO 17.5 5.21 <O.OlO
7 2 9 . 3 2 . 0 2 <O.OlO 275 5.30 <O.OlO
3 7 1.4 203 <O.OlO 33.5 5 46 <O.OlO
4 3 1 . 8 2 . 0 3 0.043 3 4 . 9 5.46 0  2 4
5 3 2 . 2 2 . 0 3 0  l l 52.R 5.13 3 . 6
6 2 1 . 1 1 9 9 0.60 3 0 . 8 5.15 6 . 8
7 1 3 . 7 193 027 1 9 . 9 5 . 0 5 9 . 8
8 7 66 I x9 1.9 I I . 6 4.97 20
9 4.14 1.X6 4 . 8 R.06 4.97 36

10 1 . 9 8 183 10 5.32 4.75 67
I I 1 . 0 3 177 23 3 . 7 1 4.52 ll0
I? 0.64 1.68 32 3 . 1 4 4.12 140
13 0.46 1.50 42 2 . 9 9 3.49 130
14 0 29 1 . 1 8 28 3.54 2.56 72
stripper 0.65 7 6 . 4 3 . 9 6 -co.01

[Tomado de R. P. Cox, H. C. Peterson, y C. H. Beyer, Ind. Eng.  Chem..  50 (2), 141 (1958).]
(El problema 3.13 está adaptado de E. J. Henley y H. Bieber, Chemical  Engineering

Calculations,  McGraw-Hill  Book Co., p. 298, 1959).

Disolvente -.=

H,O de
reextracción

Etapa
= U n i d a d  -

l- d e
stripping

127 g de óxido/h
22oooDomHf

Agua de
lavado Producto

3.15

acuoso

A 25°C y 101 kPa, 2 gmol de un gas que contiene 35 moles % de propileno en pro-
p:no  se ponen en contacto con 0,l kg de gel de sílice hasta que se alcanza el equili-
brio Utilizando los datos de equilibrio de la Fig. 3.21, calcúlense los gmol y la com-
pos i c ión  +l  gas  adsorb ido ,  as í  como la  compos ic ión  de  equi l ib r io  de l  gas  no  adsorb ido .
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3 . 1 6 Los datos de equilibrio vapor-líquido para el sistema acetona-aire-agua a 1 atm (101,3
kPa)  vienen dados por:

x, frac. molar de acetona en aire 0,004 0,008 0,014 0,017 0,019 0,020
y,  frac. molar de acetona en agua 0,002 0,004 0,006 0,008 0,010 0,012

(a) Represéntense los datos como: (1) moles de acetona/mol de aire frente a moles
de acetona/mol  de agua, (2) presión parcial de acetona frente a g de acetona/g  de
agua, (3) y frente a x.

(b) Si 20 moles de gas con una fracción molar de acetona de 0,015 se ponen en con-
tacto con 15 moles de agua en una etapa de equilibrio, icuáles  serán las compo-
siciones de las corrientes de descarga? Resuélvase gráficamente.
(El Problema 3.16 está adaptado de E. J. Henley y H. K. Staftin,  Sfugewise  Pro-
cess  Design.  J. Wiley & Sons,  New York, 1963.)

3.17 Se ha propuesto separar oxígeno de nitrógeno mediante absorción y deserción  de aire
en agua, utilizando presiones de 101,3 a 10 130 kPa y temperaturas entre 0 y 100°C.

(a) Diséfiese  un esquema posible para efectuar la separación suponiendo que el aire
contiene 79 moles 9%  de Nz y 21 moles % de 02.

(b) En la Fig. 3.23 se dan las constantes de la ley de Henry para 02 y Nr.  iCuántas
etapas discontinuas de absorción serían necesarias para obtener oxígeno con una
pureza de 90 moles %?  iQué rendimiento de oxígeno (basado en la cantidad total
de oxígeno en la alimentación) se obtendría?

3.18 Una mezcla gaseosa que tiene volúmenes iguales de NH, y N2  se pone en contacto con
agua a 20°C y 1 atm (760 torr) con el fin de absorber una parte del NH,. Si 14 m3 de
esta mezcla se ponen en contacto con 10 m3 de agua y se alcanza el equilibrio, calcú-
lese el 9%  del amoníaco inicialmente presente en el gas que se absorberá. Tanto la tem-
peratura como la presión total permanecerán constantes durante la absorción. La pre-
sión parcial de NH3  sobre agua a 20°C es:

Presión parcial Gramos de NH,  disuel to
de NH,  en aire, ton en 1OOg  de agua

470 40
298 30
227 25
166 20
114 1 5
69.6 10
50.0 7.5
31.7 5.0
24.9 4.0
18.2 3.0
15.0 2.5
12.0 2.0

3.19 Utilizando los diagramas y-x y T-x-y construidos en el Problema 3.5 y los datos de
entalpía que se dan más abajo,
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(a) Constrúyase un diagrama H-x-y para el sistema benceno-tolueno a 1 atm (101,3
kPa).  Háganse las suposiciones necesarias.

Entalpía a saturación, kJ/kg

T, OC Benceno Tolueno

HL HV Hl . HV

6 0 7 9 487 7 7 4 7 1
8 0 Il6 511 ll4 49.5

100 1 5 3 537 151 5 2 1

(b) Calcúlese la energía que se requiere para vaporizar el 50%  en moles de una mezcla
líquida que contiene 30 moles % de benceno en tolueno y que inicialmente se en-
cuentra a la temperatura de saturación. Si después se condensa el vapor, jcuál  será
la cantidad de calor a retirar en el condensador, tanto si el condensado está satu-
rado como si se subenfría lO”C?

3.20 Se ha de diseñar una torre de fraccionamiento para operar a 101,3 kPa con el fin de
obtener un destilado que contenga 95 moles % de acetona (A) y 5 moles % de agua,
y un residuo con 1 mol % de agua. El líquido de alimentación está a 125°C y 687 kPa
y contiene 57 moles % de A. La alimentación se introduce en la columna a través de
una válvula de expansión de forma que entra en la columna parcialmente vaporizada
a 60°C. Constrúyase un diagrama H-x-y y determínese la relación molar de líquido a
vapor en la alimentación parcialmente vaporizada. A continuación se dan los datos
de entalpía y equilibrio.

Calor latente molar de A = 29 750 kJ/kmol  (supuesto constante)
Calor latente molar del agua = 42 430 kJ/kmol (supuesto constante)
Calor especifico molar de A liquido = 134 kJ/kmol.“K
Calor especifico molar del agua líquida = 75,3 kJ/kmol.“K
Entalpia de la alimentación caliente y a presión antes de la expansión adia-
bática = 0
Entalpia de las fases de alimentación después de  la expansión:

HV = 27 200 kJ/kmol
Hr = -5 270 kJ/kmol

Datos de equilibrio vapor-liquido para acetona-agua a 101,3  kPa

T,  “C

56.7 57.1 60.0 61.0 63.0 71.7 100

Moles% de A en el liquido 100 92.0 50.0 33.0 17.6 6.8 0
M o l e s % de A e n el vapor tot) 94.4 85.0 83.7 80.5 69.2 0





EQUILIBRIO ENTRE FASES
A PARTIR DE

ECUACIONES DE ESTADO
Casi todas las moléculas no polares pequeñas cumplen
el teorema de los estados correspondientes; sus relacio-
nes P-V-T se representan bien mediante una ecuación de
dos parámetros propuesta en 1949. Se sabe que para ca-
denas largas y moléculas polares se requiere un tercer
parámetro individual.

Otto Redlich, 1975

Para mezclas multicomponentes no se pueden utilizar representaciones gráficas de
las propiedades, como las presentadas en el Capítulo 3, para determinar los reque-
rimientos de etapas de equilibrio. En este caso hay que aplicar procedimientos ana-
líticos de cálculo, representando las propiedades termodinámicas preferentemente
mediante ecuaciones algebraicas. Puesto que las propiedades de la mezcla depen-
den de la temperatura, presión y composición(es)  de las fases, tales ecuaciones tien-
den a ser complicadas. Las ecuaciones que se presentan en este capítulo se utilizan
ampliamente para el cálculo de relaciones de equilibrio entre fases (valores de K y
coeficientes de distribución), entalpías y densidades de mezclas en amplios interva-
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los de condiciones. Estas ecuaciones requieren varias constantes de las especies pu-
ras, que se tabulan para 176 compuestos en el Apéndice 1. El tratamiento termo-
dinámico que se presenta aquí está necesariamente resumido. Para los fundamentos
de la termodinámica clásica el lector puede recurrir a Perry y Chilton’  así como a
otras fuentes que no se citan aquí.

La importancia de disponer de correlaciones exactas de propiedades termodi-
námicas con el fin de diseñar el equipo que opere en condiciones económicas no
necesita ser resaltada. Por ejemplo, Gully’  encontró que el consumo de vapor para
ebullición en un desetanizador variaba aproximadamente en un 20% dependiendo
de cual de las cuatro correlaciones de entalpía se utilizase. Stocking, Erbar y Mad-
dox’  encontraron todavía mayores diferencias para un hipotético despropanizador.
Utilizando seis valores de K y siete correlaciones de entalpía obtuvieron que los con-
sumos del ebullidor variaban desde 657 a 1 ll 1 MJ/h  (623 000 a 1 054 OO Btu/h)
y los del condensador variaban desde 479 hasta 653 MJ/h  (454 000 a 619 000 Btu/h).
En otro estudio, GraysonJ examinó el efecto de los valores K sobre el punto de bur-
buja, el punto de rocío, equilibrio de flash, destilación y eficacia de platos perfo-
rados, encontrando un amplio intervalo de sensibilidad de los cálculos de diseño
para variaciones de los valores K.

4.1 Fugacidad-una base para el equilibrio entre fases

En un sistema multicomponente y multifase, la energía libre de Gibbs para cada
fase viene dada por la función

G = G{T,  P, n,,  n2,  . . . , n,}

donde n = moles, y el subíndice hace referencia a la especie. La diferencial total de
G es

dG = (g),. dT + ($z),”  dP  + 2 ($$),,,  dn;. t . t . I
donde i f i. De acuerdo con la termodinámica clásica,

(4-l)

C?G( 1aT P.n,  =
- S (4-z)

= v (4-3)
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siendo S = entropía y V = volumen. Definiendo el potencial químico, cc, de la espe-
cie i como

(4-4)

y substituyendo en (4-l) se obtiene ,

dG=-SdT+“dP+ipidni
i=l

(4-5)

Cuando (4-5) se aplica a un sistema cerrado que consiste en dos fases en equilibrio
a temperatura y presión uniformes, donde cada fase es un sistema abierto capaz de
transferir materia con la otra fase’

(4-Q

donde el subíndice (k) se refiere a cada una de las fases p.  La conservación de los
moles de cada especie exige que

dni” = - dn;‘”

que, al substituir en (4-6) conduce a

1 = 0

Al eliminar dri,” en (4-7),  cada término dtfik’  puede variar independientemente de
cualquier otro término dd;“.  Pero esto exige que cada coeficiente de dii” en (4-7)
sea cero. Por tanto,

Por consiguiente, los potenciales químicos de cualquier especie de un sistema mul-
ticomponente son iguales en todas las fases para el equilibrio.

El potencial químico no se puede expresar como una magnitud absoluta y, por
otra parte, Los valores numéricos del potencial químico son difíciles de relacionar
con otras magnitudes más fácilmente cognoscibles. Además, el potencial químico
tiende a un valor infinito negativo cuando la presión se aproxitia  a cero. Por estas
razones, el potencial químico no resulta útil de forma directa para los cálculos del
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equilibrio entre fases, y se emplea la fugacidad, una magnitud derivada que se defi-
ne más adelante.

La Ec. (4-3) en función del potencial químico, es

api( >Y+  r=üi (4-9)

donde ü,  = volumen parcial molar. Para una substancia pura que se comporta como
un gas ideal, ü,  = RT/P, y la Ec. (4-9) se puede integrar para obtener

pi  = RT In P + C,(T) (4- 10)

en la que CI depende de T.
Desafortunadamente, la Ec. (4-10) no describe el comportamiento de mezclas

multicomponentes de líquidos y gases reales. Sin embargo, la Ec. (4-10) fue recupe-
rada por G. N. Lewis, quien en 1901 propuso la fugacidad f, una pseudo-presión,
que, cuando se utiliza en vez de la presión en la Ec. (4-10) preserva la forma funcio-
nal de la ecuación. Así, para un componente en una mezcla

ji = G(T) exp  h/RT)

donde CZ está relacionada con CI.

(4-I  1)

Prausnitz6  demostró que, con independencia del valor de Cr, para un equili-
brio físico la Ec. (4-S) se puede substituir por

ji” =/‘”  = . . . (4-12)

Para un gas ideal puro la fugacidad es igual a la presión y, para un componente de
una mezcla gaseosa ideal, es igual a su presión parcial, p,  = y,P.

4.2 Definición de otras magnitudes termodinámicas útiles

Debido a la estrecha relación entre fugacidad y presión, es conveniente definir su
cociente para una substancia pura como

vp = ff/P (4-13)

donde vy  es el coeficiente de fugacidad de la especie pura y f: es la fugacidad de la
especie pura. El concepto de fugacidad fue ampliado para mezclas por Lewis y Ran-
dall y utilizado para formular la definición de solución ideal

f,” = Yif:; (4-14)

f,, = Xif :; (4-  15)
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donde los subíndices V  y L se refieren a las fases de vapor y de líquido, respecti-
vamente. Las soluciones líquidas ideales se presentan cuando los diámetros mole-
culares son iguales, no existen interacciones químicas y las fuerzas intermoleculares
entre moléculas semejantes y distintas son iguales. Estos mismos requerimientos se
aplican a la fase gaseosa, donde a bajas presiones las moléculas no están próximas
entre sí y el comportamiento es muy aproximadamente el de una solución gaseosa
ideal.

Para representar la desviación de ambos tipos de idealidad (ley de los gases idea-
les y ley de las soluciones gaseosas ideales) es conveniente definir los siguientes coe-
ficientes de fugacidad de una mezcla

(4-16)

En el límite, cuando se tiende al comportamiento del gas ideal,f;“v  - P; y en la fase
de vapor vi”v  = l,O. Análogamente, jh - p;,  y 4;~  = 1,O. Sin embargo, cuando se
tiende al comportamiento ideal del líquido,fl - P:  y,  tal como se demuestra des-
pués, v,oL  = P?P. Análogamente, fk - x& y 4;~ = P:/P, siendo P:=  presión de
vapor.

Para una determinada temperatura, la relación entre la fugacidad de un com-
ponente de una mezcla y la fugacidad en un estado de referencia se denomina ac-
tividad. Si como estado de referencia se elige la especie pura a la misma presión y
condición de fase que la mezcla,

(4-18)

Para una solución ideal, substituyendo (4- 14) y (4-l 5) en (4-18) se obtiene que arv  = y,
y a,L  = x1.

Para representar la desviación de la actividad con respecto a la fracción molar
cuando las soluciones no son ideales, generalmente se utilizan coeficientes de acti-
vidad basados en las concentraciones expresadas en fracciones molares,

(4-20)

Para soluciones ideales, y;v  = 1 ,O y 7;~ = 1 ,O.



Tabla 4.1 Magnitudes termodinámicas para el equilibrio entre fases

Magnitud
termodinámica Definición

Significado
Valor límite para condiciones
de gases ideales y
disoluciones ideales

Potencial  químico

Fugacidad

Coeficiente  de fugacidad
para  especies  puras

Coeficiente  de fugacidad
para  especies  en una  mezcla

Actividad

Coeficiente  de actividad

‘RTI

Energía  libre  parcial  molar

Presión  termodinámica

Desviación  de la fugacidad
debida  a la presión

Desviaciones  de la fugacidad  debidas
a la presión  y la composición

Presión  termodinámica  relativa

Desviación  de la fugacidad
debida  a la composición

PB  = 8,

jk=JP
Jv  = x,p:
VP”  = 1.0
VPL  = p:/p
f#Jiv  = 1.0
QiL  = p:/p
a,v  = y,
ad  = x,
yiv  = 1.0
y,L  = 1.0
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En la Tabla 4.1 se presentan datos de magnitudes termodinámicas que resultan
de utilidad para los cálculos de equilibrios entre fases.

4.3 Relaciones de equilibrio entre fases

Es conveniente definir una relación de equilibrio como la relación entre las fraccio-
nes molares de una especie en dos fases que se encuentran en equilibrio. Para el
caso de vapor-líquido, la constante se denomina valor-K  o relación de equilibrio va-
por-líquido, tal como se ha definido por la Ec. (l-3) como Ko;  G &x’,!

Para los cálculos de etapas de equilibrio que intervienen en la separación de
dos o más componentes, se definen factores de separación formando cocientes
de relaciones de equilibrio. Para el caso de vapor-líquido se define la volatilidad re-
lativa por la Ec. (l-7) como oc e KJKj.  Para el caso de líquido-líquido se define la
selectividad relativa por la Ec. (l-8) como /3,j  s Koi/KDi.

Partiendo de la Ec. (4-12),  las relaciones de equilibrio se pueden expresar se-
gún una variedad de formulaciones.

Equilibrio vapor-liquido

Para el equilibrio vapor-líquido, la Ec. (4-12) se transforma en

fi”  = fz (4-21)

Para formar una relación de equilibrio se substituyen las fugacidades por las ex-
presiones equivalentes en función de fracciones molares. Las substituciones pueden
ser muy diversas. Dos parejas comunes derivadas de las Ecs. (4-16) a (4-20) son

Pareja 1:

Y

Pareja 2:

Y

fi” = Yi”Yif%

fil.  = YiLXifC

fi” = 4i”YiP

fiL = diLXiP

(4-22)

(4-23)

(4-24)

(4-25)
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Estas ecuaciones representan dos formulaciones simétricas y otras dos no simétri-
cas para valores-K. Las simétricas son:

Ki  = (e) (4-26)

(4-27)

La Ec. (4-26) fue deducida por Hougen y Watson.’  Más recientemente, Mehra,
Brown y Thodos8  la utilizaron para determinar valores-K para sistemas binarios de
hidrocarburos, comprendiendo las mezclas verdaderas hasta el punto crítico.

La Ec. (4-27) ha recibido una atención considerable. Importantes aplicaciones
han sido obtenidas por Benedict,  Webb y Rubim9  Starling y Han”*“;  y Soave.”

Las formulaciones no simétricas son

K = YiLfL  YiL4L-=-

’ dwp  4iv
(4-29)

La Ec. (4-28) ha sido ignorada, pero, desde 1960, la Ec. (4-29) ha recibido una con-
siderable atención. Aplicaciones de la Ec. (4-29) a importantes sistemas industriales
han sido presentadas por Chao y Seader;13  Grayson y Streed,14  Prausnitz et al,”
Lee, Erbar y Edmister16 y Robinson y Chao.” Prausnitz y Chueh”  desarrollaron
una importante modificación de la Ec. (4-29) que no se presenta aquí.

Equilibrio líquido-líquido

Para el equilibrio líquido-líquido, la Ec. (4-12) es

f: = f!Z (4-30)

donde los superíndices 1 y II se refieren a fases líquidas inmiscibles. Un coeficiente
de distribución se forma incorporando (4-23) para obtener la formulación simétrica

(4-31)

Con independencia de la formulación termodinámica que se utilice para predecir
los valores-K o los coeficientes de distribución, la exactitud depende de la veraci-
dad de las correlaciones particulares utilizadas para las diferentes magnitudes ter-



Equilibrio entre fases a partir de ecuaciones de estado 159

modinámicas. Para las aplicaciones prácticas, la elección de la formulación del va-
lor-K es un compromiso entre consideraciones de exactitud, complejidad y conve-
niencia. Las formulaciones más importantes son (4-27)  (4-29) y (4-31). Todas ellas
requieren correlaciones para coeficientes de fugacidad y coeficientes de actividad.
En este capítulo se presenta la aplicación de (4-27) basada en coeficientes de fuga-
cidad obtenidos a partir de ecuaciones de estado. Las Ecs. (4-29) y (4-31) requieren
correlaciones de coeficientes de actividad y se consideran en el Capítulo 5.

4.4 Ecuaciones de estado

Los procedimientos de diseño del equipo para las operaciones de separación re-
quieren el conocimiento de entalpías  v  densidades además de relaciones de equili-
brio entre fases. La termodinámica clasica proporciona un medio de obtener todas
estas magnitudes a partir de relaciones P-u-T. que se conocen generalmente como
ecuaciones de estado. Si bien se han propuesto un gran número de ecuaciones P-u-T.
relativamente pocas resultan adecuadas para los cálculos prácticos de diseño. Al-
gunas de ellas se relacionan en la Tabla 4.2. En todas las ecuaciones de la Tabla
4.2 interviene la constante universal de los gases R y9  en todos los casos excepto en
dos, intervienen otras constantes que son únicas para una especie particular. Todas
las ecuaciones de estado se pueden aplicar a mezclas utilizando reglas de mezcla
para combinar constantes de las especies puras.

La ecuación del gas ideal, Ec. (4-32) de la Tabla 4.2, es ampliamente utilizada
tanto para gases puros como para mezclas gaseosas. Esta ecuación no tiene en cuen-
ta el tamaño molecular ni el potencial de energía de las interacciones moleculares.
Cuando cada una de las especies de una mezcla, así como la mezcla misma, siguen
ia ley de los gases ideales, se cumplen la ley de Dalton de la aditividad de las pre-
siones parciales y la ley de Amagat de aditividad de los volúmenes de las especies
puras. La ecuación de mezcla en función de la densidad molar p/M  es

L
p-l-  lJ -sniM-,-m v

La ley de los gases ideales es generalmente bastante exacta para presiones hasta
una atmósfera. A 50 psia (344,74  kPa) la Ec. (4-39) puede presentar desviaciones
con respecto a los datos experimentales de hasta un 10%.

No existe una ecuación de estado sencilla para la fase líquida que no esté basa-
da en el uso de una densidad conocida de las especies líquidas puras y en las supo-
siciones de incompresibilidad y de volúmenes aditivos. Cuando un vapor no se com-
porta como un gas ideal resulta,dificil  formular una ecuación de estado exacta debi-
do a la necesidad de tener en cuenta las interacciones moleculares.

El principio de los estados correspondientes,‘” que está basado en la similitud
de comportamiento molecular, especialmente en el punto crítico, se puede utilizar



Tabla 4.2 Ecuaciones de estado

Nombre Ecuación y número de la ecuación Evaluación de funciones o
constantes de especies

Ley del gas ideal

Generalizada

p+ (4-32)

p=ZRT (4-33)
V

Virial  (Onnes) pJq*+~+C+  ..) (4-34)
V V VI .

van der Waals

Beattie-Bridgeman

p=RT  0- - -
v - b  v* (4-35)

P =$(I  --$)[v+B.(I  -y-$(l  -f)

(4-36)
Benedict-Webb-Rubin

( B - W - R )
P=F+ B.RT-A.-$  $+(bRT-ab

1
.l

+- c(l+s)ew(-3)
06 + v’T’

(4-37)

Redlich-Kwong
(R-K)

Ninguna

Z = (F’,,  T,, Z,  ó o) tal como se obtiene
a partir de datos experimentales

A partir de datos volumétricos, correla-
ciones generalizadas o mecánica estadís-
tica, donde B,  C, etc, dependen de la tem-
peratura

(I -27R’Tf  b =RT,
64P,’  8P,

Constantes, o,  A, b, B., y c a partir de
datos experimentales

Constantes, 0,  A, b. B.,  c.  Co.  Q.  y a
partir de datos experimentales o
correlaciones

o = 0.427g7,  b = t3.0867~
c
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para deducu correlaciones generalizadas, gráficas o tabuladas, del factor de com-
presibilidad Z de la Ec. (4-33) como una función de la temperatura (absoluta) re-
ducida T,  = T/T,,  de la presión (absoluta) reducida Pr  = P/P, y de un conveniente
tercer parámetro. Con frecuencia las ecuaciones generalizadas de estado se ajustan
a ecuaciones empíricas de T,  y P,  para su empleo en los métodos de diseño con
ordenadores.

La ecuación de estado del virial  de la Tabla 4.2 proporciona una buena base
teórica para el cálculo de las relaciones P-u-T de especies puras, tanto polares como
no polares, y de mezclas en fase de vapor. Los coeficientes del virial  B, C, y supe-
riores, pueden en principio obtenerse a partir de la mecánica estadística. Sin em-
bargo, el estado actual de los conocimientos es tal que en la mayor parte de los
casos la Ec. (4-34) se trunca en B, el segundo coeficiente del virial,  que se estima
a partir de una correlación generalizada*‘.*‘. En esta forma, la ecuación del virial
es exacta para densidades de aproximadamente la mitad de la densidad crítica. La
aplicación de la ecuación de estado del virial al equilibrio entre fases se estudia y
desarrolla con detalle por Prausnitz et al.,” pero no se considerará aquí.

La ecuación de cinco constantes de Beattie y Bridgeman,” la ecuación de ocho
constantes de Benedict,  Webb y Rubin (B-W-R)” y la ecuación de dos constantes
de Redlich y Kwong (R-K)‘” son relaciones empíricas aplicables en un amplio in-
tervalo de presión. La ecuación R-K es particularmente atractiva debido a que con-
tiene solamente dos constantes que pueden determinarse directamente a partir de
la temperatura crítica T,  y de la presión crítica P,. Además, la ecuación R-K tiene
una exactitud que se compara favorablemente con otras ecuaciones de estado más
complejas,25  y es capaz de aproximar la región líquida, tal como puede observarse
en el siguiente ejemplo. La ecuación de van der Waals puede fallar considerable-
mente en este aspecto.

Ejemplo 4.1 Las propiedades termodinámicas del  i sobutano  fueron  medidas  por  Sage  y
Laceyzh  a temperaturas subcríticas desde 70°F (294,29”K)  hasta 250°F (394,26”K)  en el in-
tervalo de presiones comprendido entre 10 psia (68,94  kPa) y 3 000 psia  (20,68  MPa).  La
Fig. 4.1 es un gráfico doble logarítmico de la presión (psia)  frente al volumen molar
(ft /Ibmol)  de la  envolvente  experimental  de dos fases  ( l íquido  sa turado y  vapor  sa turado)
utilizando las condiciones críticas tabuladas en el Apzndice 1 para la curva de trazo conti-
nuo.  También se representa una isoterma experimental  para 190°F (360,93”K). Ca l cú l ense  y
represéntense las isotermas de 190°F para la ecuación de estado R-K y para la ley de los
gases  ideales  y  compárense con los  datos  exper imentales .

Solución. A partir de la Ec.  (4-38) se puede calcular la presión como una función del
volumen molar con T = 649,67”R  (190°F) y R = 10,731 psia.ft’/lbmol.“R.  Las constantes de
Redl ich-Kwong de  la  Tabla  4 .2  son

(10.73 1)2(734.7)‘-5 .a = 0.4278 1
ft6= 1 m362 x lo" psia . "RO"

529.1 lbmol’

b = 0.0867 (10.731)(734.7)
529.1 1

=, 29*9  ft3
’ lbmol
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Figura 4.1 Propiedades P-v-T del isobutano.

Los valores de la presión calculados a partir de la ecuación R-K se presentan en la Fig. 4.1
como una línea de trazos. Por ejemplo, para uE  100 ft’/lbmol,  substituyendo en (4-38) se
obtiene

p =(10.731)(649.58)- 1.362x  IO6
(100 - 1.2919) (649.58)“-5(  lOO)(  100 + 1.2919) = 65’34  psia (450’5  kPa)

La línea de puntos representa los cálculos para la ley de los gases ideales, Ec.  (4-32).
Por ejemplo, para u = 100 ft’/lbmol

p =(10.731)(649.58)
100 = 69.71 psia (480.6 kPa)
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Para 190”F,  y presiones de hasta 30 psia, tanto la ecuación R-K como la ecuación de
la ley de los gases ideales concuerdan muy bien con los datos experimentales. Desde 30 psia
hasta la presión de saturación, la ecuación R-K continúa concordando con los datos expe-
rimentales mientras que la ley del gas ideal presenta desviaciones crecientes. En la siguiente
tabla se presenta una comparación cuantitativa para la región de vapor a 190°F.

Porcentaje de desviación
para el volúmen molar
calculado del vapor

P, psia Ecuación R-K Ley del gas ideal

10 0.2 1 . 2
3 0 0.6 3.5
60 1 . 3 7 . 5

100 1 . 9 1 3 . 1
1 5 0 3.0 21.9
229.3 (saturación) 4.1 41.6

A 190°F la ecuación R-K predice volúmenes molares del líquido mayores que los expe-
rimentales. La siguiente tabla presenta una comparación cuantitativa.

P,psia Porcentaje de desviación para el
volúmen molar calculado del liquido
a partir de la ecuación R-K

229.3 (saturación) 18.8
500 14.5

1 0 0 0 10.8
2000 7 . 5
3000 5.8

Las desviaciones son mucho mayores que para la región del vapor, aun cuando los errores
no son excesivamente grandes.

Dentro de la envolvente de dos fases la ecuación R-K muestra continuidad pero fracasa
totalmente al predecir una condición isobárica. Sin embargo, este hecho no tiene importan-
tes implicaciones prácticas. Si se requiere el volumen molar para una mezcla de dos fases,
se cuede  calcular directamente a partir de los volúmenes de las fases individuales.
q -
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Cuando la ecuación R-K se aplica a mezclas se utiliza la Ec. (4-38) o bien las
siguientes formas equivalentes del factor de compresibilidad.

1 A2h- -
z =  l - h  B(l+h)

(4-40)

P-zZ+*zJ  +3P-1
( )

z-g (BP)2  = 0 (4-41)

donde las reglas de mezcla son

siendo

A = 5  Aiyi  o b ien
i=l

B = i  Biyi o bien
i=l

Ai = (+)‘,l= (s)“’

(4-42)

(4-43)

(4-44)

(4-45)

(4-46)

Si se utiliza (4-38) directamente, las equivalentes reglas de mezcla para la fase de
vapor son

(4-47)

donde

Y

a,  = ( aiai)f

b = 2 yibi
i=l

(4-48)

(4-49)

Las Ecs. (4-40)  y (4-41) son cúbicas en 2. Según demostró Edmister2’  y se ob-
serva también en la Fig. 4.1, solamente se obtiene una raíz real positiva para tem-
peraturas supercríticas cuando sólo existe una única fase. En caso contrario, se ob-
tienen tres raíces reales, correspondiendo el mayor valor de Z a una fase de vapor y
el menor valor de Z a una fase líquida.
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Ejemplo 4.2 Glanville, Sage y Lacey midieron volúmenes específicos de mezclas líqui-
das y de vapor de propano y benceno en un amplio intervalo de temperatura y presión. Uti-
lícese la ecuación R-K para calcular el volumen específico de una mezcla de vapor que con-
tiene 26,92% en peso de propano a 400°F (477,59”K) y una presión de saturación de 410,3
psia  (2,829 MPa).  Compárense los valores calculado y medido.

Solución. Vamos a representar al propano por P y al benceno por B. Las fracciones
molares son

0.2692

YP = o 26;.y7308  = 0.3949

44.097+78.114

ye = 1 - 0.3949 = 0.605 1

Utilizando las constantes críticas del Apéndice 1 con las Ecs. (4-44) y (4-45),  se obtiene

Análogamente, AB  = 0,03004  psia-“*.  Bp  = 1,088 X 10m4 psia-’  y BB  = 1,430 X 10m4 psia-‘.  Apli-
cando las reglas de mezcla, Ecs. (4-42) y (4-43),  se obtiene

A = 0.3949(0.01913) + 0.605 l(O.03004)  = 0.0257 psia- “’
B = 0.3949(  1.088 x 10e4) + 0.605 l( 1.43 x 10  ‘) = 1.295 x 10 4 psia- ’

BP = 1.295 x 10-4(410.3)  = 0.0531

Substituyendo estos valores en (4-41) resulta

Z’-Z2+0.2149Z-0.01438=0

que solamente tiene una raíz real y que corresponde al factor de compresibilidad del vapor
Z = 0,7339.  El volumen molar se calcula a partir de (4-43)

” _ P$ _ (0.7339)((yo;;(g59.67)  = 16.50  &(1.03-tígmol’ 1

El peso molecular medio de la mezcla es

M = 2 yiM,  = 0.3949(44.097)  + 0.6051(78.114)  = 64.68 &i=l

El volumen específico es

5 = g = 0.255 1 ft3/lb  (0.01593 m3ikg)
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Este valor es un 2,95%  superior al valor medio de 0,2478  ft3/lb  correspondiente a un factor
de compresibilidad de 0,7128.  La densidad del vapor es la inversa del volumen específico

1 1
P=vlM=0.2551

- = 3.92 Ib/ft’  (62.8 kg/m’)

La densidad molar es la inversa del volumen molar

P-l-  1---_- = 0.0606 Ibmol/ft3  (0.97 1 kmol/m’)M v 16.50

4.5 Propiedades termodinámicas deducidas para las fases
de líquido y de vapor

Si se dispone de ecuaciones para el calor específico o la entalpía del gas ideal (pre-
sión nula), así como de una ecuación de estado, se pueden deducir en forma con-
sistente propiedades termodinámicas por aplicación de las ecuaciones de la termo-

Tabla 4.3 Ecuaciones útiles de la termodinámica clásica

Ecuaciones integrales

(H-H+P”-RT-j-;  [P+#f”

““=exp[~jl,P(“-~)dP]=exp[~~‘(P-R;T)d”-InZ+(Z-I)]

~,=exP[~~~l(~),,,.,-~ldV-InZ)

donde  F’  es el vohímen  total igual  a u 2 n,.

Ecuaciones diferenciales

-\~ \

(i?,,  -H,,)  = HF;  = -RT?  íI  j7nTy
( ‘jP.r,

f ü,,.  - u,,.)  = ü$ = RT
T.z,

(4-50)

(4-S 1)

(4-52)

(4-53)

(4-54)

(4-55).

(4-56)

(4-57)

(4-58)
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dinámica clásica que se resumen en la Tabla 4.3. Las Ecs. (4-50) a (4-56) son apli-
cables a las fases de líquido y de vapor, donde el superíndice ‘se  refiere al gas ideal.

Entalpía

La capacidad calorífica molar de los gases se expresa convenientemente como un
polinomio de la temperatura

Cop” = a, + a,T + a,T2 + a.,T3  + a5T4 (4-59)

La integración de la Ec. (4-59) conduce a una ecuación de la entalpía molar del gas
ideal a la temperatura T con respecto a la temperatura de referencia T,,

H”,= C;, dT = ’ ak(Tk  - Tt)
Zl k ( 4 - W

Los valores de las cinco constantes ai  hasta as,  con T en “F y T, = O”F,  se presen-
tan en el Apéndice 1 para 176 compuestos.

Cuando no es válida la suposición de la ley del gas ideal, se utiliza la Ec. (4-50)
para corregir el efecto de la presión sobre la entalpía. Para una especie pura o para
mezclas a la temperatura T y presión P, la entalpía del vapor es

Hv  = [i (y;H:;)]+(H,  - H’;) (4-61)

Las Ecs. (4-61) y (4-50) son especialmente adecuadas para utilizar con ecuaciones
de estado que son funciones explícitas de la presión (p. e., las de la Tabla 4.2). Las
mismas dos ecuaciones pueden utilizarse para determinar la entalpía de la fase lí-
quida. La aplicación se facilita\ i la ecuación de estado es una función continua que
pasa entre las regiones de líquido y vapor, como ocurre en la Fig. 4.1. Por tanto,

H, = [$ Wf:;)]  + (H, - H:,) (4-62)

Para especies puras a temperaturas inferiores a la crítica, la Ec. (4-62) se puede es-
cindir en las contribuciones separadas que se muestran gráficamente en la Fig. 4.2
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T

Temperatura, T

Figura 4.2 Contribuciones a la entalpía.

y analíticamente por medio de la Ec. (4-63),  donde el subíndice s se refiere a las
condiciones de la presión de saturación.

HL = H”v  + Vu)v, -RT-~x”vs  [P - T (%),1 d”

(1) Vapor a (2) Corrección de presión para el
presión cero vapor a la presión de saturación

(3) Calor latente de (4) Corrección de presión para el líquido
vaporización por el exceso de presión sobre la de

saturación

La Ec. (4-62) es la forma preferida, sobre todo si la ecuación de estado es una fun-
ción continua.

Si la ecuación de estado R-K se substituye en la Ec.  (4-50),  la integración que
se requiere se realiza en la forma detallada por Edmister,29  y el resultado se subs-
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tituye en (4-61) y (4-62),  las ecuaciones para la entalpía molar de mezcla se trans-
forman en

( 4 - w

(4-65)

Ejemplo 4.3 Utilícese la ecuación de estado R-K para obtener la variación de entalpía del
isobutano vapor durante la compresión isotérmica  desde 10 psia  (69,95  kPa)  hasta 229,3 psia
(1,581 MPa)  a 190°F (360,93 K). Compárense los valores estimado y medido, que ha sido
obtenido por Sage y Lacey.

Solución. Siguiendo el procedimiento del Ejemplo 4.2, A = 0,03316 psia-“‘,
B  = 1,85 X lOs4  psia-‘, 2  a 10 psia  = 0,991, y Z a 229,3  psia  = 0,734. Vamos a representar la
condición a 10 psia  por 1 y la condición a 229,3  psia  por 2. A partir de (4-64)

= 1.987(649.58)  [ 0.734 - 0.991 - ,$;;;;$

= -957 Btu/lbmol (-2.22 MJ/kmol)

La variación de entalpía específica es

Hv2 - Hv, -957
M = - = - 16.78 Btu/lb (-39.00 kJ/kg)58.124

que es un 4,790 inferior a la variación medida de (184,l - 201.7) = -17,60 Btu/lb encontrada
por Glanville, Sage y Lacey.”
cl

Ejemplo 4.4 Estímese la entalpía de una mezcla líquida de 25,2  moles 90  de propano en
benceno a 400°F (477,59”K)  y 750 psia  (5,171 MPa),  relativa a presión de vapor cero a la
misma temperatura, utilizando la ecuación de estado R-K. Compárese el  resultado con el me-
dido por Yarborough y Edmister.” El valor estimado para la presión de saturación de la
mezcla líquida, a partir de los datos de Glanville, Sage y Lacey,  es 640 psia  (4,41  MPa).

Solución A partir de las Ecs. (4-42) y (4-43),  utilizando las constantes R-K para las
especies puras calculadas en el Ejemplo 4.2, se obtiene

A = 0.252{ .01913)  + 0.748(0.03004)  = 0.0273 psiami

x8B  = 0.252(1.0 x 10-t)  + 0.748(1.430 x 10m4)  = 1.344 x lOe4  psia-’

BP = 1.344 x 10+(750) = 0.1008
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Substituyendo en (4-41),

Equilibrio entre fases a partir de ecuaciones de estado

Z'-Z2+0.4480Z-0.05634=0.

la solución de esta ecuación cúbica conduce a la única raíz real 0,1926,  que corresponde a
2~  y concuerda con el valor interpolado de 0,17  que se obtiene de las medidas de Glanville,
Sage y Lacey.

A partir de (4-65)

HL - H "v = 1.987(859.67) 0.1926 - 1 -

= -7 360 Btu/mol-lb de mezcla (-17,l  MJ/mol-kg)

El peso molecular medio de la mezcla es

M = 0.252(44.097) + 0.748(78.114) = 69.54 lb/lbmol

La diferencia de entalpía específica es

HL-HOV  -7360
M .= 69 = -105,84 Btu/lb  de mezcla (-246,02 kJ/kg)

.

Esto corresponde a una desviación del 16,9%  con respecto al valor de -127,38  Btu/lb  me-
dido por Yarborough y Edmister.30 Si el valor experimental de 0,17  para 2~ se substituye en
la Ec.  (4-65),  el valor calculado de la diferencia de entalpía específica es -115,5 BtuAb,  que
es aproximadamente equidistante del valor medido y el calculado utilizando ZL  a partir de
la ecuación de estado R-K.
Cl

Coeficiente de fugacidad de una especie pura
El coeficiente de fugacidad V” de una especie pura a la temperatura T y la presión
P se puede obtener directamente a partir de una ecuación de estado por medio de
la Ec. (4-51). Si P < PS, VO es el coeficiente de fugacidad del vapor y si P > Pf, VO
es el coeficiente de fugacidad del líquido. La presión de saturación corresponde a
la condición u[=  VG. Integrando (4-51) con la ecuación de estado R-K se obtiene

v”,=exp[Z,-I-ln(ZV-BP)-$ln(l+g)]

\
v”,=exp

[
Z,--1  -in(ZL-BP)-$ln  l+BP

( ZJ

(4-66)

(4-67)
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Presión de vapor
Para una temperatura T < Tc,  la presión de saturación (presión de vapor) P:se pue-
de estimar a partir de la ecuación de estado R-K igualando las ecuaciones (4-66) y
(4-67) y calculando el valor de P por un procedimiento iterativo. Los resultados,
tal como han sido obtenidos por Edmister,” se representan en forma reducida en
la Fig. 4.3. La curva de presión de vapor R-K no representa satisfactoriamente los
datos para un amplio intervalo de formas moleculares, como muestran las curvas
experimentales para metano, tolueno, n-decano y alcohol etílico. Este hecho cons-
tituye uno de los principales fallos de la ecuación R-K. Aparentemente, las cons-
tantes críticas Tc y PC  son por sí solas insuficientes para generalizar el comporta-
miento termodinámico. Sin embargo, la generalización mejora notablemente si se

Alcohol etí l ico~~ IMetano n-Decano

Tolueno

1
0.5

1 A
0.6 0.7 0.6 0.9 1 .o

Temperatura reducida, “TC

Figura 4.3 Presión de vapor reducida.
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incorpora a la ecuación una tercera constante que representa las diferencias gené-
ricas de las curvas de presión de vapor reducida.

Una tercera constante muy efectiva es elfactor acéntrico introducido por Pitzer
et al.3’  y que es muy utilizado en correlaciones termodinámicas basadas en el teo-
rema de los estados correspondientes. El factor acéntrico tiene en cuenta las dife-
rencias de forma molecular y está definido por la curva de presión de vapor como

(4-68)

Esta definición conduce a un valor de w prácticamente cero para moléculas de si-
metría esférica (como, p. e., los gases nobles). En el Apéndice 1 se dan valores de
w  para 176 compuestos. Para las especies de la Fig. 4.3 los valores de w son O,OO,
0,2415,0,4869  y 0,6341,  respectivamente, para metano, tolueno, n-decano y alcohol
etílico. La modificación de la ecuación R-K mediante la adición de w  como una
tercera constante mejora grandemente su capacidad para predecir presiones de va-
por y otras propiedades termodinámicas de la fase líquida.

Alternativamente, la presión de vapor se puede estimar a partir de muchas
correlaciones empíricas. Aunque no es la más exacta para un amplio intervalo de
temperatura, la ecuación de Antoine resulta conveniente y es ampliamente utiliza-
da.” La forma de la ecuación de Antoine en función de la presión reducida es

p:( > A
I n  p, =AI--ti

En el Apéndice 1 se dan valores de AI,  AZ y As,  para T’en “F. Puesto que la Ec.
(4-69) está en la forma de presión reducida, la constante AI no es la misma que ha-
bitualmente se encuentra en otras tabulaciones de la ecuación de Antoine.

Cuando una ecuación de estado resulta adecuada para la presión de vapor de
la fase de vapor pero inadecuada para la fase de líquido, se puede utilizar una al-
ternativa a la Ec. (4-67) para calcular $. A partir de (4-5 l), integrando desde 0 has-
ta Pf  y desde PS  hasta P,

(4-70)

El último término es la corrección de Poynting. Si el líquido es no compresible, la
Ec. (4-70) se reduce a

(4-7 1)
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Para presiones muy altas, como las que existen en yacimientos de petróleo, la correc-
ción de Poynting para gases ligeros es apreciable. A bajas presiones ut,  es igual a
la unidad y el argumento del término exponencial de Poynting tiende hacia cero.
Por tanto, ui’  tiende a la relación entre la presión de vapor y la presión total, tal
como indica la Tabla 4.1.

Ejemplo 4.5 Estímese la fugacidad del isobutano líquido a 190°F (360,93”K)  y 500 psia
(3,447 Mpa) a partir de,
(a) La ecuación de estado R-K (4-67)

(b) La Ec.  (4-71),  utilizando la ecuación de Antoine para la presión de vapor, el valor de
0,03506  ft3/lb (0.002189 m’/kg)  para el volumen específico del líquido a saturación, to-
mado de Sage y Lacey,lh y la ecuación R-K para el coeficiente de fugacidad del vapor
a saturación.
Compárese el valor estimado con el experimental de Sage y Lacey.‘h

Solución. (a) Según los Ejemplos 4.1 y 4.3, ZL  = 0,1633,  A = 0,03316  psia-’  ‘,
B  = 1,853 x lO-4 psia-‘.  Por tanto, BP  = 0,09265  y A'/B = 5,934. Substituyendo en (4-67) se
obtiene

v’,’  =exp 0.1633- 1 -In(0.1633-0.09265)-5.934ln ( 1 0 .09265+m  )l = 0.4260

A partir de (4- 13),
f;’  = ~7 P = 0.4260(500)  = 2 13 psia ( 1.47 MPa)

que es 12,4%  superior al valor experimental de 189,5  psia  (1,307 MPa)
(b) A partir de (4-69),  utilizando las constantes de presión de vapor de Antoine y la presión
crítica tomada del Apéndice 1,

5.611805 - 1$~~~~.~49 1 = 228.5 psia (1.575 MPa)

que es solamente 0,35%  inferior al valor experimental de 229,3  psia.
Siguiendo el procedimiento del Ejemplo 4.2 se encuentran, a partir de (4-41),  las raíces

reales 0,7394, 0,1813  y 0,07939 para Z a la presión de saturación. Por tanto, Z,  = 0,7394  y
Z,, = 0,07939.  A partir de (4-66),

0.04234vyT = exp 0.7394 - 1 - In (0 .7394 - 0.04234) - 5 .934 In 1 + 0.7394 = 0.7373

A partir de (4-13),  para Pf = 228,5  psia,

f”v$  = v’;, P: = 0.7373(228.5) = 168.5 psia (1.162 MPa)

que es un 3,82%  inferior al valor experimental de 175,2  psia.  A partir de (4-71),

0.03506(58.  IZ)(SOO  - 228.5)
( 10.73 1)(649.67) 1

= o,3ti8
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A partir de (4-l 3), para P = 500 psia,

fT  = vtP  = 0.3648(500)=  182.4psia (1.258 MPa)

que es solamente un 3,75%  inferior al valor experimental.26 La corrección de Poynting es un
factor de aproximadamente 1,083. Sin él,ff = 168,4 psia.

0

Coeficientes de fugacidad de mezclas
Los coeficientes de fugacidad de mezclas de especies en fases líquida o de vapor se
pueden obtener a partir de (4-52). Si se aplica la ecuación de estado R-K, siguiendo
un proc :niento bastante tedioso, como el utilizado por Redlich y Kwong,24  se ob-
tienen Ids  siguientes ecuaciones

~iv=exp[(Z,-l>~-ln<Z,-BP)-$-r(~-~)ln(l+~)]  (4 -72 )

&=exp[(Z,-l)~-ln(ZL-BP)-~(~-+)ln(l+$J]  (4 -73 )

Ejemplo 4.6 Estímese el coeficiente de fugacidad del benceno en la mezcla de vapor del Ejem-
plo 4.2 utilizando la ecuación de estado R-K.

Solución. Substituyendo en (4-72) los correspondientes valores calculados en el Ejem-
plo 4.2,

(0.7339-  l)(l.295  x ,o-4)(‘.430  x *Oe’)  - In (0.7339 - 0.0531)

(0.0257)'
-(1.295x 10m4)

que es substancialmente menor que el valor unidad para un gas ideal y para una solución
ideal de gases.
q

4.6 Propiedades termodinámicas para soluciones ideales
a bajas presiones

Las operaciones de separación se realizan con frecuencia a vacío o a presión at-
mosférica, donde se cumple la ley de los gases ideales. Si además las especies de la
mezcla tienen esencialmente el mismo tamaño molecular e iguales fuerzas intermo-
leculares,  se forman soluciones ideales, y se puede deducir una expresión muy sen-
cilla para estimar los valores K. A partir de (4-26) con yi~ = -y;v  = 1

(4-74)
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Si se admite la Ley de los gases ideales, la Ec. (4-51) se reduce a u,Y, = 1. Análoga-
mente, si la presión del sistema es próxima a la presión de vapor de las especies,
de forma que la corrección de Poynting es despreciable, (4-71) resulta v,: = Pf/P.
Substituyendo estas expresiones de v,“v  y v,L en (4-74) se obtiene la expresión del lla-
mado valor K de la ley de Raoult.

K Raoult, =
Pf
P (4-75)

En el Capítulo 3 se ha presentado una deducción alternativa. El valor K de la ley
de Raoult es inversamente proporcional a la presión, varía exponencialmente con
la temperatura y es independiente de la composición de la fase.

La volatilidad relativa definida por (l-7) es la relación de las presiones de va-
por y, por tanto, sólo depende de la temperatura

(4-76)

Un conveniente test experimental de la validez del valor K de la ley de Raoult
consiste en medir la presión total sobre una solución líquida de composición cono-
cida a una temperatura dada. El valor experimental se compara entonces con el cal-
culado a partir de (4-75)

P=~y,P=~x;P:
i=l i=l

(4-77)

Siguiendo esta técnica, Redlich y Kister33 encontraron que las mezclas isoméricas
binarias de isopentano/n-pentano, o-xileno/m-xileno, m-xileno/p-xileno  y  o-xile-
no/p-xileno,  eran representadas por la ley de Raoult, dentro de un error de aproxi-
madamente 0,4%,  para todo el intervalo de composición a 1 atmósfera. Las mez-
clas binarias de cada uno de los tres xilenos isómeros con etilbenceno presentaban
una desviación máxima de 0,7%.  Sin embargo, si los valores de la volatilidad rela-
tiva son próximos a la unidad, tales desviaciones pueden ser importantes en el di-
seño del equipo de separación.

Para soluciones ideales a baja presión, la densidad molar de la fase de vapor
se puede obtener a partir de (4-39). Una estimación de la densidad molar de la fase
líquida se obtiene aplicando la siguiente ecuación, que está basada en la aditividad
de los volúmenes molares del líquido.

PL-
M-g (4-78)
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A presiones bajas y moderadas, admitiendo que el líquido es incompresible, los vo-
lúmenes molares de las especies puras de la Ec. (4-78) se pueden estimar por el mé-
todo de Cavett34  utilizando la ecuación empírica

Uil,  = ¿5(5.7  + 3.OT,,) (4-79)

donde la constante [,deI  volumen del líquido se calcula a partir del volumen molar
del líquido medido a una temperatura conocida. En el Apéndice 1 se tabulan valo-
res de volúmenes molares de líquidos.

A partir de (4-61),  con las suposiciones de la ley de los gases ideales y de for-
mación de una solución gaseosa ideal, la entalpía del vapor es simplemente

(4-80)

La entalpía del líquido para soluciones ideales se obtiene a partir de (4-63),
que se simplifica para dar

donde h = calor molar de vaporización, que puede obtenerse a partir de (4-53). Para
soluciones ideales a bajas presiones, donde jk = Pf,  (4-53) se transforma en

*;4y>

A partir de la Ec. (4-69) para la presión de vapor según Antoine,

A2lnPI=A,-T,+A,+InP,

(4-82)

Diferenciando (4-83) y substituyendo el resultado en (4-82) se obtiene una expre-
sión válida para bajas presiones

A2RT2
* = (T’  + A3)’

donde T’=  “F y T = temperatura absoluta.

(4-84)

Ejemplo 4.7 El estireno se fabrica por deshidrogenación catalítica del etilbenceno. La se-
cuencia de separación comprende destilación a vacío para separar el estireno del etilbenceno
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que no ha reaccionado.3’  Estímese la volatilidad relativa para estos dos compuestos basada
en los valores K de la ley de Raoult para condiciones típicas de destilación a 80°C (176°F)
y 100 torr (13,3  kPa)  (se utiliza baja temperatura para evitar la polimerización del estireno).
Compárese la volatilidad relativa calculada con el valor experimental de Chaiyavech y Van
Winkle.‘6  Calcúlese también el calor de vaporización del etilbenceno a 80°C.

Solución. Sea E = etilbenceno y S = estiren0.A  partir de (469),  con las constantes de
Antoine y las presiones críticas que se dan en el Apéndice 1,  se calculan las presiones de va-
por a 176°F como en el Ejemplo 4.5 obteniendo los valores &f= 125,9 torr (16,79  kPa)  y
PS= 90,3  torr (12,04 kPa).  A partir de (4-75),  los valores K de la ley de Raoult son

Ke =s= 1.259

A partir de (4-76),  la volatilidad relativa según la ley de Raoult es

1.259
<xjg = @j@ = 1.394

Interpolando los datos experimentales ajustados de Chiyavech y Van Winkle

KE  = 1,280 (1,64%  superior al estimado)

KS = 0,917 (1,53%  superior al estimado)

oE,S  = 1,396 (solamente 0,14% superior al estimado)

Esta buena concordancia indica que el etilbenceno y el estireno siguen muy aproximadamen-
te la ley de Raoult para las condiciones de destilación a vacío.

Puesto que la presión es baja, el calor de vaporización puede estimarse a partir de (4-84)

r\ =(5862.905)(1.987)(635.67)2
(176+ 349.8527)*

= 17023 BtuIlbmol(39.6  MJ/kmol)

Y

A 17023- = - = 160.3 Btu/lb (372.8 kJ/kg)M  106.168

El API  Technical Data Book-Petroleum Refning (1966) da un valor de 159 Btu/lb.
cl

4.7 Propiedades termodintimicas de soluciones ideales
a bajas y moderadas presiones

Para soluciones ideales, en las que 7~.  = yiv  = 1, cuando la presión es superior a
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la atmosférica y no se cumple la ley de los gases ideales, se aplica la Ec. (4-74) en
la forma

El valor K idea/, definido por (4-85) fue introducido por G. G. Brown, W. K. Lewis
y otros.37  Lo mismo que ocurre con el valor K de la ley de Raoult,  el-valor K ideal
es independiente de la composición de la fase.

A pesar del amplio uso del concepto del valor K idea1 en los cálculos indus-
triales, no existe una base termodinámica sólida para el cálculo de coeficientes de
fugacidad de especies puras según la Ec. (4-85). Mehra, Brown y ThodosR  estudia-
ron el hecho de que, para el equilibrio líquido-vapor a una temperatura y presión
del sistema dadas, por lo menos uno de los componentes de la mezcla no puede
existir como vapor puro y por 10 menos otro de los componentes no puede existir
como líquido puro. Por ejemplo, en la Fig. 4.3, a una presión reducida de 05 y
una temperatura reducida de 0,9, el metano sólo puede existir como vapor y el to-
lueno solamente puede existir como líquido. Es posible calcular VL  o u,”  para cada
especie, pero no ambos, salvo que uLo=  vY,  que corresponde a las condiciones de
saturación. Un problema todavía más serio se presenta con especies cuyas tempe-
raturas críticas son inferiores a la temperatura del sistema. Se ha tratado de superar
estas dificultades mediante el desarrollo de correlaciones de la fugacidad de espe-
cies puras para estados hipotéticos por procedimientos de extrapolación tratados
por Prausnitz.38

Las suposiciones de solución idea1 son aplicables a mezclas de isómeros u ho-
mólogos que tienen temperaturas de ebullición relativamente próximas. En este caso
solamente se requieren extrapolaciones limitadas de las fugacidades de los compo-
nentes puros en las regiones hipotéticas. A continuación se presenta una técnica de
extrapolación frecuentemente uti1izada.39 La Ec. (4-7 l), que supone líquido no com-
presible, se utiliza para determinar v;oL,  con independencia de que la región sea hi-
potética o no. A partir de las Ecs. (4-71) y (4-85) se obtiene

(4-86)

Para determinar los coeficientes de fugacidad del vapor puro la Ec. (4-51) se
escribe en la forma

vyv  = exp (1
pG- IJdP-

0 P 1 (4-87)
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A presiones bajas y moderadas el integrando de (4-87) es aproximadamente cons-
tante para una temperatura dada. Por tanto, la integración se realiza fácilmente,
obteniéndose el siguiente resultado en forma reducida

(4-88)

El término [(Z - l)/P,)],  para P, = 0, se determina a partir de una adecuada ecua-
ción de estado. Si se titiliza  la ecuación R-K, resulta conveniente una forma redu-
cida. Combinando (4-38),  (4-40),  (4-44),  (4-45) y (4-46) se obtiene

1 0.4278P,
’ = 1 - (0.0867P,/TrZ)  - T:*Z(  1 + (0.0867 P,/TJ)) (4-89)

En el límite

= 0.4278- -
P,=O

7-2.5
I

A partir de (4-90) y (4-88) se obtiene

v&  = e x p  -
i

0.4278 P,,
7-2.5

r,

(4-90)

(4-91)

Una ecuación de trabajo para el valor K ideal aplicable a presiones bajas y mode-
radas se obtiene combinando (4-91) con (4-86)

(4-92)

El término exponencial es una corrección del valor K de la ley de Raoult y, según
se verá en el próximo ejemplo, se puede despreciar para presiones moderadas.

Ejemplo 4.8 El sistema propileno-l-buteno es de esperar que siga las leyes de las solucio-
nes ideales a presiones morleradas.  Utilícese (4-92) para calcular los valores Ka 100°F (310,93
“K)  en un intervalo de presión comprendido entre aproximadamente 60 psia  (413,69  kPa)  y
200 psia  (1,379 MPa).  Compárense los resultados con los valores K de la ley de Raoult y
con los datos experimentales de Goff, Farrington y Sage.40

Solución. Utilizando en (4-69) las constantes tomadas del Apéndice 1, se obtienen, pro-
cediendo de igual forma que en el Ejemplo 4.5, los  valores de 229,7  psia  (1,584 MPa)  y 63,0
psia  (434 kPa)  para las presiones de vapor del propileno y el l-buteno, respectivamente, que
concuerdan con los valores medidos de 227,3  psia  y 62,5  psia.  LOS valores K de la ley de
Raoult se obtienen directamente de (4-75) y se representan en la Fig. 4.4. Los valores K idea-
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les se determinan a partir de (4-92) utilizando volúmenes molares del líquido calculados a
partir de (4-79). Por ejemplo, según el Apéndice 1,  para l-buteno a 25°C (536,67”R),  el vo-
lumen molar del líquido es 95,6  cm3/mol-g (1,532 ft3/lbrnol).  A partir de (4-79),

5 = f5.7 + 3(~$~7,755.3)1  = 0.1956  ft3/lbmol

A 100°F (559,67”R),  a partir de (4-79) con este valor de f

trL  = 0.1956[ 5.7 + 3(E)] = 1,55 ft3/lbmol

A 150 psia  (1,034 MPa)  y lOO”F,  el valor K ideal para l-buteno obtenido a partir de (4-92)
es

Lai= (g)  ev  [ 0 .0867 0 .4278 1.55
(559.67/755.3)(583) - (559.67/755.3)2.5  (583) - (10.73)(559.67) 1

(63 - 150) = 0.483

En la Fig. 4.4 se representan los valores K ideales juntamente con los puntos de los datos
experimentales. En general, la concordancia entre los valores K ideales calculados y los ex-
perimentales es excelente. Los valores K de la ley de Raoult tienden a ser más elevados para
el propileno con relación al l-buteno. A 125 psia  (862 kPa),  las volatilidades relativas del
propileno con relación al l-buteno calculadas a partir de (l-7) son

ffRi<oulr  = s = 3.65

’ &27  = 2,92aIdeal  = o,557

aExpt  = e = 2.90

La concordancia entre la volatilidad relativa ideal y experimental es casi coincidente, pero
en cambio la volatilidad relativa de la ley de Raoult muestra una importante desviación po-
sitiva del 26%.
Cl

El problema de estados hipotéticos puede causar también dificultades en la for-
mulación de ecuaciones termodinámicas para la densidad y la entalpía de solucio-
nes ideales. Sin embargo, para presiones bajas a moderadas, las expresiones de la
fugacidad utilizadas en la formulación del valor K ideal, dadas por (4-92),  se pue-
den usar también para deducir expresiones consistentes de otras magnitudes termo-
dinámicas. La Ec. (4-54),  por ejemplo, constituye una vía para obtener volúmenes
molares de vapores puros

viv = RT V-93)
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Datos experimentales

6 0 8 0 100 1 2 0 140 160 1 8 0

Presión, psia

Figura 4.4 Valores K para el sistema propileno-l-buteno  a 100°F.

A partir de (4-91) conJ% = &P

(4-94)
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Diferenciando (4-94) y substituyendo en (4-93) se obtiene

(4-95)

Para soluciones ideales se toman los volúmenes molares de las especies para obte-
ner la densidad molar de la mezcla de vapor

La Ec. (4-53) expresa el efecto de la presión sobre la entalpía de un vapor puro
como

(4-97)

Diferenciando (4-94),  substituyendo el resultado en (4-97) y sumando se llega a la
siguiente ecuación para la entalpía de una mezcla en fase de vapor

(4-98)

La densidad de una mezcla líquida puede calcularse de forma aproximada a
partir de (4-78) y (4-79). Aplicando (4-53) se deduce una relación para la entalpía
de soluciones líquidas ideales,

Hj’v-H;,,=RT~
P

La fugacidad de la fase líquida se obtiene combinando (4-13) y (4-71)

In f:; = In vi; + In P = In P; + In u:;,  + U,I (P - P:>RT

(4-99)

(4-100)

Substituyendo P,‘de la Ec. (4-83),  v,‘i,Tdc  la Ec.  (4-91) con P,, cvaluada a saturación
y V,I.  de la Ec.  (4-79),  diferenciando la ecuación que resulta paraxi., despejando la



Equilibrio entre fases a partir de ecuaciones de estado 1 8 3

entalpía de las especies líquidas y sumando, se obtiene la siguiente expresión para
la entalpía de una mezcla líquida ideal

Los cuatro términos del segundo miembro de la Ec. (4-101) corresponden a las cua-
tro contribuciones del segundo miembro de la Ec. (4-63).

Ejemplo 4.9 A 100°F (310,93”K)  y 150 psia  (1,034 MPa),  Goff et aL4’ midieron las com-
posiciones de las fases en equilibrio del sistema propileno-l-buteno. La composición de la
fase líquida era de 56 moles %.  Suponiendo que la solución se comporta como ideal, estí-
mese la entalpía de la fase líquida con relación al vapor a 0°F (-17,8”C) y 0 psia.

Solución. A partir de (4-60),  utilizando las constantes de entalpía para el vapor de pro-
pileno  tomadas del Apéndice 1, tendremos

H”v  = 13.63267(  100) + 0.2106998x  IO-‘(100)2+0.249845 x 10.‘(100)’
2 3

- 0.1146863x lO-7(lOO)4+O.5247386x  IO-“(100)’
4 5

= 1469.17 Btu/lbmol (3.415 MJ/kmol)

A partir de (4-lOl),  utilizando los resultados del Ejemplo 4.8, para el componente propileno
con = 0.1552 ft’/lb  y V,L de la Ec.  (4-79),

H,.  = 1469  17  _ 1.069%  1.987)(559.67)(229.7/667.0)  _ 229.7(559.67)(3375.447)
(559.67/657.2)*  ’ (100+418.4319)2

x 1.987(559.67) 0.4278(  1.987)(657.2)
229.7 - 667.0(559.67/6.57.2)’ ’

-0.1552 [5.7+3  (E)](+$$]

+ 5.7(0.1552)(  150 - 229.7) 1.987
(10.73)

= 1469.17-612.02-5712.72-  13.06

= -4868.63 Btu/lbmol de propileno (-11.32 MJ/kmol)

Un cálculo análogo para el l-buteno utilizando una presión de vapor de 63,0 psia  (434,4
kPa), según el Ejemplo 4.8, conduce a

HL = -6 862,lO Btu/lbmol  (-15,95 MJ/kmol) de l-buteno
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La entalpía de la mezcla líquida ideal se calcula a partir de

cl

H, = 2 (xiHa)  = 0.56(-4863.63)+0.44-6862.10)i=l
= -5 745,76  BtuAbmol  (-13,36 MJ/kmol)  de mezcla

4.8 Ecuación de estado de Soave-Redlích-Kwong

La termodinámica de soluciones ideales se aplica con gran frecuencia a mezclas de
componentes no polares, especialmente hidrocarburos tales como parafinas y ole-
finas. La Fig. 4.5 muestra curvas experimentales del valor K para un hidrocarburo
ligero, etano. en diferentes mezclas binarias con otros hidrocarburos menos volá-

10

9

8

7

-
-

1 0 0 ° F

Las curvas representan datos
experimentales de:
Kay  et al. (Ohio State Univ.)
Robinson et al. (Univ. Alberta)

nceno  Sage et al. (Cal. Inst.  Tech.)
Thodos (Northwestern)

200 300 400 500 600 700 8 0 0 9 0 0 1000

Presión, psia

Figura 4.5 Valores K de etano en mezclas binarias de hidrocarburos a IWF
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tiles a 100°F (310,93”K)  y presiones desde 100 psia (6895 kPa) hasta presiones de
convergencia comprendidas entre 720 y 780 psia (4,964 MPa a 5,378 MPa).  Para la
presión de convergencia los valores de K para todas las especies de la mezcla se ha-
cen iguales a la unidad, resultando imposible la separación mediante operaciones
basadas en el equilibrio líquido-vapor. La temperatura de 100°F es próxima a la
temperatura crítica de 550,O”R  (305,56”K)  para el etano. La Fig. 4.5 muestra que
el etano no forma soluciones ideales con todos los demás componentes debido a
que los valores K dependen del otro componente, aún para parafinas homólogas.
A 300 psia el valor K del etano en benceno es un 80% superior que en propano.

Las propiedades termodinámicas de mezclas no ideales de hidrocarburos se pue-
den predecir mediante una ecuación de estado sencilla si es válida tanto para la fase
de vapor como para la de líquido. Aunque la ecuación de Benedict-Webb-Rubin
(B-W-R) ha recibido la mayor atención, se han realizado numerosos intentos para
mejorar la ecuación de estado más sencilla R-K con el fin de predecir las propie-
dades de la fase líquida con una exactitud comparable a la de la fase de vapor. La
principal dificultad de la ecuación R-K original es su incapacidad para predecir con
exactitud la presión de vapor, tal como se observa en la Ec. 4.3. Tomando como
base el éxito de un trabajo anterior de Wilson,4’ Soave” adicionó un tercer pará-
metro, el factor acéntrico de Pitzer, a la ecuación R-K y obtuvo una concordancia
casi exacta con los datos de presión de vapor de hidrocarburos puros. El límite de
exactitud de tales ecuaciones de tres parámetros ha sido estudiado por Redlich.42

La modificación de Soave  de la ecuación R-K, que se refiere aquí como la ecua-
ción S-R-K, es

p=$&&, (4-  103)

donde a, dado por la Ec. (4-103)  depende de la temperatura y substituye al térmi-
no 1/p0.5  en la Ec. (4-38). A partir de (4-51) y (4-103) se pueden deducir expresiones
para v;L. y v,“v. Soave  calculó valores de (I en la Ec. (4-102) para diferentes especies
de hidrocarburos en un intervalo de temperaturas reducidas utilizando datos de pre-
sión de vapor y la condición de saturación v;oL  = u,“v  con el fin de obtener la siguien-
te correlación para 0

u=[1+m(l-7-;~)]Z (4-  103)

siendo m  = 0,480 + 1,574~  + 0,176~~.
A partir de (4-102) y (4-103) y las ecuaciones de la Tabla 4.3 se pueden deducir

ecuaciones para el cálculo de propiedades termodinámicas, de una forma análoga
a fa ecuación original R-K. Las expresiones que resultan son aplicables tanto a fa-
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ses  líquidas como de vapor con tal de que se utilicen la composición de la fase y
el factor de compresibilidad adecuados

Z’-Z?+Z(A-B-Ll’)-AB=0 (4- 104)

d; =exp  Z -  1  -ln(Z-B,)-Fin
[ Ad WI

(4-105)

h,=exp((Z-1)8-ln<Z-B)-~[~-~]ln(~)} (4-106)

(~)$#v,A,,  [l-g-g]]

(4-107)

En la Ec. (4-103, Z es el factor de compresibilidad para la especie pura.
Las constantes A,, B,, A y B dependen de T,,, Pr,  y w. Para especies puras

Las reglas de mezcla para especies no polares son las mismas de la ecuación origi-
nal R-K. Por ejemplo, para mezclas en fase de vapor

(4-110)

donde

A,  = (A;Aj)O.’ (4-111)

(4-112)

Una vez que se obtienen las adecuadas raíces de Z a partir de la Ec. (4-104),
se pueden calcular fácilmente mediante (4-27) otras propiedades termodinámicas,
incluyendo también valores K. Se dispone 43  de un programa de calculadora en FOR-
TRAN para realizar los cálculos.

Excepto para el hidrógeno, las ecuaciones S-R-K pueden también aplicarse para
gases ligeros tales como nitrógeno, monóxido de carbono, dióxido de carbono y sul-

* Las Ecs. (4.108)  y (4-109) son diferentes de (4-44) y (4-45).
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furo de hidrógeno, si se incorporan los parámetros k,, de interacción en una revi-
sión de (4-l ll) expresada en la forma

A, = (1 - k,)(A;A,)“’ (4-113)

Se han calculado valores de k,, para muchas parejas binarias a partir de datos
experimentales.32t43

West y Erbar44 han utilizado numerosos datos experimentales de mezclas de
hidrocarburos para evaluar las ecuaciones S-R-K, obteniendo los resultados que se
resumen en la Tabla 4.4. Se incluyen también sus evaluaciones para la correlación
de Chao-Seader (C-S)”  descrita en el Capítulo 5 y la modificación de Starling y
Han de la ecuación B-W-R.“!” Las ecuaciones S-R-K conducen globalmente a los me-
jores resultados para valores K y entalpías en amplios intervalos de temperatura y pre-
sión. Sin embargo, tal como se ha indicado, la correlación S-R-K, análogamente a
lo que ocurre con la ecuación R-K, no es capaz de predecir la densidad del líquido
con buena exactitud. Una reciente ampliación de la ecuación R-K realizada por Peng
y Robinson45  resulta más satisfactoria a este respecto.

La Fig. 4.6 muestra la capacidad de la correlación S-R-K para predecir valores
K para el sistema multicomponente de 10 especies estudiado experimentalmente por
Yarborough.46  Los datos cubren un intervalo de volatilidad superior al triple. Por
otra parte, la correlación S-R-K resulta muy adecuada para predecir valores y en-

Tabla 4.4 Resumen de la evaluación, según West y Erbar, de correlaciones termodinámicas para
sistemas de hidrocarburos4’

Propiedad Densidad
termodinámica Valor K Entalpía del líquido

Número datos puntuales 3510 21 composiciones 7 0 9
Intervalo de temperatura, ‘F -240 hasta 500 <-150 hasta>150 32 hasta 140
Presión, psia hasta 3707 hasta>1000 200 hasta 2000

Desviación media Desviación media Desviación media
Correlación absoluta, % absoluta, Btu/lb absoluta, %

S-R-K
c - s
Starling-Han

B-W-R

13.6 2.1 9.78
15.5 - -

19.0 3.1 1.14

Fuente. E. W. West y J. H. Erbar, “An  Evaluation of Four Methods of Predicting Thermodynamic
Properties of Light Hydrocarbon Systems,“, comunicación presentada en el 52nd Annual  Meeting of
NGPA, Dallas, Texas, March  26-28, 1973.
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Figura 4.6 Correlación de datos experimentales del valor K y de los obtenidos con la correlacibn  S-R-K.
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talpías en sistemas de gas natural a temperaturas criogénicas, donde no siempre es
adecuada la correlación C-S. En las Figs. 4.7 y 4.8, que están basadas en datos de
Cavett4’  y de West y Erbar,44 se comparan valores de K calculados por las corre-
laciones C-S y S-R-K con valores de K experimentales obtenidos por Wichterle y
Kobayashi4*  para el sistema metano-propano a -175°F (-115°C) en un intervalo de
presiones comprendido entre aproximadamente 25 y 200 psia (0,172 a 1,379 MPa).
Mientras que la correlación S-R-K se ajusta muy bien a los datos experimentales,
la correlación C-S presenta desviaciones medias de aproximadamente 16% y 32%
para el metano y el propano, respectivamente.

100.
I I l 111111 I I I llll=

*

s lo-
5 -
s -

Metano en propano
-175'F

Leyenda
0 Datos experimentales’
- Correlación C-S
---  Correlación S-R-K

1 . 1 I ll1llll I 111111
10 100 1000

Presión, psia

Figura 4.7 Valor de K para metano en propano en condiciones criogénicas. (Datos de R. H. Cavett,
“Monsanto Physical Data System”, comunicación presentada al AIChE meeting, 1972, y E. W. West y
J. H. Erbar, “An  Evaluation of Four Methods of Predicting Thermodynamic Properties of Light Hydro-
carbon Systems”. comunicación presentada al NGPA meeting, 1973.)
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Figura 4.8 Valor de K para metano en propano en condiciones criogénicas. (Datos de R. H. Cavett,
“Monsanto Physical Data System”, comunicación presentada al AIChE  meeting, 1972, y E. W. West y
J. H. Erbar, “An Evaluation of Four Methods of Predicting Thermodynamic Properties of Light Hydro-
carbon  Systems”, comunicación presentada al NGPA meeting, 1973.)

Ejemplo 4.10 Wichterle y Kobayashl“*  midieron composiciones de fases en equilibrio para
el sistema metano-etano-propano desde -175 hasta -75°F (158,15  a 213,71”K)  y presiones
hasta 875 psia  (6,033 MPa).  Una serie de datos es la siguiente

Especie -% Y8 K
Metano 0.4190 0.9852 2.35
Etano 0.3783 0.01449 0.0383
Propano 0.2027 0.0003 12 0.00154

Utilícese la correlación de Soave-Redlich-Kwong  para estimar el factor de compresibilidad,
la entalpía (con relación al vapor a 0°F y presión cero) y los valores de K para las fases en
equilibrio. En el Apéndice 1 se encuentran las constantes que se requieren de las especies pu-
ras. Todos los valores de k,, son 0,O. Compárense los valores de K estimados con los
experimentales.
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Solución. Utilizando una calculadora se obtuvieron los siguientes resultados

Z
M.  Lbhbmol
u. Ft3/lbmol
p,  Lb/ft3
H, Btullbmol
HIM.  Btu/lb

Fase líquida Fase de vapor
0.0275 0.9056

27.03 16.25
0.8401 27.66

32.18 0.5876
-4723.6 - 1696.5
-174.7 -104.4

Valores K

Especie Experimental S-R-K % Desviación

Metano 2.35 2.33 -0.85
Etano 0.0383 0.0336 - 12.27
Propano 0.00154 0.00160 3.90

Como puede observarse, la concordancia es buena para metano y propano. Un ajuste del
factor acéntrico para el etano mejoraría la concordancia para esta especie.
c l

La ecuación de Soave-Redlich-Kwong  está aumentando rápidamente su acep-
tación en la industria de tratamiento de hidrocarburos. Posteriores desarrollos,
como el de Peng y Robinson,45 están dirigidos a mejorar las predicciones de la den-
sidad del líquido y el equilibrio entre fases en la región crítica. Sin embargo, el uso
de tales  ecuaciones está en general limitado a moléculas no polares relativamente
pequeñas. Los cálculos del equilibrio entre fases con las ecuaciones S-R-K requie-
ren una estimación inicial de las composiciones de las fases.
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Problemas
Para un componente cualquiera i de un sistema multicomponente y multifase, dedúz-
case la Ec. (4-12),  la igualdad de fugacidad, a partir de la Ec. (4-Q la igualdad de
potencial químico, y la Ec.  (4-l l), la definición de fugacidad.

Indíquese cuál de las siguientes expresiones del valor de K, si es que ocurre en algún
caso, es (son) rigurosa(s). Para aquellas expresiones, si es que las hay, que no son ri-
gurosas, menciónense las suposiciones realizadas.

(a) K, =p (b) K, =$ (c) K, = v:r
t\

(d)  K,  _ kV:;.
IV

(e)  K.  =!?
’ P

(f) Ki  = (e)(2) (g)  K,  = y

Los coeficientes de distribución para el equilibrio líquido-líquido pueden calcularse a
partir de

(a) Dedúzcase esta ecuación
(b) i,Por  qué rara vez se utiliza esta ecuación para la predicción dc K,)?
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4.4

4.5

4.6

4.1

4.8

4.9

4.10

4.11

4.12

4.13

4.14

4.15

Dedúzcanse las Ecs. (4-66) y (4-67) a partir de (4-38) y (4-51).

Estímese &v  para propano en la mezcla de vapor del Ejemplo 4.2 utilizando la ecua-
ción de estado R-K.

4.16 Demostrar que la ecuación R-K predice

4.17 Deducir una expresión analítica para

Repítase el Ejemplo 4.2 para la mezcla de vapor dada a 400°F y una presión de 350
psia.  En estas condiciones el vapor estará sobrecalentado.

Calcúlese la densidad, en kilogramos por metro cúbico, del isobutano a 93°C y 1 723
kPa  con (a) la ley de los gases ideales, (b) la ecuación de estado de Redlich-Kwong.

Para la ecuación de estado de Redlich-Kwong dedúzcase una expresión para

Utilícese la ecuacion  de estado de van der Waals para calcular el volumen molar, en
pies cúbicos por libra-mol, de isobutano a 190°F para:

(a) Vapor a 150 psia
(b) Líquido a 3 000 psia
Compare sus resultados con los de la Fig. 4.1

Utilícese la ecuación de estado R-K para predecir los volúmenes molares del líquido,
en centímetros cúbicos por gramo-mol a 25°C y 1 atm de n-pentano, n-decano y n-pen-
tadecano. Compare sus valores con los del Apéndice 1 y observe las tendencias de las
discrepancias.

Utilícese la ecuación de estado R-K para predecir la densidad, en kilogramos por me-
tro cúbico, de etilbenceno en el punto crítico. Compare su resultado con el basado en
el valor de Z,  que se da en el Apéndice 1.

Utilícese la ecuación de estado R-K para predecir el volumen molar del líquido de una
mezcla equimolar de etano y n-decano a 100°F y 1 OO0  psia.  Compare su resultado
con el valor experimental de 2,13  ft3/lbmol  [J.  Chem. Eng.  Data. 7, 486 (1962)].

Estímese el volumen molar del “apor  para una mezcla de 27,33  moles o/o de nitrógeno
en etano a 400°F y 2 000 psia con la ecuación de estado R-K. Compare su resultado
con el valor experimental de 4,33  ft’/lb  [Ind.  &g. Chem., 44, 198 (1952)].

Repítase el Ejemplo 4.2 para una mezcla de 0,4507  de fracción en peso de propano a
400°F y 300 psia.  El valor experimental es de 0,4582  ft’/lbmol.

Utilizando la ecuación de presión de vapor de Antoine, estímese el factor acéntrico
para el isobutano a partir de la Ec.  (4-68) y compárese con el valor tabulado en el
Apéndice 1.

utilizando la ecuación de Redlich-Kwong.
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4.18 Desarrollar ecuaciones para calcular los coeficientes de actividad  de la fase líquida >
de la fase de vapor a partir de la ecuación de estado de Redlich-Kwong. Aplique SUS

ecuaciones al sistema propano-benceno a 280’  F y 400 psia  cuando las fracciones mo-
lares de propano medidas experimentalmente son .Y = O,l322  e >’  = 0.6462 [Ind.  Eng.
Chcrn..  42. SO8  (1950)].  ;,Existirán dificultades para aplicar sus ecuaciones?

4.19 Las medidas experimentales de Vaughan y Collins [Ind  Eng.  Chem.. 34, 885 (1942)]
para el sistema propano-isopentano a 167’ F y 147 psia  muestran que una mezcla Ií-
quida con una fracción molar de propano de 0.2900 está en equilibrio con un vapor
de fracción molar de propano de 0.6650. Utilícese la ecuación R-K para predecir:

(a) Los  volúmcncs  molares del líquido y del vapor en metros cúbicos por kilogramo.
(h)  I.as cntalpías  del liquido y del vapor en kilojulios por kilogramo.
(c) 1.0s  cocftcicntes  de fugacidad para cada componente de las mezclas de líquido  y

de vapor.
(c) Los valores de K para cada componente. Compárelo\  con los valores ex-

perlmentales.

4.20 Para el n-hexano a 280°F. utilícese la ecuaci6n  de estado R-K para predecir:

(a) L.a  presión  dc vapor
(h) El calor latente de vaporlraciOn
Los valores experimentales son X4,93 psia  y 116.83 Btu/lb.  respectivamente [.I,  Chem.
En,?.  Baru. 9. 223 (1964)].

4.21 Para el trans-2-buteno  a 130’1‘. utilícese la ecuación de estado R-K para predecir:

(a)  La presicín  de vapor
(b) L,os  volúmenes específicos del líquido y el vapor saturados
(c) El calor latente de vaporización
Los valores experimentales son 7X.52 psia.  0.02X52 ft’/lb  y 149.17 Btu/lb,  respectiva-
mente 1.I.  C‘hem. Eng.  Bata. 9. 5.76  (1964)].

4 .22 Para cl vapor de metano a -100  F,  predecir:

(a) El calor específico a presión cero
(b) El calor específico a 800 psia  utilizando la ecuación de estado R-K. El valor ex-

perimental es 3,445 Btu/lb’F  [C‘hwn.  Eng.  Progr..  S~vzp.  Ser. N” 42. 59, 52 (1963)].

4 .23 1Jtilitando  la ecuaci<in  de estado R-K, estímese la entalpia  del dióxido de carbono re-
lativa a la del gas ideal para las siguientes condiciones:

(a) Como vapor a T,  = 2,73X y p,  = 3,740
(b)  Como líquido a T,  = 0,95X y P, Z 1,123
Los valores experimentales son -3.4 y -I14,4  Btu/lb.  respectivamente [AIChE  J..  11,

334 (1965)].

4 .24 Para el propileno a 100°F. utilícese la ecuación de estado R-K para estimar la fuga-
cidad y el coeficiente de fugacidad del componente puro a:

(n)  5 0 0  psia

(b)  100 psia
1.0s valores de los  coeficientes de fugacidad calculados a partir de la modificación de
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Starling de la ecuación de estado B-W-R son 0,3894 y 0,9101,  respectivamente (K. E.
Starling, Fluid Thermodynamic Properties for Light Petroleum Systems, Gulf Publishing
Co., Houston, Texas, 1973).

4.25 Repítase el Problema 4.24 (a) utilizando la Ec.  (4-71) juntamente con la ecuación de
la presión de vapor de Antoine.

4.26 Utilizando la ecuación de la presión de vapor de Antoine, calcúlense las volatilidades
relativas a partir de la Ec.  (4-76) para el sistema isopentano/n-pentano y compárense
los valores, sobre una gráfica, con los siguientes valores experimentales ajustados [J.
Chem. Eng. Data, 8, 504 (196311.

Temperatura, “F @iC5.l¶C5

125 1.26
150 1.23
175 1.21
200 1.18
225 1.16
250 1.14

4.27 Utilizando la Ec.  (4-76) con la ecuación de la presión de vapor de Antoine, calcúlese
la volatilidad relativa del sistema p-xileno-m-xileno a una temperatura de 138,72”C.
Un valor publicado es 1,0206 [J.  Chem. Eng. Japan,  4, 305 (1971)].

4.28 Suponiendo soluciones ideales, como en la Sección 4.6, y utilizando los resultados del
Ejemplo 4.7, para una solución líquida equimolar de estireno y etilbenceno que está
en equilibrio con su vapor a 8O”C, predígase:

(a) La presión total, kilopascales
(b) La densidad del vapor, kilogramos por metro cúbico
(c) La densidad del líquido, kilogramos por metro cúbico
(d) La entalpía del vapor, kilojulios por kilogramo
(e) La entalpía del líquido, kilojulios por kilogramo

4.29 Utilícese (4-35),  la ecuación de estado de van der Waals, para deducir ecuaciones si-
milares a (4-91),  (4-92),  (4-98) y (4-101). Basándose en sus resultados, calcule los va-
lores de K y la volatilidad relativa ideales para propileno/l-buteno a 100°F y 125 psia.
Compare su respuesta con la del Ejemplo 4.8.

4.30 Utilice los resultados del Problema 4.29 para calcular la entalpía de la fase líquida
para las condiciones del Ejemplo 4.9 y compare SU respuesta con la de dicho ejemplo.

4.31 A 190°F y 600 psia  una mezcla de vapor de metano y n-butano de fracción molar de
metano 06037  está en equilibrio con una mezcla líquida de fracción molar de metano
0,1304.  Utilizando las constantes de propiedades físicas y los coeficientes de correla-
ción del Apéndice 1,
(a) Calcúlense los volúmenes específicos, en metros cúbicos por kilogramo, para las

mezclas de líquido y de vapor utilizando la ecuación R-K.
(b) Estímense las entalpías de las fases de líquido y de vapor utilizando la ecuación

R-K.
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(c) Calcúlense los valores de los factores acéntricos utilizando (4-68) y compárense
con los valores del Apéndice 1.

(d) A 190”F,  calcúlese la presión de vapor del metano y del butano utilizando (4-66)
y (4-67) comparando con los valores calculados a partir de (4-69)  la ecuación de
Antoine.

(e) Calcular los coeficientes de fugacidad de la mezcla 6,~ y &.,  así como los  valore%
de K para la ecuación R-K a partir de (4-72)  (4-73) y (4-27)  comparando con los
valores experimentales.

(f)  Calcúlese el valor de K ideal para n-butano a partir de (4-75)  y compárelo con el
valor experimental. iPor  qué no se puede calcular el valor de K ideal para el
metano?

(g) Calcúlese el valor de K ideal para n-butano a partir de (4-92) y compárese con el
dato experimental.

4 .32 Utilícense las ecuaciones de la Sección 4.7 para soluciones ideales. a ba.jas  y moderadas
presiones, para predecir los apartados que se indican a 0°F y 159 psia  para el sistema
etano-propano con XC‘,  = 0,746 e yc,  = 0,897 [J. Chern.  Eng. Data. 15, 10 (1970)]

(a) Los coeficientes de fugacidad del líquido puro
(b) Los coeficientes de fugacidad del vapor puro
(c) Los valores de K
(d) La densidad del vapor, kilogramos por metro cúbico
(e) La densidad del líquido, kilogramos por metro cúbico
(f)  La entalpía del vapor, kilojulios por kilogramo
(g) La entalpía del líquido, kilojulios por kilogramo

4.33 Utilícense las ecuaciones de la Sección 4.7 para predecir los valores dc K  de los do\
isómeros del butano y los cuatro isómeros del buteno a 220°F y 276,5  psia.  Comp~-
rense estos valores con los siguientes resultados experimentales [J.  C‘hrm.  Errg. Barll.
7, 331 (1962)].

Componente Valor K
Isobutano 1,067
Isobuteno 1,024
n-Butano 0,922
I-Buteno 1,024
rrans-2-Buteno 0,952
&-2-Buteno 0,876

4.34 iCuáles  son las ventajas y desventajas de ia ecuación de estado de Pong-Robinson  [Ind.
Eng. Chem., Fundam., 15, 59 (1976); AIChE  J.. 23, 137 (1977); HS:drocarbon l’rocessing.
57 (4)  95 (1978)]  en comparación con la ecuación de estado de Soave-Redlich-Kwong?

4.35 i,Cuáles son las ventajas e inconvenientes de la ecuación de estado de Benedict-Webb-
Rubin-Starling [K. E. Starling, Fluid Thermodynamic Proparties fòr  Light Petroleum
Systems,  Gulf Publishing Co., Houston, Texas. 1973; Hydrocarbon  Processing.  51  (h),
107 (1972)]  en comparación con la ecuación de estado de Soave-Redlich-Kwong’?

5.36 Kcpítase el Problema 4.19 utilizando la ecuación de estado de Soave-Redlich-Kwong.
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4.37 Reamer, Sage y Lacey [Ind.  Eng. Chem., 43, 1436 (1951)]  midieron las siguientes com-
posiciones de las fases en equilibrio para el sistema metano/n-butano/n-decano  a 280°F
y 3 000 psia,

Especie 1, .Yr
Metano 0.5444 0.9140

n-Butano 0.0916 0.0512

n-Decano 0.3640 0.0348

Utilícese la ecuación de estado de Soave-Redlich-Kwong  con el fin de predecir para
cada fase la densidad, los coeficientes de fugacidad de la mezcla y la entalpía. Predí-
ganse también los valores de K y compárense con los valores experimentales obteni-
dos a partir de los datos anteriores.



5
PROPIEDADES DE EQUILIBRIO

A PARTIR
DE CORRELACIONES DE

COEFICIENTES DE ACTIVIDAD
Pero, para moléculas con fuertes interacciones molecu-
lares, con independencia de su forma y tamaño, existen
grandes desviaciones de la mezcla al azar (en soluciones
líquidas); tales moléculas distan mucho de ser “ciegas al
color” debido a que la elección de sus alrededores está
fuertemente influenciada por las diferencias de fuerzas
intermoleculares. Una idea intuitiva para la descripción
de esta influencia fue introducida por (Grant M.) Wilson
con su concepto de composición local

John M. Prausnitz, 1977

En el Capítulo 4 se han presentado métodos, basados en ecuaciones de estado, para
predecir propiedades termodinámicas de mezclas en fase líquida y de vapor. De
una forma alternativa, tal como se estudia en este capítulo, las predicciones de las
propiedades de fases líquidas pueden basarse en correlaciones de los coeficientes de

199
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actividad en fase líquida. La teoría de las soluciones regulares, que puede aplicarse
a mezclas de componentes no polares utilizando solamente propiedades de los com-
ponentes puros, es el primer tipo de correlación que se presenta aquí. Esta presen-
tación va seguida de una discusión de diferentes correlaciones que se pueden apli-
car a mezclas que contienen componentes polares, siempre que se disponga de da-
tos experimentales para determinar los parámetros de interacción binaria que in-
tervienen en las correlaciones. De no ser así, pueden utilizarse para realizar las es-
timaciones los métodos de contribución de grupos, que han experimentado recien-
temente un importante desarrollo. Todas las correlaciones que se consideran pue-
den aplicarse para predecir el equilibrio entre fases líquido-vapor, y algunas de ellas,
tal como se indica en la parte tina1 de este capítulo, pueden utilizarse para estimar
el equilibrio líquido-líquido.

5.1 Soluciones regulares y correlación
de Chao-Seader

Para las especies menos volátiles de una mezcla, la dependencia de los valores de
K con respecto a la composición se debe principalmente al comportamiento no ideal
de la solución líquida. Prausnitz, Edmister y Chao’ demostraron que la relativa-
mente simple teoría de soluciones regulares de Scatchard y Hildebrand2  puede uti-
lizarse para estimar las desviaciones del comportamiento ideal de las mezclas líqui-
das de hidrocarburos. Ellos expresaron los valores de K según la Ec. (4-29),
K, = ~,~v,L/r$,v.  Chao y Seade?  simplificaron y ampliaron la aplicación de esta ecua-
ción a una correlación general de hidrocarburos y de algunos gases ligeros en la
forma de un conjunto compacto de ecuaciones especialmente adecuadas para su uti-
lización en calculadoras digitales.

Las correlaciones sencillas para los coeficientes de actividad en fase líquida yIL,
basadas exclusivamente en las propiedades de las especies puras, no son general-
mente exactas. Sin embargo, para mezclas de hidrocarburos, la teoría de soluciones
regulares resulta conveniente y es ampliamente utilizada. La teoría está basada en
la premisa de que la no idealidad es debida a diferencias de las fuerzas de van der
Waals de atracción entre las especies presentes. Las soluciones regulares tienen un
calor de mezcla endotérmico y todos los coeficientes de actividad son superiores a
la unidad. Estas soluciones son regulares en el sentido de que las moléculas se dis-
persan al azar. Las desiguales fuerzas atractivas entre parejas de moléculas simila-
res y diferentes tienden a provocar segregación de las mismas. Sin embargo, puede
suponerse que esta segregación tiende a ser contrarrestada por la energía térmica
dando lugar a que las concentraciones moleculares locales sean idénticas a las con-
centraciones globales de la solución. Por tanto, la entropía en exceso es cero de for-
ma que la entropía de soluciones regulares es igual a la de soluciones ideales, en
las que las moléculas están dispersas al azar. Por otra parte, una solución atérmica

es aquella cuya entalpía en exceso es cero. ’
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Para una solución real la energía libre molar g es la suma de las energías libres
molares de la solución ideal y la energía libre molar en exceso gEdebida  a los efec-
tos de no idealidad. Para una solución líquida

g=&xgi+RTExilnxi+gE
i=l

= 2 xi(gi  + RT In xi  + 2;) (5-l)

donde la energía libre molar en exceso es la suma de las energías libres parciales
molares en exceso. La energía libre parcial molar en exceso está relacionada, según
la termodinámica clásica,4  con el coeficiente de actividad de la fase líquida por

a(nrgE/RT)
i3nj 1 p,7,q  = j$  - c xk [ d(g;FT)]r,p,x, (j-*)

dondej#i,  r#k,  r#iyk#i.
La relación entre la energía libre molar en exceso y la entalpía y entropía mo-

lares en exceso es

gE=HE-TSE= 2 x,(lif  - T$) (5-3)

Para una solución líquida regular multicomponente, la energía libre molar en
exceso es

donde Q es la fracción en volumen, suponiendo volúmenes molares aditivos,

@j = cxiujL  = Ei!$ (5-9
; XiViL

y 6 es el parámetro de solubilidad.

(5-W

Aplicando (5-2) a (5-4) se obtiene una expresión para el coeficiente de actividad
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Puesto que In y,~  es inversamente proporcional a la temperatura absoluta, ujL  y S,
se toman frecuentemente como constantes a alguna temperatura de referencia con-
veniente, tal como 25°C. Por tanto, en el cálculo de 7;~ mediante la teoría de so-
luciones regulares solamente intervienen las constantes UL y 6 de las especies puras.
El último de estos parámetros se toma frecuentemente como una constante empí-
rica obtenida  por cálculo a partir de los datos experimentales. Chao y Seader3  su-
girieron que los parámetros de solubilidad de los isómeros serían iguales. Para es-
pecies con una temperatura crítica inferior a 25°C VL y 6 son hipotéticos a 25°C.
Sin embargo, pueden calcularse a partir de datos del equilibrio entre fases. En el
Apéndice 1 se incluyen valores recomendados de los parámetros de solubilidad.

Cuando las diferencias de tamaños moleculares, reflejados por los volúmenes
molares del líquido, son apreciables, puede añadirse a la contribución de la energía
libre de una solución regular la siguiente corrección de tamaño de Flory-Huggins
para soluciones atérmicas

gE  = RT  2 xi lne) (5-W

Substituyendo (5-8) en (5-2) se obtiene

(5-9)

La expresión completa para el coeficiente de actividad de una especie en una
solución regular, incluyendo la corrección de Flory-Huggins, es

(5-10)

La corrección de Flory-Huggins no se ha incluido en el’tratamiento de Chao y Sea-
der’ pero sí en la correlación de Robinson y Chao.’ La corrección reduce la magni-
tud del coeficiente y su uso es aconsejable.

Ejemplo 5.1 Yerazunis, Plowright y Smola  midieron los coeficientes de actividad en fase
líquida para el sistema n-heptano-tolueno en todo el intervalo de concentración a 1 atm (10 I,3
kPa).  Calcúlense los coeficientes de actividad utilizando la teoría de las soluciones regulares
con y sin la corrección de Flory-Huggins. Compárense los valores calculados con los datos
experimentales.
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Solución. Las temperaturas y composiciones experimentales de la fase líquida para 7
de los 19 puntos, donde H representa el heptano y T el tolueno, son las siguientes

T,  “C -TH XT
98.41 l.oooa 0.0000
98.70 0.9154 0.0846
99.58 0.7479 0.2521

101.47 0.5096 0.4904
104.52 0.2681 0.7319
107.57 0.1087 0.8913
110.60 0.0000 0.0000

A partir de (4-79) a 25°C  utilizando volúmenes del líquido constantes tomados del Apéndice
1 y siguiendo el procedimiento de cálculo del Ejemplo 4.8, UHL  = l47,5 cm3/gmol  y un  = 106,g
cm3/gmol.  A partir de (5-S) las fracciones en volumen son

0.2681(147.5)
@H  = 0.2681(  147.5) + 0.7319(  106.8) = o’3359

4% = l -Q>,  = 1 - 0.3359 = 0.6641

Substituyendo estos valores, juntamente con los parámetros de solubilidad del apéndice 1,
en (5-7) se obtiene

yH = exp
147.5[7.430  - 0.3359(7.430)  - 0.6641(8.92)]’

1.987(377.67) 1
= , .212

En la Fig. 5-1 se representan los  valores de YH y yT calculados de esta forma para las siete
condiciones de la fase líquida.

Aplicando la corrección de Flory-Huggins, Ec.  (5-lo),  a los mismos datos se obtiene

yH  =exp[O.l923+ln(~)+l-($$)]=*.179

Los valores de YH y yT calculados en esta forma se incluyen en la Fig. 5- 1,  donde se aprecia
que las curvas calculadas teóricamente, en especial las basadas en la teoría de soluciones re-
gulares con la corrección de Flory-Huggins, concuerdan razonablemente bien con los datos
experimentales. Las desviaciones con respecto a los valores experimentales no son superiores
a 12% para la teoría de soluciones regulares y a 6%  cuando se incluye la corrección de Flory-
Huggins. Desafortunadamente, no siempre se obtiene esta buena concordancia con solucio-
nes de hidrocarburos no polares tal como encontraron, por ejemplo, Hermsen y Prausnitz,’
que estudiaron el sistema ciclopentano-benceno.
c l

En la correlación de Chao-Seader (C-S), la ecuación de estado R-K, Ec. (4-72),
se utiliza para calcular &v, que es próximo a la unidad para bajas presiones. Al
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A 0 Datos experimentales para
tolueno y n-heptano, respec-
t ivamente

- Teoría de soluciones
regulares

--- Teoría de soluciones regula-
res con la corrección de -
Flory-Huggins

0.2 0.4 0.6 0.8

Fracción molar de n-heptano

Figura 5.1 Coeficientes de actividad en fase líquida para el sistema n-heptano-tolueno a I atm.

aumentar la presión 4,~ permanece próximo a la unidad, para los componentes muy
volátiles de la mezcla. Sin embargo, para componentes de baja volatilidad 4,” será
mucho menor que la unidad a medida que la presión se acerca a la presión de con-
vergencia de la mezcla.

Chao y Seader desarrollaron una expresión empírica para vi  en función de T,
P, y w  utilizando la correlación generalizada de Pitzer et ala., que está basada en la
ecuación de estado (4-33). Para condiciones hipotéticas del líquido (P < PS o
T > Tcj) la correlación fue ampliada calculando ui  a partir de los datos de equili-
brio líquido-vapor. La ecuación C-S para v,?  es

log u$ = log YjoL)  + wi log ugj (5-l 1)
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donde

log v'y=  A,++'+AITr,+A,T;,+ AdT:,

+ (As z AT,, + A,TS,V', + (AR + AJ-r,V'S,  - 1% Pr, U-12)
Y

(5-13)

Las constantes para la Ec. (5-13) son:

A,o  = -4.23893 A,z = -1.22060
A,, = 8.65808 A,S = -3.15224 A,,, = -0.025

Grayson y Streed’ propusieron los siguientes valores revisados para las constantes

Fluido simple, w  = 0 Metano Hidrógeno

AO 3.05135

A, -2.10899
A‘ 0
AI -0.19396

8% o.ocx?
A< 0 . 0 8 8 5 2

Ah 0
AT -0.00872
4 -0.00353

A" 0.00703

l.MUE
- 1.5483 I
0
0.07889

-0.01076
0.104Xh

-0.0'5'9
0 - -

0
0

I .50709
2.74283

-0.02 I 10
0.ooo1  I
0
0.008585
0

0
0
0

El uso de estas constantes revisadas en vez de las constantes originales de Chao y
Seader permite la aplicación de la correlación C-S a temperaturas y presiones más
elevadas y conduce a mejores predicciones para el hidrógeno.

Las ecuaciones empíricas para v,“L  son aplicables a temperaturas reducidas com-
prendidas entre 0,5 y 1,3.  Cuando el vapor es una solución gaseosa ideal que sigue
la ley de los gases ideales y la solución líquida es ideal, v,;’  es el valor de K ideal.

Chao y Seader3  contrastaron su correlación del valor K frente a 2 696 datos
experimentales para parafinas, olefinas, hidrocarburos aromáticos, naftenos e hi-
drógeno, y encontraron una desviación media del 8,7%. Sugieren que para obtener
mejores resultados debe aplicarse la correlación C-S a un intervalo restringido de
condiciones. Lenoir  y Koppany,” en un estudio amplio de la correlación C-S, aña-
dieron otras restricciones. Las restricciones combinadas son las siguientes

(a) T < 500°F (260°C):
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(b) P < 1 000 psia (6,89 MPa).

(c) Para hidrocarburos (excepto metano), 0,5 < Tr,  < 1,3 y la presión crítica de la
mezcla < 0,8.

(d) Para sistemas que contienen metano y/o  hidrógeno, T, < 0,93,  y fracción mo-
lar de metano < 0,3. Fracción molar de otros gases disueltos < 0,2.

(e) En la predicción de los valores K de parafinas y olefinas, la fracción molar de
aromáticos en la fase líquida habrá de ser < 0,5. Por el contrario, en la pre-
dicción de los valores K de aromáticos, la fracción de aromáticos en la fase lí-
quida habrá de ser > 0,5.

Además, tal como muestran las Figs. 4.7 y 4.8, la correlación C-S puede resultar
inutilizable a bajas temperaturas y generalmente no es aconsejable para temperatu-
ras inferiores a aproximadamente 0°F.

Ejemplo 5.2 Estímese el valor K para el benceno’en una solución con propano a 400°F
(47759  K) y 410,3  psia  (2,829 MPa)  utilizando la correlación de Chao-Seader. Glanville et
al.” dan composiciones experimentales de fases en equilibrio y los correspondientes valores
de K.

So luc ión . La Ec. (4-29) es la expresión C-S del valor K. El coeficiente de fugacidad
del benceno en la mezcla de vapor, &,v, se calculó como 0,7055  en el Ejemplo 4.6 a partir
de la ecuación R-K para la composición experimental del vapor correspondiente al Ejemplo
4.2.

El coeficiente de fugacidad del benceno liquido puro v,:  depende de los valores de T,,
P,  y w  para el benceno. Utilizando las constantes críticas del Apéndice 1 se obtiene

T ’ 859.67 0 ’ 8489 P, 410.3= = = =1012.7 ’ 714,226 0.5745

A partir de (512),  utilizando las constantes de Grayson-Streed se obtiene

log v$” = 2.05 135 - o.8489= - 0.193%(0.8489)* + 0.02282(0.8489)’

+ [0.08852  - 0.00872(0.8489)*]0.5745
+ [-0.00353  + 0.00203(0.8489)](0.5745)*  - log(0.5745)

= -0.27 1485
A partir de (5-13)

log  vi:! = -4.23893 + 8.65808(0.8489) - 1.22060/0.8489 - 3.15224(0.8489)’
- 0.025(0.5745 - 0.6) = -0.254672

A partir de (5-l 1)

log v:L = -0.271485 +0.2115696(-0.254672)

= -0.325366
& = lO-o.325366  = 0.4728
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Para una fracción molar de benceno en la fase de vapor de 0,605 1,  determinada a partir
de la fracción en peso del Ejemplo 4.2, la correspondiente fracción molar de la fase líquida
es 0,6051/0,679  = 0,891, calculada a partir de y,/K,  = x,, donde K, es 0,679 interpolado de
los datos de Glanville et al.” para benceno a 400°F (204,4”C)  y 410,3  psia  (2,829 MPa).  Para
este valor de x, del benceno el coeficiente de actividad yIL  es 1,008, calculado a partir de
(5-10) en la forma que se ha hecho en el Ejemplo 5.1. En este caso, la corrección de Flory-
Huggins es despreciable debido a que los volúmenes del propano y el benceno líquidos son
casi idénticos. A partir de (4-29)  K = (1,008)(0,4278)/0,7055 = 0,676, que es casi el mismo
que el valor experimental interpolado de 0,679.
q

A partir de la correlación C-S para el valor K pueden calcularse otras propieda-
des termodinámicas. La ecuación de estado R-K se utiliza para determinar la densi-
dad de la mezcla de vapor a partir de (4-38),  tal como se muestra en el Ejemplo 4.2,
y la entalpía de la mezcla en fase de vapor a partir de (4-64).

La entalpía de mezclas líquidas se calcula a partir de las ecuaciones de v%.  y
yj~  con la correlación C-S utilizando procedimientos clásicos, tal como puede verse
en Edmister, Persyn y Erbar.” La ecuación de partida es una combinación de (4-55)
y (4-57) con (4-62),

HL=&[HPv-RT’ (V), -RTf”a”T->,,;]  ( 5 - 1 4 )

La entalpía del gas ideal, H,“v,  se obtiene a partir de (4-60). Derivando el coeficiente
de fugacidad del componente líquido puro con respecto a la temperatüra se obtiene
la siguiente relación para los efectos combinados de la presión y el calor latente del
cambio de fase de vapor a líquido,

= (H$ - HiL)  = 2’302;;RT2[-  $ + A2 + T,,(2A,  + 3A4T,,)
c, ‘ 4

+ P,(A, + 2A,T,)  + AJ’:,  + oi AI, -+++3A,IT;i >I (S-15)
ro

donde las constantes A,  son las de las ecuaciones (5-12) y (5-13). La derivada del
coeficiente de actividad en la fase líquida conduce a la entalpía en exceso de la es-
pecie @(calor de mezcla). Para soluciones regulares, li;”  > 0 (endotérmica)

RT2(w),,  = (HiL  - iii,)  = -Hf = -v,(s,  -,&Diai)’ (5-16)

Ejemplo 5.3 Resuélvase el Ejemplo 4.4 utilizando la ecuación de entalpía del líquido de
Edmister, Persyn y Erbar,**  que está basada en la correlación de Chao-Seader.
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Solución. La mezcla líquida contiene 25,2  moles % de propano en benceno a 400°F
(477,59”  K) y 750 psia  (5,171 MPa).  Representando el propano por P y el benceno por B  y
aplicando (5-15) al propano con wp = 0,1538, se obtiene

859.67Trp  = 665.948  = 1.291 Y Prp =&= 1.215

H&-HP‘= 2.30258(1.987)(859.67)* _ (-2.10899)
665.948 (1.291)* + 1.291[2(-0.19396)  + 3(0.02282)(  1.291)]

+ 1.215[2(-0.00872)(1.291)]+0.00203(1.215)*

(-1’222)  + 3(-3.15224)(1.291)‘]](,.29,)

= -637.35 Btullbmol  (-1.481 MJ/k.mol )

Efectuando un cálculo similar,

HB”-- Her = 11290.8 Btu/lbmol(26.2  MJ/kmol)

La entalpía en exceso para cada especie se obtiene a partir de (5-16). Para el propano
la fracción en volumen de la fase líquida se calcula a partir de (5-7) como en el Ejemplo 5.1

Para el benceno
@P =0.252(84)/[0.252(84)+0.748(89.4)]=  0.240

&=1-@p=l-0.240=0.760

Por tanto, para el propano, utilizando los parámetros de solubilidad del Apéndice 1

ii,”  = 84[6.4  - 0.240(6.4)  - 0.760(9.  15812(  1.8)
= 664.30 Btu/lbmol (1.544 MJ/kmol)

Análogamente, $ = 70,50  Btu/lbmol (l63,9  kJ/kmol).
La entalpía de la mezcla líquida relativa al vapor ideal a 400°F y 0 psia  se obtiene a

partir de la ecuación siguiente, que es equivalente a (5-14)

HL - H"v  = 2 xJ(HiL  -Hf'")+  ii;]=  0.252(637.35  + 664.3) (5-17)
i=,

+ 0.748(-l  1290.8 + 70.50) = -8 065 Btu/lbmol de mezcla (-18.74 MJ/kmol)

El peso molecular de la mezcla, según el ejemplo 4.4, es 69,54.  Por tanto, la diferencia
de entalpía específica es

HL-Hi -8065
M

= ---= -115.98 Btu/lb (-269.5 kJ/kg)69.54
que se desvía en un 8,9%  o sea aproximadamente ll Btu/lb (25,6  kJ/kg) del valor medido
que es -127,38  Btu/lb (-296 kJ/kg)  según Yarborough y Edmister.13  La contribución calcu-
lada de la entalpía en exceso es solamente 3,17  Btu/lb (7,37  kJ/kg).
cl
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Una ecuación para el volumen molar de la fase líquida que es consistente con la
correlación C-S se deduce sumando los volúmenes molares de las especies y efec-
tuando la correlación del volumen en exceso (es decir, el volumen de la mezcla) a par-
tir de (4-58). Por tanto,

uL  = 2 xi(uiL  + ü;)  =
i=l

Para soluciones regulares yIL  puede considerarse independiente de la presión. Por
tanto, según (5-18),  6,:  = 0. Se puede obtener una ecuación para el volumen molar
de la especie pura combinando (4-56) con (5ll),  (5-12) y (5-13) para dar

u,I  = 2.30258RT [A,  + A,T,,  + A,T;,  + 2Pr,(A,  + A,T,,)  + ~4141 (5-19)
PC,

Ejemplo 5.4 Calcúlese el volumen específico de una mezcla líquida que contiene 26,92%
en peso de propano (P) en benceno (B) a 400°F (477,59”  K) y 1 000 psia  (6,895 MPa)  utili-
zando la correlación C-S. Compárese el resultado con el valor medido por Glanville et al.”

Solución. Según el Ejemplo 4.2, la mezcla contiene 39,49  moles % de propano y 60,5 1
moles % de benceno, con un peso molecular medio de 64,58  lb/lbmol. Aplicando (5-19) al pro-
pano con WP  = 0,1538,

T,,. = -= 859.67 1.291 Y Pr,, = -= loo0665.948 617.379 1.620

“,, = 2.30258(10.731)(859.67)
617.379 {0.08852  -0.00872(1.291)'

+2(1.620)[-0.00353  +0.00203(  1.291)]+0.1538(-0.025)}

= 2.3 12  ft’/lbmol  (0.1443 m-‘/kmol)

Análogamente, UBL = 2,138 ft3/lbmol  (0,1335  m3/kmol). A partir de (5-18) con ü:  = 0,
el volumen molar de la mezcla es

2’207p--&z 0.03412 ft’/lb (0.002130 m’lkg)

que es l,l% superior al valor medido de 0,03375  ft’/lb  (0,002107  m3/kg).
q

La correlación de Chao-Seader se utiliza ampliamente en las industrias del pe-
tróleo y el gas natural. Waterman y Frazier14 describen su utilización en el diseño
de una gran variedad de separaciones de hidrocarburos ligeros por destilación. Con
correlaciones más sofisticadas que la correlación C-S se pueden obtener resultados
más exactos en ciertos intervalos de condiciones. Sin embargo, LoI  demostró que
los requerimientos de cálculo pueden resultar excesivos y que la extrapolación es
más incierta cuanto mayor es la complicación de la ecuación utili/:ld;l.
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5.2 Mezclas no ideales que contienen especies polares

En los líquidos que contienen especies polares diferentes, especialmente cuando se
forman o se rompen enlaces de hidrógeno, casi nunca es válida la suposición de
solución líquida ideal. Ewell, Harrison y Berg16  propusieron una clasificación muy
útil de las moléculas basada en el potencial de asociación o de solvatación debidas
a la formación de enlaces de hidrógeno. Si una molécula contiene un átomo de hi-
drógeno unido a un átomo dado (0, N, F y,  en c:iertos  casos, C), el átomo activo
de hidrógeno puede formar un enlace con otra molécula  que contenga un átomo
dador. La clasificación de la Tabla 5.1 permite una estimación cualitativa de las des-
viaciones de la ley de Raoult para parejas binarias cuando se usa conjuntamente
con la Tabla 5.2. Desviaciones positivas corresponden a valores de y,~  > 1. La no
idealidad presenta diversas variaciones de y,~  con la composición, tal como mues-
tra la Fig. 5.2 para diferentes sistemas binarios, donde los números romanos se re-
fieren a los grupos de clasificación de las Tablas 5.1 y 5.2. Comenzando por la Fig.

Tabla 5.1 Clasificación de las moléculas según su potencial de formación de enlaces de
hidrógeno

Clase Descripción

1 Moléculas capaces de formar redes
tridimensionales con enlaces de
hidrógeno fuertes

Ejemplos

Agua, glicoles, glicerina, aminoalcoholes
hidroxilaminas, hidroxiácidos,
polifenoles y amidas

II Otras moléculas que contienen tanto
átomos de hidrógeno activos como
otros átomos donadores (0, N y F)

Alcoholes, ácidos, fenoles, aminas
primarias y secundarias, oximas,
compuestos nitro y nitrilos con átomos
de hidrógeno en a. amoniaco, hidrazina,
fluoruro de hidrógeno  y cianuro de
hidrógeno

III Moléculas que contienen átomos Éteres, cetonas, aldehídos, ésteres, aminas
donadores pero no hidrógenos activos terciarias (incluyendo las de tipo piridina),

compuestos nitro y nitrilos sin átomos de
hidrógeno en a

IV Moléculas que contienen átomos de CHCI,,  CHICIX, CHCHCIz,  CHEICHKI,
hidrógeno activos pero no átomos CHKICHCICHKI  y CH~CICHCII
donadores con dos o tres átomos de
cloro sobre el mismo átomo de carbono
y uno o más átomos de cloro sobre
átomos de cloro adyacentes

c
V Todas las demás moléculas que no Hidrocarburos, sulfuro de carbono, sulfuros,

tienen átomos de hidrógeno activos ni mercaptanos y derivados halogenados no
átomos donadores incluidos en la Clase IV
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5.2a, y siguiendo por orden con las demás, se presentan las siguientes explicaciones
de las no idealidades. El heptano normal (V) rompe los enlaces de hidrógeno del
etanol (II) dando lugar a fuertes desviaciones positivas. En la Fig. 5.26 se observan
desviaciones análogas pero menos positivas cuando se adiciona acetona (III) a for-
mamida (1). En el caso del cloroformo (IV) y metano1 (II) de la Fig. 5.2~  se forman
y se rompen enlaces de hidrógeno, dando lugar a una no usual curva de desviación
positiva que pasa por un máximo. En la Fig. 5.2d,  el cloroformo (IV) posee hidró-
genos activos que pueden formar enlaces de hidrógeno con los átomos de oxígeno
de la acetona (III), dando lugar a desviaciones negativas. Para el agua (1)  y n-bu-
tanol (II) en la Fig. 5.2e  se rompen enlaces de hidrógeno de ambas moléculas. La
no idealidad es suficientemente fuerte para provocar separación de las fases en una
amplia región de composición. En la Fig. 5.3 se muestra la tendencia a una fuerte
no idealidad en los sistemas agua-alcohol, comenzando por el metanol.”  En la Fig.
5.2 no aparecen las curvas para el sistema metanol(II)-etanol(I1)  que forman una
solución casi ideal.

LOS efectos de la solución no ideal pueden incorporarse en las formulaciones
del valor K de dos formas diferentes. En el Capitulo 4 se describe el uso de ti,, el
coeficiente de fugacidad, juntamente con la ecuación de estado y adecuadas reglas
de mezcla. Este es el método más frecuentemente utilizado para tratar no idealida-

Tabla 5.2 Interacciones moleculares que causan desviaciones de la ley de Raoult

Tipo de desviación Clases Efecto sobre el  enlace de
hidrógeno

Siempre negativa III t IV Solumcntc  se forman enlaces-H

Cuast-ideal;  s i e m p r e 111 t III No intervicncn  enlaces-H
positiva o ideal III t v

IV + IV
IV + v
v t v

Generalmente posittva,
pero algunas veces
negativa

1t1
1 t II
1 t III
II t II
II t 111

Se forman y rompen enlaces-H

Siempre positiva

Siempre positiva

1 t IV Sc f~~rman  y rompen enlacrs-H,
(frecuentemente con solubilidad pero la disociación de las

limitada) Clases 1 cí  II es el efecto mk
II t IV tmportante

1tv Solamente se rompen enlaces-H
II t v
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Figura 5.2 Variaciones típicas de coeficientes de actividad con la  composición de sistemas líquidos bi-
narios. (a) Etanol (11)-n-heptano  (V). (b) Acetona (III)-Formamida (1).  (c) Cloroformo (IV)-metano1 (II).
(4 Acetona (III)-cloroformo (IV). (e) Agua (I)-n-butanol.
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1.0
0 0.25 0.50 0.75 1.00

Fracción molar de agua en el líquido

0.25 0.50 0.75

Fracción molar de alcohol en el líquido
1.00

Figura 5.3 Coeficientes de actividad de mezclas de agua y alcoholes normales a 25°C. (a) Alcoholes en
agua. (b) Agua en alcoholes.

des en fase de vapor. Sin embargo, r#w  refleja los efectos combinados de un gas no
ideal y una solución gaseosa no ideal. A bajas presiones ambos efectos son despre-
ciables. A presiones moderadas una solución de vapor puede ser todavía ideal aún
cuando la mezcla gaseosa no siga la ley de los gases ideales. Sin embargo, en la
fase líquida las no idealidades pueden ser muy importantes aún a bajas presiones.
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En la Sección 4.5 se ha utilizado #I;L  para expresar las no idealidades en fase líquida
de especies no polares. Cuando están presentes especies polares pueden modificarse
las reglas de mezcla para incluir parámetros de interacción binaria como en (4-l 13).
La otra técnica para tratar no idealidades de soluciones consiste en retener 4,”  pero
substituir 4,~  por el producto de -y,~  y U:L, donde el primero tiene en cuenta las des-
viaciones de las soluciones ideales. La Ec. (4-27) se transforma entonces en

(5-20)

que se ha deducido anteriormente como Ec. (4-29). Para bajas presiones, a partir de
la Tabla 4.1, VIL  = f?yP  y 4,”  = l,O, de forma que la Ec. (5-20) se transforma en una
modificación de la ley de Raoult para el valor K que difiere de (4-75) solamente en
el término y,~

Análogamente, (4-77) se transforma en

P = 5  xiyi,.P;
1=I

(5-22)

Para presiones moderadas puede ser válida la suposición de una solución de
vapor ideal. En este caso, la Ec. (4-86) se transforma en

K; = ?;,, (F)(dk)  exp[ uiL(;;  p:)] (5-23)

Para el caso general se aplica directamente (5-20).
Existen muchas ecuaciones empíricas y semiempiricas  para la estimación de

coeficientes de actividad de mezclas binarias conteniendo especies polares y/o  no
polares. Estas ecuaciones contienen parámetros de interacción binaria obtenidos a
partir de datos experimentales. En la Tabla 5.3 se presentan algunas de las ecua-
ciones más frecuentes para la forma de parejas binarias. De ellas, la reciente ecua-
ción universal cuasi-química (UNIQUAC) de Abrams y Prausnitz’*  es la más gene-
ral; todas las demás ecuaciones de la Tabla 5.3 están incluidas en ella. Para una
determinada correlación de coeficientes de actividad, la Ec. (4-57) puede utilizarse
con el fin de determinar la entalpía en exceso. Sin embargo, si no se conoce la va-
riación con la presión de los parámetros y de las propiedades utilizadas en las ecua-
ciones de los coeficientes de actividad, no se pueden determinar directamente a par-
tir de (4-58) los volúmenes del líquido en exceso. Afortunadamente la contribución
del volumen en exceso al volumen total de la mezcla es generalmente pequeño para
soluciones de no electrolitos.  Consideremos, por ejemplo, una solución de 50 moles



Tabla 5.3 Ecuaciones empíricas y semi  teóricas para la correlación de coeficientes de actividad en fase líquida de parejas binarias

Nombre Ecuación para la especie 1 Ecuación para la especie 2 Ecuación
N o .

Margules
(una constante,
simétrica)

Margules
(dos constantes)

van Laar
(dos constantes)

Scatchard-Hamer
(dos constantes)

Wilson
(dos constantes)

NRTL
(tres constantes)

UNIQUAC
(dos constantes)

logy,=Ax:

- -
log Y I = dIA,>  + 2x,(A2,  - Adl

lo,,,=.;[A+,,,(,y-A)]

In y, = -In(x,  + Ai2x?)

[
Ai2 A21+x2  ~-~

x,  + .A,*x2 A*,x,  +x2 1

log yz = Ax; í5-24)

log y?  = xi[Az,  +2x&  - AJ (5-25)

(5-26)

(5-27)

In y2 = -In(xz + hxd (5-28)

[x2  + x1  expf-a,m)l*

+ ‘“[x,  +x2  exp(-a12q1)1’

(5-29)

(5-30)

T21-~
8,  + e,T,, >
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Yc de etanol en n-heptano a 25°C. Como muestra la Fi g. 5.2a,  se trata de una mez-
cla líquida altamente no ideal pero miscible. A partir de los datos de Van Ness, Soc-
zek y Kochar,” el volumen en exceso es solamente 0,465 cm3/mol  en comparación
con un volumen molar estimado para la soluciód  ideal de 106,3 cm’/mol.

5.3 Ecuación de van Laar

Debido a su flexibilidad, sencillez y capacidad para aj ustar bien muchos sistemas,
la ecuación de van Laar”  es ampliamente utilizada en la práctica. Puede deducirse
a partir del desarrollo general de la energía de Wohl,21 qlue  considera fracciones efec-
tivas de volumen e interacciones moleculares. En la Talhla  5.3 se presenta la versión
de la ecuación de van Laar, en logaritmos naturales, dznominada ecuación de Carl-
son y Colburn.”  Sin embargo, es más frecuente la forma de logaritmo decimal. Las
ecuaciones de Margules y Scatchard-Hamer de la Tabla 5.3 también se pueden de-
ducir a partir del desarrollo de Wohl mediante un conjunto de diferentes su-
posiciones.

Las constantes de interacción de van Laar AQ  y A,;  son, en teoría, solamente
constantes para una particular pareja binaria a una termperatura  dada. En la prác-
tica, con frecuencia se calculan a partir de datos isobáricos que cubren un intervalo
de temperatura. La teoría de van Laar indica que Ag  varía en esta forma con la
temperatura

(5-31)

La teoría de soluciones regulares y la ecuación de: van Laar son equivalentes
para una solución binaria si

La ecuación de van Laar puede ajustar curvas composición-coeficiente de ac-
tividad tanto para desviaciones positivas como negativas de la ley de Raoult, pero
no curvas que presentan máximos o mínimos como las de la Fig. 5.2~.

Para una mezcla multicomponente es frecuente des preciar las interacciones ter-
narias y superiores y suponer un sistema pseudobinario. La expresión que resulta
para el coeficiente de actividad depende solamente de la composición y de las cons-
tantes binarias. La siguiente forma, dada por N~ll,~~  es la preferida

2

*--  c
xt $ (xj&)I

xix  ~xiA,~+(l  - x&x,A,,l
(5-33)

j=l i I
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Esta ecuación está restringida para condiciones en las que todas las parejas A,j  y Aji
son del mismo signo. Si no y/o si algunos valores de Ai son grandes pero todavía
existe miscibilidad completa, deberá emplearse una forma más compleja23  de la Ec.
(5-33). Sin embargo, en la mayoría de los casos (5-33) es suficiente. En ella
Aii = Ai = 0. Para una mezcla multicomponente de N especies existen N(N - 1)/2  pa-
rejas binarias. Por ejemplo, cuando N = 5, pueden formarse IO parejas binarias.

Hála et al.24  y Holmes y Van Winkle”  presentan amplias tabulaciones de cons-
tantes binarias de van Laar. Cuando 1 Ad  < 0,O  1, y,~  es del orden de 1,OO i. 0,O  1 y
es razonable admitir que la solución es ideal. Cuando no se dipone de las constan-
tes binarias de van Laar se recomienda el siguiente procedimiento:

1. Para isómeros y parejas de substancias homólogas que tienen puntos de ebulli-
ción próximos se admite que forman soluciones ideales, A;j  = Aj; = 0, de acuerdo
con la Tabla 5.2.

2. Para parejas de hidrocarburos no polares, que siguen la teoría de soluciones re-
gulares, se puede utilizar (5-32) para estimar A,  y Aji.

3. Para parejas que contienen especies polares u otras que no siguen la teoría de
soluciones regulares las constantes de van Laar pueden determinarse a partir de
los coeficientes de actividad calculados de datos experimentales.

4. Cuando existen datos para parejas íntimamente relacionadas, se puede recurrir
a interpolación 0 extrapolación. Por ejemplo, si no se conociesen las constantes
para la pareja etanol-agua enla Fig. 5.3a,  podrían interpolarse a partir de las
otras tres parejas alcohol-agua.

5. Si no se dispone de datos adecuados, se puede emplear un procedimiento de es-
timación de coeficientes de actividad binarios a dilución infinita sugerido por
N~ll.~~

Cuando los datos son isotérmicas, o isobáricos en un estrecho intervalo de tem-
peratura, la determinación de las constantes de van Laar se realiza de forma directa.
El procedimiento más exacto consiste en aplicar una regresión no lineal26’27  con el
fin de obtener el mejor ajuste de los datos para todo el intervalo de composición me-
diante la minimación de una función objetivo. Puede utilizarse un procedimiento ma-
nual menos exacto, pero muy rápido, cuando los datos experimentales se pueden ex-
trapolar para las condiciones de dilución infinita. Existen modernas técnicas experi-
mentales para medir con rapidez y exactitud los coeficientes de actividad a dilución
infinita. Aplicando (5-26) a las condiciones x;  = 0 y xj  = 0, resulta

A,  = In 7: xi  = 0

Y
A,  = In -yi Xj = 0 (5-34)
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Para las aplicaciones prácticas es importante que la ecuación de van Laar predice
correctamente la formación de azeótropos. Si se conocen los coeficientes de activi-
dad o se pueden calcular para la condición azeotrópica, (según 5-21, y,~  = P/P:pues-
to que K, = l,O), estos coeficientes se pueden utilizar para determinar directamente
las constantes de van Laar a partir de las siguientes ecuaciones obtenidas al resolver
las Ecs. (5-26)

1

*

(5-35)

(5-36)

Estas ecuaciones son aplicables de una forma general a datos de coeficientes de ac-
tividad obtenidos para una sola composición cualquiera.

La entalpía en exceso debida a la no idealidad de la fase líquida se puede deter-
minar aplicando (4-57) a (5-26) y admitiendo la variación con la temperatura corres-
pondiente a la Ec. (5-31).  El resultado es la relación aproximada

HE = ' x,fl"=RT  ' (xi In yi)
T,= T,= (5-37)

donde el término In 7~  se estima a partir de (5-26).

Ejemplo 5.5 La volatilidad relativa del n-heptano con respecto al tolueno a la presión at-
mosférica, calculada a partir de los datos experimentales de Yerazunis et a1.,6  se muestra en
la Fig. 5.4 por medio de la curva xrenol  = 0. Cuando la fracción molar de tolueno es baja, la vo-
latilidad relativa es muy baja (aproximadamente 1,lO).  Con el fin de aumentar la volatilidad
relativa, se adiciona, de acuerdo con Dunn et a1.,28  el disolvente polar fenol, con lo que se pue-
de efectuar una separación por destilación extractiva (Tabla 1.1). De acuerdo con las Tablas
5.1 y 5.2 se producirán desviaciones positivas con respecto a la ley de Raoult.

Utilícense los datos experimentales disponibles a dilución infinita, con las ecuaciones de
van Laar, para estimar la volatilidad relativa del n-heptano con respecto al tolueno a la pre-
sión atmosférica para la mezcla en fase líquida consistente en 5 moles 96  de tolueno, 15 moles
% de n-heptano y 80 moles 9%  de fenol. Calcúlese también la entalpía en exceso para esta mezcla.

Solución. Los coeficientes de actividad en fase líquida para n-heptano y tolueno a dilu-
ción infinita en fenol fueron medidos por Tassios29  utilizando cromatografía gas-líquido. En
la Fig. 5.1 se muestran los coeficientes de actividad a dilución infinita para el sistema n-hep-
tano-tolueno. Por otra parte, los coeficientes de actividad a dilución infinita para fenol en to-
lueno, fenol en n-heptano y tolueno en fenol fueron obtenidos por Drickamer, Brown y Whi-
te.3”  Estos datos se resumen en la siguiente tabla para la presión de 1 atm.
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1 atm
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0 0.2 0.4 0.6 0.8

I I I I

Xfellol  = ‘.O”

Xn-heotano
Xn-heptano “tolueno

Figura  5 .4  Efec to  de l  fenol  sobre  la  vola t i l idad  re la t iva  de l  n-heptano con  respec to  a l  to lueno.

kamer, Brown y White..” Es tos  da tos  se  resumen en  la  s iguiente  tab la  para  la  pres ión  de  1  atm.

Soluto Diso lvente
m

Y soluto T

n-Heptano
Tolueno
n-Heptano
Tolueno
Fenol
Fenol
Tolueno

Fenol
Fenol
Tolueno
n-Heptano
Tolueno
n-Heptano
Fenol

12.5 70°C
2.92 70°C
1.372 llO.6”C
1.293 98.4l”C
2.6 231°F

15.8 210°F
2.15 360°F

Combinando (5-31) con (5-34) se obtiene

Al = RT In -yT
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Representemos el  n-heptano por  1,  e l  to lueno por  2  y  e l  fenol  por  3 .  A par t i r  de  los  anter iores
valores  de  y:  se  ob t i enen  los  s igu ien tes  va lo res  de  R;,  donde,  a  modo de ejemplo

A;, = 1.987(690.75)  In 1.372 = 434 Btu/lbmol
De igual forma

Ah  = 341 Btullbmol A:, = 1315 Btullbmol

Ak = 3100 Btu/lbmol Ai = 1311 Btullbmol

Ai,  = 3668 Btullbmol A;, = 1247 Btullbmol

Los  dos  va lo res  de  A’z~  d i f ie ren  ent re  s i  6%.  En los  cá lculos  que  s iguen se  u t i l izará  e l  va lor  de
1  3 1 5  Btu/lbmol  tomado de las  medidas de Yerazunis  e t  aLh

Antes  de  calcular  la  volat i l idad re la t iva  para  la  mezcla  específ ica  es  in teresante  es t imar  la
vola t i l idad  re la t iva  de l  n-heptano con re lac ión  a l  to lueno a  d i luc ión  inf in i ta  en  fenol .  Con f re-
cuencia  es ta  s i tuac ión  cor responde  a  la  mayor  vola t i l idad  re la t iva  obtenib le  para  un  d iso lven-
te  dado a una determinada presión.  Para fenol  esencialmente puro,  la  temperatura es  la  corres-
pondien te  a  l a  de  ebu l l i c ión  (819”R, 455” K) a  la  pres ión especif icada de 1  atm (101,3  kPa). A
esta baja presión es aplicable la Ec. (5-21) para el valor de K. Combinando esta ecuación con
(l-7),  (5-3 1) y (5-34),  se obtiene

A;,

aY2  =
PYexp RT

( >

Piexp  2
( >

donde  P: se  obt iene  a  par t i r  de  la  re lac ión de  Antoine  como en e l  Ejemplo  4 .5 .  Por  tanto ,

aP2(819”R,  1 atm) =

Este  valor ,  que corresponde a  la  l ínea  super ior  de  la  Fig .  5 .4 ,  es  considerablemente  más a l to
que  la  vola t i l idad  re la t iva  en  ausencia  de  fenol .

Con el fin de calcular aI2  para la mezcla de 80 moles % de fenol, es necesario suponer
que se  cumpli rá  (5-22) .  Siguiendo un procedimiento i tera t ivo se  encuentra  que la  temperatura
correcta  es  215°F (101,7”C).  El  procedimiento  se  presenta  so lamente  para  la  i te rac ión f ina l  a
215°F.  Para  es ta  temperatura  se  calculan las  constantes  de  van Laar  a  par t i r  de  (5-3 1)

434
An = 1.987(674.67)  = o’324

Análogamente

AZ, = 0.254 A,, = 0.98 1

A,,=  2.31 A,* =0.978

A,, = 2.14
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A partir de (5-33) aplicada para una mezcla ternaria,

~~42,  + x,AJ, 1 2
ln y,  =(x~+x~)(x~A,~+xIA~~) x,(xzA,z + xIA,  -+-  (x,  + x,)(x,A,,  + x~A,,)

Utilizando los  anteriores valores de A,, con XI = 0,15,  x2 = 0,05  y xJ = 0,80,  se obtiene

In y,  = (0.05 + 0.80)[0.05(0.324) + 0.80(2.31)]

0.05(0.254) + 0.80(2.74) 2

’ 0.15[0.05(0.324) + 0.80(2.31)] + (0.05 + 0.80)[0.05(0.324 + 0.80(2.31)]

El resultado es 71  = 5.27.
De igual forma, 7~ = 2,19  y 73 = 1,07.  Para comprobar la temperatura supuesta se cal-

cula  la  pres ión  to ta l  con  (5-22)  u t i l i zando pres iones  de  vapor  ca lcu ladas  a  par t i r  de  (4-69)

P = 0.15(16.15)(5.27)+  0.05(11.30)(2.19) + 0.80(0.847)(1.07) = 14.7 psia

que es  la  presión especif icada.
Combinando (l-7) y (5-21)  se obtiene para CXIZ

y,P;  _ 5.27(16.15)  = 3 44
“2=yzP;-2.19(ll.30)  ’

De acuerdo con la  Fig.  5 .4  es te  valor  es  casi  un 200% mayor  que el  valor  para  una mezcla  bi-
naria  s in fenol ,  pero con la  misma composición sobre la  base de exento de fenol .

Siguiendo el  procedimiento anter ior  se  pueden calcular  famil ias  de curvas para  diferen-
tes fracciones molares de fenol .

La entalpía  en exceso a  215°F (lOl,7”C)  se  obt iene  apl icando (5-37)  a  215°F.

cl

HE = 1.987(674.67)[0.15(ln 5.27) + O.OS(ln  2.19) + 0.80(ln 1.07)]

= 459.3 Btu/lbmol(l.O7  MJ/kgmol)

5.4 Concepto de composición local y ecuación
de Wilson

Las mezclas de moléculas polares autoasociadas (Clase II de la Tabla 5.1) con mo-
léculas no polares tales  como hidrocarburos (Clase V) pueden presentar la fuerte no
idealidad con el tipo de desviaciones positivas que se muestran en la Fig. 5.2~.  En la
Fig. 5.5 se representan los datos experimentales de Sinor y Weber3’  para etanol(l)-
n-hexano(2),  un sistema de este tipo, a la presión de 101,3 kPa. Estos datos fueron
correlacionados por Orye y Prausnitz3* con la écuación  de van Laar para obtener
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Figura 5.5 Coeficientes de actividad en fase líquida para el sistema etanol/n-hexano.  [Datos tomados
de J. E. Sinor y J. H. Weber, .l.  Chem. Eng.  Doto, 5, 243-247 (1960).]

A  12 = 2,409 y AZI  = 1,970, y se representan en la Fig. 5.5. Desde XI  = 0,l hasta 0,9 el
ajuste de los datos a la ecuación de van Laar es razonablemente bueno; sin embar-
go, en las regiones diluidas las desviaciones son severas y los coeficientes de activi-
dad que se predicen para el etanol son bajos. Un problema todavía más importante
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con estas mezclas altamente no ideales es que la ecuación de van Laar puede prede-
cir erróneamente la formación de dos fases (escisión de las fases).

Desde su introducción en 1964, la ecuación de Wilson,33  que en su forma bina-
ria se presenta en la Tabla 5.3 como la Ec. (5-28),  ha recibido una gran atención de-
bido a su capacidad para ajustar sistemas fuertemente no ideales pero miscibles.
Como se observa en la Fig. 5.5, la ecuación de Wilson, con las constantes de inte-
racción binaria Ai  = 0,0952  y AlI = 0,2713,  determinadas por Orye y Prausnitz,32
ajusta bien los datos experimentales aún en las regiones diluidas donde la variación
de 71 es exponencial. Los correspondientes coeficientes de actividad a dilución infi-
nita calculados a partir de la ecuación de Wilson son ~7 = 21,72  y 7: = 9,104.

En la ecuación de Wilson los efectos de la diferencia de tamaño molecular y de
las fuerzas intermoleculares se incorporan mediante una ampliación de la relación
de Flory-Huggins  (5-8). Las fracciones en volumen de la solución (6) = x,u,r/uL)  se
substituyen por las fracciones en volumen locales, &,, que están relacionadas con las
segregaciones de las moléculas originadas por las diferentes energías de interacción

15 del  t ipo 1

0 15 del tipo 2

Fracciones molares globales x,  = x7  = %
Fracciones molares locales

Moléculas 2 alrededor de una molécula central 1
X21  = Moléculas totales alrededor de una molécula central  1

-51 +x11 = 1,  tal como se indica

x,2 +xn = 1 Figura  5 .6  Concepto  de  composic iones  loca les .
[Tomado de P.  M. Cukor y J .  M. Prausnitz,  Intl.

X11 -2  318 Chem. Eng. Symp. Ser. No  32, Instn. Chem. Engrs.,
I21 - 518 London, 3, 88 (1969).]
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entre las parejas de moléculas. El concepto de composiciones locales, que difiere del
de composiciones globales, se muestra esquemáticamente en la Fig. 5.6 para una so-
lución binaria globalmente equimolar, que está tomada de Cukor y Prausnitz.34 Al-
rededor de una molécula central del tipo 1 la fracción molar local de las moléculas
de tipo 2 es 5/8.

Para la fracción en volumen local Wilson propone

(5-38)

donde las energías de interacción h,, = A,,, pero h,, # A,,.  De acuerdo con el trata-
miento de Orye y Prausnitz,32 substituyendo la forma binaria de (5-38) en (5-8),  y de-
finiendo las constantes* de interacción binaria como

0 12 - A22)

R T 1
(5-w

se obtiene la siguiente ecuación para un sistema binario

gE  = -x1 In(xl  + A12x2)  - x2 In(x2  + Azlx,)R T
(5-41)

La ecuación de Wilson es muy eficaz para composiciones diluidas, donde los efec-
tos de entropía dominan sobre los efectos de entalpía. La forma de Orye-Prausnitz
de la ecuación de Wilson para los coeficientes de actividad, tal como aparece en la
Tabla 5.3, se obtiene combinando (5-2) con (5-41). Valores de A,,  < 1 corresponden
a desviaciones positivas de la ley de Raoult mientras que valores de A,; > 1 corres-
ponden a desviaciones negativas. Cuando A,,  = 1 las soluciones son ideales. Los es-
tudios realizados indican que A,, y A,,  dependen de la temperatura. Los valores de
v;L/vjL  también dependen de la temperatura, pero la variación puede ser pequeña en
comparación con los efectos de la temperatura sobre el término exponencial.

La ecuación de Wilson se amplía fácilmente a mezclas multicomponentes. Al
igual que la ecuación de van Laar, Ec. (5-33),  en la siguiente ecuación de Wilson para
sistemas multicomponentes solamente intervienen constantes de interacciones bina-
rias,

G-42)
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donde A,,  = Aj  = Akk  = 1. Hála3’ demostró que, desafortunadamente, las constantes
de interacciones binarias no son totalmente independientes. Por ejemplo, en un sis-
tema ternario, 1 de las 6 constantes binarias depende de las otras 5. En un sistema
cuaternario solamente 9 de las 12 constantes binarias son independientes. Sin em-
bargo, Brinkman, Tao y Weber36 consideran un ejemplo en el que las restricciones
de Hála no son demasiado importantes.

Las formas binaria y multicomponente de la ecuación de Wilson fueron evalua-
das por Orye y Prausnitz, 32  Holmes y van Winkle”  y por Hudson y Van Winkle.37
En el límite, cuando las mezclas se hacen sólo débilmente no ideales, todas las ecua-
ciones de la Tabla 5-3 resultan esencialmente equivalentes en la forma y,  por tanto,
también en exactitud. Cuando las mezclas son altamente no ideales, pero todavía mis-
cibles, la ecuación de Wilson es notoriamente superior a las de Margules, van Laar
y Scatchard-Hamer. Para soluciones multicomponentes la ecuación de Wilson es in-
dudablemente superior. En diferentes referencias bibliográficas25’32’37-40  se tabulan
valores de las constantes de la ecuación de Wilson para numerosos sistemas bina-
rios. Prausnitz et al.4’  da programas FORTRAN para determinar los parámetros de
la ecuación de Wilson a partir de datos experimentales y para el cálculo de los coe-
ficientes de actividad cuando se conocen los parámetros. Dos limitaciones de la ecua-
ción de Wilson son su incapacidad de predecir inmiscibilidad, como en la Fig. 5-2e,
así como máximos y mínimos en la relación coeficiente de actividad-fracción molar,
como en la Fig. 5.2~.

Cuando no se dispone de suficientes datos experimentales para determinar los
parámetros binarios de Wilson a partir del mejor ajuste de los coeficientes de acti-
vidad en todo el intervalo de composición, se pueden utilizar los valores a dilución
infinita o los correspondientes a un punto singular. Para dilución infinita, la ecua-
ción de Wilson de la Tabla 5.3 se transforma en

In ~7  = 1 - In II,~ - A2, (5-43)

In yy = 1 -In A2,  - A,2 (5-44)

Para obtener Al2 y h2r  es preciso utilizar un procedimiento iterativo.42 Si las tempe-
raturas correspondientes a 79”  y 77 no son iguales o muy próximas, deberán substi-
tuirse (5-39) y (5-40) en (5-43) y (5-44)  con valores de (hr2  - AI,)  y (Al2  - h22)  deter-
minados a partir de volúmenes molares del líquido estimados a partir de los compo-
nentes puros.

Cuando los datos experimentales de Sinor y Weber3’  para el sistema n-hexanole-
tanol que se muestran en la Fig. 5.5 se representan en el diagrama y-x (Fig. 5-7), la
curva de equilibrio corta a la diagonal para una fracción molar de etanol x = 0,332.
La temperatura medida correspondiente a esta composición es 58°C. El etanol tiene
uua  tempcr;ttura  normal de ebullición de 78,33”C,  que es superior a la temperatura
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normal de ebullición del n-hexano que es 68,75”C.  Sin embargo, el etanol es más vo-
látil que el n-hexano hasta una fracción molar de etanol de x = 0,322, el azeótropo
de temperatura de ebullición mínima. Esto ocurre debido a la relativa proximidad
de las temperaturas de ebullición de las dos especies y a los altos coeficientes de ac-
tividad del etanol a bajas concentraciones. Para la composición azeotrópica, y,  = x,;
por tanto K, = l,O. Aplicando (5-21) a ambas especies se obtiene

y,p.; = y?P; (5-45)

Si la especie 2 es más volátil en el estado puro (P;  >. P;), los criterios para la forma-
ción de un azeótropo de temperatura de ebullición mínima son

YI  2  1

Y2  -> 1

(5-46)

(5-47)

Y

Figura 5.7 Curva d e

0.4 0.6

* alcohol etílico

equilibrio para el sistema

0.8 3 .o

n-hexano-etanol.
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para x, inferior a la composición azeotrópica. Estos criterios se aplican más fácilmen-
te para XI = 0. Por ejemplo, para el sistema n-hexano(2)-etanol(  1) a 1 atm (101,3
kPa),  cuando la fracción molar de etanol en la fase líquida se aproxima a cero, la tem-
peratura tiende a 68,75”C  (155,75”F),  que es la temperatura de ebullición del n-hexa-
no puro. A esta temperatura, Pi= 10 psia (68,9 kPa) y Pi= 14,7  psia (101,3  kPa). Por
otra parte, a partir de la Fig. 5.5, yi  = 21,72 cuando yz  = 1,O. Por  tanto,
yï/yz  = 21,72,  mientras que P?Pì=  1,47.  Por consiguiente, se formará un azeótro-
po de temperatura de ebullición mínima.

Los azeótropos de temperatura de ebullición máxima son menos frecuentes. Se
presentan para mezclas de temperaturas de ebullición relativamente próximas y con
desviaciones negativas de la ley de Raoult, es decir y,  < 1 ,O.  Los criterios para su for-
mación se deducen de una forma similar al caso de azeótropos de temperatura de ebu-
llición mínima. Para XI = 1, cuando la especie 2 es más volátil

y,  = 1.0 (5-49)

y;  < 1.0 (5-50)

Y

Para un sistema azeotrópico binario, las dos constantes de interacciones Ail: y
,121  pueden determinarse resolviendo (5-28) para la composición azeotrópica tal como
se indica en el siguiente ejemplo.

Ejemplo 5.6 Calcúlese 111: y .2:1  a partir de las medidas de Sinor  y Weber” de la condición
azeotrópica para el sistema etanol-n-hexano a I atm (101.3 kPa,  14,696 psia).

Solucidn. Representaremos por E el etanol y por H el n-hexano. El azeótropo ocurre
para .xh = 0,332, XI{  = 0.668 y T= 58°C (331 ,l5 K). A 1 atm se puede utilizar (5-21) para va-
lores aproximados de K. Así, para las condiciones azeotrópicas, y, = P/P,! Las presiones de va-
por a 58°C son PP=  6.26  psia  y P#=  10.28 psia.  Por tanto.

14.696
yr-.  = 6,26 = 2.348

yH=gg=  1.430.L
Substituyendo estos valores conjuntamente con los correspondientes valores anteriores de x,
en la forma binaria de la ecuación de Wilson, Ec.  (5-28).  se obtiene

In 2.348 = -1nl0.332 + 0.668ApH]  + 0.668
A E H A”E

0.332 +0.668&, -0.332,\,,  +0.668 1
In 1.430 = -ln[0.668+  0.332A,,]  - 0.332 o,332  i’iz68A A H E-eH 0.332&,, +0.668 1
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Resolviendo simultáneamente estas dos ecuaciones no lineales por un procedimiento iterati-
vo, se obtiene AEH  = 0,041 y AHE  = 0,281. A partir de estas constantes se pueden predecir las
curvas de coeficientes de actividad si se desprecian las variaciones de ilEH y -IHE  con la tem-
peratura. Estos resultados se representan en la Fig. 5.8. El ajuste de los datos experimentales
es bueno excepto, quizás, para el etanol cerca de las condiciones de dilución infinita, donde
yE  = 49,82  y y> = 9,28.  El primer valor es considerablemente mayor que el obtenido por Orye
y Prausnitz3’  de yE  = 21,72  a partir del ajuste de todos los datos experimentales. Sin embar-
go, si se comparan las Figs. 5.5 y 5.8, se observa que grandes diferencias en los valores de yE

’ tienen poco efecto sobre y en la región de composición comprendida entre XE  = 0,15  y 1 ,OO,
donde las dos series de curvas de Wilson son casi idénticas. Hudson y Van Winkle3’  indican
que los parámetros de Wilson basados en datos de una única composición del líquido son su-
ficientes para explorar un diseño preliminar. Sin embargo, para obtener en todo el intervalo
de composición una exactitud acorde con la idoneidad de la ecuación de Wilson, es conve-
niente disponer, por cada mezcla binaria, de al menos tres datos para composiciones del Ií-
quido  bien distribuidas.
n

Un procedimiento habitual para seleccionar posibles agentes materiales de se-
paración para destilación extractiva consiste en medir o estimar coeficientes de ac-
tividad a dilución infinita para solutos en varios disolventes polares. Sin embargo,
la determinación inversa para el disolvente a dilución infinita en el soluto con fre-
cuencia no es posible realizarla. En este caso, resulta conveniente la modificación
realizada por Tassios43  de la ecuación de Wilson incluyendo un solo parámetro. A
partir de ylpara  una pareja binaria ij se puede predecir el valor de -yïy  las curvas
completas de y,  y yj.  Schreiber y Eckert44 obtuvieron buenos resultados con esta
técnica siempre que ambos valores de ym  fuesen menores que 10. La modificación
de Tassios de la ecuación de Wilson consiste en estimar h,, y A,,  de las Ecs. (5-39)
y (5-40)  a partir de la energía de vaporización según la ecuación

Aii  = -r/(& - RT) (5-52)

Por tanto, solamente es preciso determinar el único parámetro he  para la pareja bi-
naria. Tassios utilizó un valor de 77 = 1, pero, a partir de consideraciones teóricas,
Schreiber y Eckert sugirieron v = 0,2.

La ecuación de Wilson puede utilizarse también para determinar la entalpía en
exceso de una solución líquida no ideal. Un procedimiento aproximado consiste en
aplicar (4-57) a (5-42),  despreciando los efectos dE la temperatura sobre (hC - h,,) y
LJ,L/LJ,~  en las Ecs. (5-39) y (5-40). El resultado es

H”=$  .;fi+&
,=, ,=

> (5-53)
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Figura 5.8 Coeficientes dè  actividad en fase líquida para el sistema etanol/n-hexano.
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donde

Se puede obtener una mayor exactitud en la estimación de HE  a expensas de una
mucho mayor complejidad si se tiene en cuenta la variación con la temperatura de
(h,j  - h,,)  y u,L/u,L,  tal como ha sido estudiado por Duran y Kaliaguine4’  y Tai,  Ra-
malho y Kaliaguine.46

Ejemplo 5.7 Utilícense (5-53) y (5-54) para estimar la entalpía en exceso de una solución
de 40,43  moles % de etanol (E) en n-hexano(H) a 25°C (298,15”K).  Compárese el valor es-
timado con el experimental de 138,6 cal/mol obtenido por Jones y Lu.”

So luc ión . Smith y Robinson4*  determinaron los siguientes parámetros de Wilson a 25°C

ll EH = 0.0530 (hEH -- AFE)  = 2209.77 cal/mol
A H,y  = 0.2489 (AEIH  - hHH)  = 354.79 cal/mol

Para un sistema binario, combinando (5-53) y (5-54)

Para  XE = 0,4043  y xH  = 0,5957,

0.5957(0.0530)
0.4043 + 0.5957(0.0530) 1 (2209.77)

0.4043(0.2489)
0.5957 + 0.4043(0.2489) 1 (354.79) = 95.2 cal/mol (398.3 kJ/kmol)

Este valor es un 31,3%  inferior al valor experimental. El resultado indica que la suposición
de que (h,, - h,,) y u,~/I+  son independientes de la temperatura no es aceptable. Cuando se
tiene en cuenta la variación con la temperatura mejora la predicción. Sin embargo, Nagata
y Yamada@  demostraron que para obtener la mejor exactitud es preciso determinar los pa-
rámetros de Wilson mediante un ajuste simultáneo de datos de calor de mezcla y equilibrio
líquido-vapor.
cl

5.5 La ecuación NRTL

La ecuación de Wilson se puede ampliar a sistemas de líquidos inmiscibles multi-
plicando el segundo miembro de (5-41) por una tercera constante de la pareja bi-
naria evaluada  a partir de datos experimentales. 33  Sin embargo, para sistemas mul-
ticomponentes de tres o más especies, las terceras constantes de las parejas binarias
cienen  que ser iguales para todas las parejas binarias constituyentes. Por otra parte,
tal como demostró Hiranuma,” la representación de sistemas ternarios en los que
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interviene solamente una pareja binaria parcialmente miscible puede ser extraordi-
nariamente sensible a la tercera constante de Wilson de la pareja binaria. Por estas
razones la ecuación de Wilson ha encontrado poca aplicación a sistemas liquido-lí-
quido. Sin embargo, el éxito de la ecuación de Wilson para la predicción de coefi-
cientes de actividad de sistemas líquidos miscibles ha estimulado grandemente el
posterior desarrollo del concepto de composición local, en un esfuerzo para obte-
ner expresiones más generales para los coeficientes de actividad en fase líquida.

La ecuación NRTL (nonrandom, two liquid), desarrollada por Renon y Praus-
nitz,sl.s? y que SC presenta en la Tabla 5.3, representa una extension aceptada del
concepto de Wilson. La ecuación NRTL es aplicable a sistemas multicomponentes
líquido-vapor, líquido-líquido y líquido-líquido-vapor.

Partiendo de una ecuación análoga a (5-38)  pero expresando la composición
en función de fracciones molares en vez de fracciones en volumen, Renon y Praus-
nitz desarrollaron una ecuación para la fracción molar local de la especie i en una
celda líquida ocupada por una molécula i en el centro

x,, = c
x, exp(-oiirji)

z
xk exp(-wki)

(5-56)

Para una pareja binaria ij, r,, y T!,  son parámetros ajustables, y cu,,(= CI,,)  es un tercer
parámetro que puede ser fijado o ajustado. La energía libre en exceso para el sis-
tema líquido se expresa mediante una extensión de la teoría de celda de Scott, don-
de solamente se consideran las interacciones de dos moléculas,

U-57)

La expresión para el coeficiente de actividad se obtiene combinando (5-2) (5-56) y
(5-57),  para obtener

(5-58)

donde

G,, = exp(-a,;Tji) (S-59)
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Los coeficientes T vienen dados por

(S-60)

Tj, = k,i - &)
RT

donde g,,, g,, etc., son energías de interacción entre parejas de moléculas. En las
ecuaciones anteriores, G,, # G,,, T,,  # Tl,, G,, = G,, = 1, y Tl, = T, = 0. Con frecuencia
(g,, - g,,) y las demás constantes varían linealmente con la temperatura. Hála3’ en-
contró que no todos los valores de (g,, - g,,) son independientes para una mezcla
multicomponente.

El parámetro (Y,, caracteriza la tendencia de la especie j y la especie i a no dis-
tribuirse al azar. Cuando o,, = 0 las fracciones molares locales son iguales a las frac-
ciones molares de la solución global. Generalmente (YI,  es independiente de la tem-
peratura y depende de las propiedades moleculares en una forma similar a la de la
clasificación de las Tablas 5.1 y 5.2. Los valores de cu,,  están generalmente compren-
didos entre 0,2 y 0,47.  Cuando ch,,  < 0,426 predice inmiscibilidad de las fases. Aun-
que cu,,  puede tratarse como un parámetro ajustable, que ha de determinarse a par-
tir de datos experimentales de la pareja binaria, lo más frecuente es tomar cu,,  de
acuerdo con las siguientes reglas, que ocasionalmente pueden resultar ambiguas.

1. cu,,  = 0,20  para mezclas de hidrocarburos saturados y especies polares no asocia-
das (p. e., n-heptano-acetona).

2.  cu,, = 0,30  para mezclas de compuestos no polares (p.  e., benceno-n-heptano), ex-
cepto fluorocarbonos y parafinas; mezclas de especies no polares y polares no
asociadas (p. e., benceno-acetona); mezclas de especies polares que presentan des-
viaciones negativas con respecto a la ley de Raoult (p. e., acetona-cloroformo)
y desviaciones positivas moderadas (p. e., etanol-agua); mezclas de agua y espe-
cies polares no asociadas (p. e., agua-acetona).

3. (Y,, = 0,40  para mezclas de hidrocarburos saturados y perftuorocarbonos homó-
logos (p. e., n-hexano-perfluoro-n-hexano).

4. cu,,  = 0,47  para mezclas de un alcohol u otra especie fuertemente autoasociada con
especies no polares (p. e., etanol-benceno); mezclas de tetracloruro de carbono
con acetonitrilo o nitrometano; mezclas de agua con butil-glicol o piridina.

Para un sistema binario, (5-58) se reduce a (5-29) o las siguientes expresiones en
función de G,,.

In YI = -6 )2
1

.c;:, TV’%,

(x2  = x,6,,)  + (x, ix2G2,)* 1

(5-62)

(5-63)
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Para soluciones ideales, r,, = 0.
Las formas binarias y ternarias de la ecuación NRTL fueron evaluadas y com-

paradas con otras ecuaciones para aplicaciones del equilibrio líquido-vapor por Re-
non y Prausnitz,”  Larson  y Tassios,53 MertLs4  Marina y Tassios”  y Tsuboka y Ka-
tayama.56. En general, la exactitud de la ecuación NRTL es comparable a la ecua-
ción de Wilson. Aunque cu,,  es una constante ajustable, se pierde poca exactitud to-
mando su valor de acuerdo con las reglas anteriormente expuestas. En las anteriores
referencias bibliográficas se consideran con detalle métodos para determinar los me-
jores valores de los parámetros binarios de la ecuación NRTL. Mertls4  tabuló pará-
metros NRTL obtenidos para 144 series de datos que cubren 102 sistemas binarios
diferentes. También se dispone de otras listas38’40’57 de parámetros NRTL.

Tal como ocurre con la ecuación de Wilson, los dos parámetros NRTL de di-
ferencias de energía se pueden obtener a partir de un solo dato puntual o de una
pareja de coeficientes de actividad a dilución infinita utilizando las anteriores reglas
para tomar el valor de cr,,.  A dilución infinita, (5-62) y (5-63) se reducen a

In yp = Ti, + 712  exp(-a,2T,z) (5-W

In y: = 7,~  + 721 eXp(-a12T21) (5-65)

. Bruin y Prausnitz”  desarrollaron una forma de un parámetro de la ecuación NRTL.
La entalpía en exceso de una solución líquida no ideal puede estimarse mejor

a partir de la ecuación NRTL aplicando (4-57) a (5-58) con la suposición de que
(g,, -g,,)  y (g,, - gu)  varían linealmente con la temperatura. Por ejemplo, para una
mezcla binaria,

HE = x1x2R
x,~aG;, X~TI&%

(x,  + x2G2J2  + (x2  + x,G,J’ 1
donde

dGi.
‘:i = &‘) (5-67)

Nagata y Yamada  indicaron que, para predicciones muy exactas de HE,  los pará-
metros NRTL deben determinarse a partir de datos del equilibrio líquido-vapor y
del calor de mezcla.

Ejemplo 5.8 Para el sistema etanol(E)-n-hexano(H) a 1 atm (101,3  kPa), el mejor ajuste
de la ecuación de Wilson, utilizando datos experimentales de Sinor y Weber,3’  conduce a
unos  coef ic ien tes  de  ac t iv idad  a  d i luc ión  inf in i ta  7% = 2  1,72  y  -y”H  = 9 ,104,  ta l  como se  indica
en el  Ejemplo 5.6 .  Despreciando el  efecto de la  temperatura ,  ut i l ícense es tos  valores  para  de-
terminar TEH  y THE  de la ecuación NRTL. Estímense después los coeficientes de actividad
para la  composición azeotrópica XE  = 0 ,332.  Compárense  los  va lores  obtenidos  con los  de-
ducidos  a  par t i r  de  los  datos  exper imenta les  del  Ejemplo 5 .6 .
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Solución. De acuerdo con las reglas de Renon y Prausnitz,5’  se toma 0,47  para (YEH.
Los valores de TEH  y THE  se determinan resolviendo simultáneamente (5-64) y (S-65).

In  21 .72  = THE  + 7EH  ew-0.47m)

In 9.104 = 7EH  + 7HE  exp(-0.47rHF)

Por un procedimiento iterativo, TEH  = 2,348 y THE = 1,430. La EC.  (5-59) conduce a

GEH = exp[-0.47(2.348)]  = 0.3317

CHE  = expj -0.47(  I .430)]  = 0.5 106

A partir de las Ecs. (5-62) y (5-63) se obtienen yE y YH para xE = 0,332 y xH = 0,668,

1.430(0.5106)* 2.348(0.3317)
[0.332  + 0.668(O.SlO6)]*  + [0.668  + 0.332(0.3317)]*

= 2 .563

Análogamente, YH = 1,252.
El valor de yE  es un 9,2%  superior al valor experimental de 2,348 y el valor de YH es

un 12,4%  inferior al valor experimental de 1,43.  Por otra parte, según la Fig. 5.5, la ecuación
de Wilson predice los valores YE = 2,35  y YH = 1,36,  que son más concordantes. Renon y
Prausnitz”  también demostraron que las  soluciones  de  a lcoholes  e  h idrocarburos  represen-
tan el único caso donde la ecuación NRTL no es tan buena o mejor que la ecuación de Wilson.
n

5.6 La ecuación UNIQUAC

En un intento de establecer los coeficientes de actividad sobre una base más simple,
aunque más teórica, Abrams y Prausnitz’8’59*61 utilizaron la mecánica estadística
para deducir nuevas expresiones de la energía libre en exceso. Su modelo, denomi-
nado UNIQUAC (universal quasi-chemical),  generaliza un análisis previo de Gug-
genheim y lo amplía a mezclas de moléculas que difieren apreciablemente tanto en
la forma como en el tamaño. Al igual que las ecuaciones NRTL y de Wilson, se
utilizan concentraciones locales. Sin embargo, en vez de fracciones en volumen lo-
cales y fracciones molares locales, UNIQUAC utiliza la fracción de área local r3,j
como variable primaria de concentración, que se determina representando una mo-
lécula mediante un conjunto de segmentos unidos. Cada molécula está caracteriza-
da por dos parámetros estructurales, que se determinan con relación a un segmento
estándar, que se toma como una esfera equivalente de una unidad monomérica de
una molécula lineal de polimetileno de longitud infinita. Los dos parámetros es-
tructurales son el número relativo de segmentos por molécula r (parámetro de vo-
lumen) y la superficie relativa de la molécula q (parámetro de superficie). Abrams
y Prausnitz”  y Gmehling y Onken3* dan valores de estos parámetros para diferen-
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tes  especies calculados a partir de ángulos de enlace y distancias de enlace. Para
otros compuestos los valores se pueden estimar por el método de contribución de
grupos de Fredenslund et al.60

Para una mezcla líquida multicomponente el modelo UNIQUAC conduce a la
siguiente expresión para la energía libre en exceso

Los dos primeros términos del segundo miembro tienen en cuenta los efectos com-
binatoriules  debidos a diferencias de tamaño y forma de la molécula; el último tér-
mino proporciona una contribución residual debido a diferencias de fuerzas inter-
moleculares, donde

q,  - cxiri = fracción de segmento (5-69)

z xiri

(ji +&- = fracción de área

c xiq;

2  = número de coordinación de red, que se toma igual a 10

(5-70)

(5-71)

La ecuación (5-68) solamente contiene dos parámetros ajustables para cada pareja
binaria, (u,, -u,,)  y  (u,, - uu).  Abrams y Prausnitz demostraron que u,,  = u,,  y
T,,  = T,, = 1. En general, (u,,  - u,,) y (u,, - uu)  son funciones lineales de la temperatura.

Si (5-2) se combina con (5-68) se obtiene una ecuación para el coeficiente de
actividad en fase líquida para una especie en una mezcla multicomponente.

C, combinatoria1

(5-72)

donde

4=  $ (rj-qj)-(ri--1)0
(5-73)
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Para una mezcla binaria de las especies 1 y 2 la Ec. (5-72) se reduce a la (5-30)
de la Tabla 5.3, donde 1 I y PZ  vienen dadas por (5-73),  Yf y V2 por (5-69),  81  y e2
por (5-70),  TU y TU  por (5-71) y z=  10.

Todas las ecuaciones bien conocidas para la energía libre en exceso se pueden
deducir a partir de (5-68) mediante las adecuadas suposiciones simplificantes. Por
ejemplo, si q, y r, son iguales a la unidad, la Ec. (5-30) para la especie 1 se trans-
forma en

In T’  = - (In x,+xzT2,)+xz
(1  221 2

x +‘ilT  -x  +T*TI 12 >
que es idéntica a la ecuación de Wilson si T21  = 1112 y Tl2 = A21.

Abrams y Prausnitz encontraron que para sistemas vapor-líquido la ecuación
UNIQUAC es tan exacta como la de Wilson. Sin embargo, una importante ventaja
de la ecuación UNIQUAC reside en su aplicabilidad a sistemas líquido-líquido, tal
como se trata en la Sección 5.8. Abrams y Prausnitz presentaron también una for-
ma de la ecuación UNIQUAC de un solo parámetro. Los métodos anteriormente
descritos pueden utilizarse para determinar los parámetros UNIQUAC a partir de
coeficientes de actividad a dilución infinita, del azeótropo o de otro dato de un pun-
to singular.

La entalpía en exceso se puede estimar a partir de la ecuación UNIQUAC com-
binando (4-57) con (5-72) utilizando la suposición de que (u,;  - u,,)  y (U, - uj,)  varían
linealmente con la temperatura.

6 Ejemplo 5.9 Resuélvase  e l  Ejemplo 5 .8  por  la  ecuación UNIQUAC ut i l izando los  valores
de  las  cons tantes  de  in teracc ión  b inar ias  dadas  por  Abrams y  Prausni tz .”

Solución. A 1 atm (101,3  kPa), (UHE - PEE)  =  940,9 cd/md  y (UEH  - ~HH)  =  -335,0

cal/mol.  Los correspondientes  valores  de los  parámetros  de tamaño y superf ic ie ,  tomados
de Abrams, son rE = 2,17,  rH  = 4,50, qE = 2,70  y qH  = 3,86.  Según el Ejemplo 5.6, las condi-
ciones azeotrópicas son 331,15”K,  XE  = 0,332 y xH  = 0,668. A partir de (5-69)

0.332(2.17)
*,  = 0.332(2.17) + 0.668(4.50) = o’1933

A partir de (5-70)
*v, -l--*E= 1 - 0.1933 = 0.8067

0.332(2.70)
eE  =0.332(2.70)+0.668(3.86)  = o’2580

A partir de (5-71)
0~ = 1 - BE ‘= 1 - 0.2580 = 0.7420

=0.2393
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A partir de (S-73)

/E = y(2.17 - 2.70)-(2.17  - l)= -3.820

PH = :(4.50-  3.86)-(4.50- 1) = -0.300

A partir de (5-30),  para una mezcla binaria

In yE =InrG)  + (-!f)(2.70)In(s)

+0.8067[-3.820-z(-0.300)]-  2.70ln[0.2580+0.7420(0.2393))

1.664
+"'7420(2'70)[0.2580+0%i(0.2393)  -0.7420+0.2580(1.664) 1

= 0.8904

Por tanto, yE = exp(O,8904)  = 2,436. Análogamente, YH = 1,358. Estos valores son solamente
un 3.8% superior y un 5,0%  inferior a los valores experimentales.
c l

5.7 Métodos de contribución de grupos
y modelo UNIFAC

Los coeficientes de actividad en fase líquida pueden predecirse para mezclas no idea-
les aun cuando no se disponga de datos experimentales del equilibrio entre fases ni
sea válida la suposición de soluciones regulares debido a que están presentes com-
puestos polares. Para tales predicciones, Wilson y Dea?* y después Derr y Deal
presentaron en los años 1960 métodos basados en el tratamiento de una solución
como una mezcla de grupos funcionales en vez de moléculas. Por ejemplo, en una
solución de tolueno y acetona, las contribuciones pueden deberse a 5 grupos CH
aromáticos, 1 grupo C aromático y 1 grupo CH3 del tolueno; y 2 grupos CH3 más
1 grupo CO carbonilo  de la acetona. Alternativamente, pueden emplearse grupos
más grandes para formar 5 grupos CH aromáticos y un grupo CCH del tolueno;
y un grupo CH3 y un grupo CHXO de la acetona. Cuanto mayores son los grupos
funcionales tomados más aumenta la exactitud de la representación molecular, pero
en cambio disminuye la ventaja del método de contribución de grupos debido a
que se requiere un mayor número de grupos. En la práctica se pueden utilizar 50
grupos funcionales para representar miles de mezclas líquidas multicomponentes.

Para calcular energías libres parciales molares en exceso g;%  a partir de ellas
los coeficientes de actividad y la entalpía en exceso, se requieren parámetros de ta-
maño para cada grupo funcional y parámetros de interacción binaria para cada pa-
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reja de grupos funcionales. Los parámetros de tamaño se pueden calcular a partir
de la teoría. Los parámetros de interacción se calculan a partir de los datos exis-
tentes del equilibrio entre fases y se utilizan posteriormente con los parámetros de
tamaño para predecir propiedades del equilibrio entre fases de mezclas para las que
no se disponen de datos.

El método UNIFAC (UNIQUAC Functional-group Activity Coefficients) de
contribución de grupos, presentado por primera vez por Fredenslund, Jones y
Prausnitz64 y desarrollado después para su aplicación práctica por Fredenslund et
a1.60 y Fredenslund, Gmehling y Rasmussen,6s posee diferentes ventajas sobre los
demás métodos de contribución de grupos. (1) Está basado teóricamente sobre el
método UNIQUAC;‘8  (2) los parámetros son esencialmente independientes de la
temperatura; (3) se dispone de los parámetros de tamaño y de interacción binaria
para una gran variedad de tipos de grupos funcionales.60V6s  (4) Las predicciones pue-
den realizarse en un intervalo de temperaturas de 275 a 425°K y para presiones de
hasta unas pocas atmósferas; (5) se dispone de amplias comparaciones con los da-
tos experimentales. Todos los componentes de la mezcla deben ser condensables.

,

El método UNIFAC para la predicción de coeficientes de actividad en fase lí-
quida está basado en la ecuación UNIQUAC (5-72),  donde los parámetros mole-
culares de volumen y de área en los términos combinatoriales se substituyen por

r; =
F

Uf’Rt

4i  = T 4’Qk

(5-74)

(5-75)

siendo VI”  el número de grupos funcionales de tipo k en la molécula i, y RI, y Qk
los parámetros de volumen y de área, respectivamente, para el grupo funcional de
tipo k.

El término residual en (5-72),  que está representado por In -y  ‘i, se substituye
por la expresión

todos los grupos
funcionales de

la niezcla

(5-76)

donde Fk es el coeficiente de actividad residual del grupo funcional k en la mezcla
real, y I’l” es la misma magnitud pero en una mezcla de referencia que solamente
contiene moléculas de tipo i. Esta última magnitud se requiere ya que r’i - 1,0
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cuando x, - 1,O. Tanto rr como I’Z”  tienen la misma forma que el término residual
de la Ec. (5-72). Por tanto,

In rk = Qk 1 - In(n &,T,,,k)  -c emTkm
m c &Tnm 1 (5-77)

donde 8, es la fracción de área del grupo m, dada por una ecuación análoga a la
(5-70)

e = XmQmm
c XQ.

donde X, es la fracción molar del grupo m en la solución

(5-78)

(5-79)

y T,,,k es un parámetro de interacción de grupo dado por una ecuación similar a
(5-71)

(5-80)

donde umk  f &m. Cuando m = k, entonces &k  = 0 y T,,,t = 1 ,O. Para r’,ù,  la Ec. (5-77)
también es aplicable, donde los términos 13 corresponden al componente i puro.

Se  dispone de amplias tablas de valores para &, Qk, &k y ukm,65’66  e induda-
blemente serán puestas al día a medida que se obtengan nuevos datos experimen-
tales para mezclas que contienen grupos funcionales no incluidos en las tablas ac-
tuales. Aunque los valores de Rk y QI;  son diferentes para cada grupo funcional,
los valores de u,,,lr  son iguales para todos los subgrupos de un grupo principal. Por
ejemplo, el grupo principal CH2 consta de subgrupos CH3, CHz,  CH y C. Con-
secuentemente, UCH,,CHO  = UCH~,CHO  = UCH,CHO  = (IC,CHO.  Por  tanto, la cantidad de da-
tos experimentales que se requieren para obtener valores de umk y ukm y el tamaño
del  correspondiente banco de datos para estos parámetros no son tan grandes como
c‘;I  bría esperar.

La entalpía en exceso se puede estimar por el método UNIFAC de una forma
anlíloga  a la ecuación UNIQUAC excepto que los valores de a’mk,  que son análogos
a (u&  - ukm)/R,  se supone que son independientes de la temperatura.

Ejemplo 5.10 Resuélvase el Ejemplo 5.9 por el método UNIFAC utilizando valores del
volumen, del área y de los parámetros de interacción binaria de Fredenslund, Jones y
Pr:iusnitz.64
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Solución. El etanol (CHXHzOH)  (E) se considera como un solo  grupo funcional, mien-
tras que el n-hexano (H)  consta de dos grupos CHs  (1) y cuatro grupos CH2  (2),  que están
ambos contenidos en el mismo grupo principal. Los parámetros son:

R,,=  2.1055 R, = 0.9011 Rz = 0.6744

Q,, = 1.972 Q,  = 0.848 Q2 = 0.540

(117.1  = 017.2  = -87.93”K II ,,,, = a2.,7 = 7375°K

Por tanto cl,2 = UZ,I = 0°K debido a que los grupos 1 y 2 están en el mismo grupo principal.
Otras condiciones son

T = 331.15”K XE  = 0.332 xH = 0.668

Parte combinatoria¡. A partir de (5-74)

A partir de (5-75)

A partir de (5-69)

rE  = (1)(2.1055)  = 2.1055

rH  = (2)(O.!XIll) + (4)(0.6744)  = 4.4998

qs = (1)(1.972)  = 1.972

qH = (2)(0X48)  + (4)(0.540)  = 3.856

(0.332)(2.1055)
\vE  = (0.332)(2.1055) + (0.668)(4.4998) = o.‘887

*H  = l-0.1887 =0.8113

A partir de (5-70)
(0.332)(  1.972)

eE  = (0.332)( 1.972) + (0X%8)(3.856)  = o’2027

eH  = 1 - 0.2027 = 0.7973

A partir de (5-73),  con Z= 10

(2.1055 - 1.972)-  (2.1055 - 1) = -0.4380

A partir de (5-72)

In  72 = In(s) + (F)(I.WZ)  In(s) + (-0.4380)

Análogamente

-=[0.332(-0.4380) + 0.668(-0.280)]  = -0.1083

In r’;  = -0.0175
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Parte residual. Para el etanol puro, que está representado por un solo grupo funciona1
(l7),  ln r,‘,E  ‘= 0. Para  el n-hexano con 01,~  = al,],  no existen diferencias en las interacciones
v In pIM  = In riM = 0. Para la mezcla real, a partir de (5-79)

(1)(0.332)
“’  = Tl  N0.332) + (2)(0.668)  + 4(0.668)  = o’076s

Análogamente,

A partir de (5-78)
X,  = 0.3078 y X2  = 0.6157

(0.0765)(  I .972)
e17  = (0.0765)(  1.972) + (0.3078)(0.848)  + (0.6157)(0.540)  = o.2027

Análogamente

A partir de (5-80)

8, =0.3X%  Y 82 = 0.4467

T
[

t-87.93)
17.1 = T,,,?  = exp - ~1 =  , 3041

331.15 .

Análogamente

A partir de (5-77)

T,,,,=  T,,,=exp[-%]=0.1078

T,,?  = Tz.,  = 1.0

In r,, = I.972{1  - ln[(0.2027)( 1) + (0.3506)(0.1078) + (0.4467)(0.1078)]

- (0.2027)(  1)
(0.2027)(  1) + (0.3506)(0.1078) + (0.4467)(0.1078)

(0.3506)(  I .304  1)
+ (0.2027)(  1:3041)  + (0.3506)(I) + (0.4467)(  1)

(0.4467)(  I .304l)
+ (0.2027)(  1.3041) + (0.3506)(  1) +(0.4467)(l) = “‘06’

Análogamente

A partir de (5-76)

In F,  = 0.0962 y In Tz  = 0.0612

In yF  = (lKl.l061-0.0)  = 1.1061
In yH  = (2)(0.0962  - 0.0) + 4(0.0612  - 0.0) = 0.4372

In yE  = In yz + In y E = -0.1083 + 1.1061 = 0.9978

yF  = 2.71
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Análogamente

YH  = 1.52.

Estos valores se comparan con los resultados de ejemplos anteriores para otros modelos de
composición local.

Expt. Wilson

NRTL
(constantes
a partir de 77) UNIQUAC UNIFAC

V E 2.348 2.35 2.563 2.436 2.71
VH I .43 1 .36 I .252 1.358 1 .52

En general, tal como indicó Prausnitz,66 la elección de la correlación (modelo)
para la energía libre en exceso no es tan importante como el procedimiento utili-
zado para obtener los parámetros de correlación a partir de datos experimentales
limitados.

5.8 Equilibrios líquido-líquido

Cuando las especies son notablemente diferentes y los coeficientes de actividad son
grandes, pueden coexistir dos o más fases líquidas en equilibrio. Consideremos, por
ejemplo, el sistema binario formado por metano1 (1) y ciclohexano (2) a 25°C. A
partir de las medidas de Takeuchi, Nitta y Katayama,76  las constantes de van Laar,
según se determinan más adelante en el Ejemplo 5. ll, son At2  = 2,61 y Aîl = 2,34,
que corresponden, respectivamente, a unos coeficientes de actividad a dilución in-
finita de 13,6 y 10,4 obtenidos utilizando (5-34). Estos valores de At*  y AZ1  se pue-
den utilizar para construir un diagrama de equilibrio de yt  frente a x1 para condi-
ciones isotérmicas. Combinando (521), donde K, = y,/x,,  con (5-22),  se obtiene la
siguiente expresión para el cálculo de y~  a partir de XI

XIYIP;
y’ = x,y,PI  + XzyzP;

Las presiones de vapor a 25°C son PS=  2,452 psia (16,9  kPa) y Pi= 1,886 (13,0
kPa).  Los coeficientes de actividad se pueden calcular a partir de la ecuación de
van Laar de la Tabla 5.3. El diagrama de equilibrio que resulta se muestra en la
Fig. 5.9, donde se observa que para una gran parte de la región de la fase líquida
existen tres valores de yl. Experimentalmente se encuentra que sólo existe una sola
fase líquida para mezclas ricas en ciclohexano desde XI  = 0,8248  hasta 1,O  y para
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fases ricas en metano1 desde x1 = 0,O hasta 0,129l.  Debido a que la coexistente fase
de vapor presenta solamente una sola composición, prevalecen dos fases líquidas
coexistentes en los extremos opuestos de la línea de trazos de la Fig. 5.9. Las fases
líquidas representan los límites de solubilidad de metano1 en ciclohexano y de ci-
clohexano en metano¡.

Para dos fases líquidas que coexisten en equilibrio, a partir de (4-31) debe de
cumplirse rf[.xl= -y’,‘&‘. Esto permite la determinación de la región de dos fases en
la Fig. 5.9 a partir de la ecuación de van Laar u otras ecuaciones adecuadas de los
coeficientes de actividad para las que se conozcan las constantes. En la Fig. 5.9 se
muestra también una curva de equilibrio para el mismo sistema binario a 55°C ba-
sada en los datos de Strubl et al.6X  Para esta mayor temperatura el metano1 y el
ciclohexano son completamente miscibles. Los datos de Kiser, Johnson y Shetlar”’
muestran que deja de existir inestabilidad de las fases a 45,75”C,  la temperatura crí-
tica de solución. Los métodos termodinámicos rigurosos para determinar la inesta-
bilidad de las fases y,  por tanto, la existencia de dos fases líquidas en equilibrio, se
basan generalmente en el cálculo de la energía libre, tal como puede verse en
Prausnitz.”

La mayor parte de las ecuaciones empíricas y semiteóricas para los coeficien-
tes de actividad en fase líquida que se relacionan en la Tabla 5.3 son aplicables a

0 . 2 0.4 0 . 6 0 . 8

-i,  ,fracción  molar de metano1  en el líquido

1 .o

Figura 5 .9 Curvas de equilibrio para los sistemas metanol-ciclohexano. [Datos de K. Strubl. V. Svo-
boda, R. Holub y J. Pick,  Collecf.  Czech.  Chem.  Commun, 35, 3004-3019 (1970).]
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sistemas líquido-líquido. La ecuación de Wilson es una notable excepción. A modo
de ejemplo, se tratará seguidamente la ecuación de van Laar, para’considerar des-
pués brevemente las ecuaciones NRTL, UNIQUAC y UNIFAC.

Ecuación de van Laar
Partiendo de los coeficientes de actividad, que se pueden determinar a partir de
(533), se pueden formar coeficientes de distribución con la Ec. (4-31). Para parejas
parcialmente miscibles el mejor método para obtener las constantes de van Laar
consiste en ajustar los datos de los coeficientes de actividad para cada especie en
todo el intervalo de composición. Por ejemplo, en la Fig. 5.2e, la fase A (fase rica
en agua) cubre el intervalo de fracción molar de agua desde 0,O hasta 0,66  y la fase
B (fase rica en n-butanol) cubre el intervalo desde 0,98 hasta l,O. Con frecuencia
solamente se dispone de datos de solubilidad mutua para una pareja binaria. En
este caso, las constantes de van Laar se pueden calcular directamente a partir de
las ecuaciones de Carlson y Colburn,” combinando (5-26) con la condición de equi-
librio de (4-31)

4i=
(x:/x; + xl’lx  j’)[ ;$i+l$  - 2

A ji (x;/x; + xf’lx;‘)  -
2x]xj’  In(xf’/xf)
xix]’  In(x:/x:‘)

In(x]‘/xl)

(5-82)

(5-83)

Brian”  demostró que, cuando las constantes binarias se obtienen a partir de datos
de solubilidad mutua, la ecuación de van Laar se comporta bien en todo el inter-
valo de regiones de una sola fase y es superior a las ecuaciones de Margules  y Scat-
chard-Hammer. Sin embargo, Joy y Kyle’*  sugieren que es preciso tener precaución
en la predicción de equilibrios ternarios líquido-líquido cuando solamente una de
las parejas binarias es parcialmente miscible como ocurre en el caso de la Fig. 3. ll.
La predicción es particularmente difícil en la región del punto crítico. Los sistemas
ternarios con dos parejas binarias parcialmente miscibles, como los de la Fig. 3.18b,
se pueden predecir razonablemente bien.

Ejemplo 5.11 Los datos experimentales del equilibrio líquido-líquido del sistema meta-
nol(  l>ciclohexano(2)-ciclopentano(3)  a 25°C fueron determinados por Takeuchi, Nitta y Ka-
tayama.67  Utilícese la ecuación de van Laar para predecir los coeficientes de distribución ti-
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quido- l íquido  para  las  s iguientes  fases  en  equi l ibr io .  Obsérvese  que  so lamente  e l  metano1 y
el  ciclohexano forman una pareja parcialmente miscible.

1. Fase rica en metano1 II.  Fase rica en ciclohexano

XI 0.7615 0.1737
X2 0.1499 0.5402
X3 0.0886 0.2861

So luc ión . Supóngase  que e l  c ic lohexano y  e l  c ic lopentano forman una solución ideal .*
Por tanto, A23  = A32  = 0. Los datos de solubilidad mutua para el sistema metanol-ciclohexa-
no a 25°C  tomados de Takeuchi, Nitta y Katayama,67 s o n

1. Fase rica en metano1 II.  Fase rica en ciclohexano

XI 0.8248 0.1291
x2 0.1752 0.8709

Estos  da tos  de  so lubi l idades  mutuas  b inar ias  pueden  u t i l i zarse  en  (5-82)  y  (5-83)  para  pre-
deci r  las  cons tantes  b inar ias  de  van Laar ,

AIz=
(0.8248/0.1752 + 0.1291/0.8709,[~~~~:~~~~~~:~~~~]  - 2

A21 (o 8248/0 1752  + o 1291,0  8709)  _ 2(0.824@(0.1291)  ln(0.1291/0.8248)  = ““’
(0.1752)(0.8709) ln(O.1752/0.8709)

ln(0.1291/0.8248)
A12  = [l + 1.115(0.8248/0.1752)]-* - [1 + l.l15(0.1291/0.8709)]-2  = 261

x412 261
A2t = (A,2/A2,)=  1.115 = 2'34

Para la tercera pareja binaria, metano1  (1) y ciclohexano (3),  Kiser, Johnson y Shetlar69
encontraron una temperatura crítica de solución de 16,6”C  con x3= 0,58. Por tanto, xi= xi’=
=0,42 y  X: = xi’ =0,58. En estas  condiciones (5-82)  y  (5-83)  se  hacen indeterminadas.  Sin em-
bargo ,  ap l icando  las  condic iones  de  ines tab i l idad  de  la  fase  inc ip ien te ,  según  Hi ldebrand  y
Scott,73  se l lega a  expresiones

Linl
x; - xy ( >

& = 1 -(x])’
A ji 2xf - (xf)*

Lirn
x: - x’,’

13.50(  1 - xt)’
Aij = (2  - x32[1  _ (xf)12

(5-84)

(5-85)

* Alternativamente, podría aplicarse la teoría modificada de soluciones regulares.
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A partir de (5-86)*  a 16,6”C

13.50(  1 - 0.42)*
A  ” = (2 - 0.42)*[  1 - (0.42)2]l  = 2.209

Apl icando  (5-84)*

AI?  _ 1 - (0.42)2
AXl - 2(0.42)  - (0.42)’ = “24’

At3 2 .209
A” = (A,,/A,,)  = 1.241 = 1’780

Suponiendo que las constantes de van Laar varían con la temperatura según (5-31). para
25°C se  ob t iene

En resumen,  las  cons tantes  b inar ias  a  25°C son

A,: = 2.61 A,, = 2 .147 AZ, = 0 . 0

AI, = 2 . 3 4 AT, = 1.730 A,z = 0 . 0

Para  un s is tema ternar io  los  coef ic ientes  de  act ividad de cada especie  en cada una de
las  fases  l íquidas  se  calculan a  par t i r  de  (5-33)  para  obtener  las  composiciones  de  las  fases
de igual forma que en el Ejemplo 5.5. Los resultados son

y’l = 1.118 y: = 4.713 y: = 3 .467

y i’ = 5 .103 y:’ = 1.233 y:’ = 1.271

Para  e l  metanol ,  u t i l izando datos  exper imentales ,

x: 0 . 7 6 1 5
(KnJerm = xfí = 0 = 4.384

Utilizando los coeficientes de actividad obtenidos a partir de las ecuaciones de van Laar

(K&,.  I.aar  = 5  = E;  = 4.565

l Para un sistema simétrico como el de la Fig. 5.20,  las constantes de van Laar para las condiciones incipientes de
inestabilidad de las fases (x! = 0,5)  son A,, = A,, = 2.0.
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Los cálculos  para  e l  c ic lohexano y  e l  c ic lopentano se  real izan en forma análoga.  Los  resul-
t ados  son

KI>

Espec ie Experimental
%

van Laar Desv iac ión

Metano1 4.384 4.565 4.12
Ciclohexano 0.2775 0.2583 6.92
Ciclopentano 0.3097 0.3666 18.37

Las  cor respondien tes  se lec t iv idades  re la t ivas  de l  metano1  para  e l  c ic lopentano con re lac ión
al ciclohexano se calculan a partir de (l-8)

lo  cua l  representa  una  desviac ión  de l  27,2%,  que es  muy considerable .
c l

Ecuación NRTL
La aplicabilidad de (5-58) al equilibrio de sistemas líquido-líquido fue estudiada
por Renon  y Prausnitz,s’.5’  Joy  y Kyle,”  Mertl,54 Guffey y Wehe,. 74  Marina y Tas-
sios”  y Tsuboka y Katayama.56  Tales estudios demuestran que, en general, la ecua-
ción NRTL es superior a las ecuaciones de van Laar y de Margules. Los sistemas
multicomponentes en los que solamente interviene una pareja binaria completamen-
te miscible pueden predecirse bastante bien cuando las constantes CY,,  se toman de
acuerdo con las reglas de Renon  y Prausnitz y los parámetros de interacción bina-
ria (g,, - g,,) y (g,, - g;;) se calculan a partir de datos de solubilidad mutua para las
parejas binarias parcialmente miscibles. Sin embargo, para sistemas multicompo-
nentes  en los que interviene más de una pareja binaria completamente miscible, las
predicciones del equilibrio líquido-líquido, especialmente en la región del punto crí-
tico, son sensibles a los valores de CX,,,  donde i y i representan las especies de las
parejas binarias parcialmente miscibles. Por consiguiente, Renon  et al.” recomien-
dan utilizar datos ternarios para fijar los valores de CI,,.  Mert1,54  sin embargo, sugi-
rió la evaluación simultánea de todos los conjuntos de los tres parámetros NRTL
a partir de datos binarios consistentes en solubilidades mutuas y un punto del equi-
librio líquido-vapor tomado en el intervalo de composición media. En cualquier
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caso, para el equilibrio líquido-líquido, la ecuación NRTL debe tratarse como una
ecuación de tres parámetros y no de dos parámetros efectivos.

Heidemann y Mandhane”  y Katayama, Kato y Yasuda  encontraron que en
algunos casos aparecen complicaciones cuando se utiliza la ecuación NRTL. El pro-
blema más serio consiste en la predicción de múltiples intervalos de solubilidad.
Por ejemplo, Heidemann y Mandhane citan el caso del sistema acetato de n-butilo
(1)-agua (2). Las solubilidades mutuas experimentales son x:  = 0,004X4 y
xi’ = 0,93514.  Los parámetros NRTL calculados a partir de datos de equilibrio fue-
ron <YIZ  = 0,391965,  TIZ  = 3,00498  y ~21  = 4,69071.  Sin embargo, para estos tres pa-
rámetros existen otros dos conjuntos de solubilidades mutuas que cumplen las con-
diciones de equilibrio y!x:  = y:‘x:’  y & = &ix!‘,  que son

xf = 0.004557 x:’ = 0.59198

Y

x: = 0.59825 x:’ = 0.93577

La existencia de múltiples zonas de solubilidad se detecta siguiendo el procedimien-
to desarrollado por Heidemann y Mandhane, que comprende la búsqueda de un
conjunto alternativo de parámetros NRTL que no predigan tales multiplicidades de
solubilidades mutuas.

Ecuaciones UNIQUAC y UNIFAC
Los dos parámetros ajustables UNIQUAC (uo  - uu)  y (Uj; - ui;) de la EC.  (5-71) pue-
den obtenerse a partir de datos de solubilidad mutua para cada pareja binaria par-
cialmente miscible. A este respecto, la ecuación UNIQUAC presenta una ventaja
sobre la ecuación NRTL de dos parámetros. Los parámetros para parejas binarias
miscibles pueden obtenerse en la forma habitual ajustando uno o varios datos pun-
tuales del equilibrio líquido-vapor, una pareja de coeficientes de actividad a dilu-
ción infinita, o la condición azeotrópica. La predicción del equilibrio líquido-líqui-
do ternario a partir de datos binarios es razonablemente buena, aún para sistemas
que contienen solamente una pareja binaria parcialmente miscible (l-2). Para un sis-
tema ternario con punto crítico, Abrams y Prausnitz’*  recomiendan que no se ob-
tengan los seis parámetros por correlación cuando se dispone de datos experimen-
tales ternarios. En este sentido sugieren que, para una mejor estimación, deben se-
leccionarse los parámetros para las dos parejas binarias miscibles (l-3 y 2-3) de for-
ma que reproduzcan, dentro de la incertidumbre experimental, los datos del equi-
librio binario líquido-vapor y, simultáneamente, se cumpla el coeficiente de distri-
bución límite líquido-líquido (KO),  = ($)“/($)’  para los datos ternarios.

Cuando se dispone de datos experimentales exactos para una pareja binaria a
diferentes temperaturas y condiciones de equilibrio líquido-vapor y líquido-líquido,
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Figura 5.10 Variación con la temperatura de los parhmetros  binarios UNIQUAC para el sistema
etanol-n-octano.

los mejores valores para los parámetros UNIQUAC de interacción binaria se ajus-
tan a una función lineal de la temperatura. Con frecuencia las variaciones son pe-
queñas para moderados intervalos de temperatura, tal como se observa en la Fig.
5.10 para el sistema etanol-n-octano bajo condiciones de equilibrio líquido-vapor.

Aun cuando no permite una predicción cuantitativa del equilibrio líquido-lí-
quido como en el caso de la ecuación UNIQUAC, el método UNIFAC puede uti-
lizarse para estimar el orden de magnitud en ausencia de datos experimentales. El
método UNIFAC resulta casi siempre satisfactorio para predecir si se formarán o
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Figura 5.11 Comparación de las predicciones UNIFAC del equilibrio líquido-líquido con los datos ex-
perimentales para dos sistemas ternarios. (a) Sistema tipo 1,  agua-ciclohexano-2-propanol. P = punto crí-
tico. (b) Sistema tipo II, agua-benceno-anilina. (Tomado de A. Fredenslund, J. Gmehling y P. Rasmus-
sen, Vapor-Liquid Equilibria  Using  UNIFAC. A Group Contriburion Method,  Elsevier, Amsterdam, 1977.)

no dos fases líquidas. Fredenslund et a1.6’ presentan comparaciones de los datos ex-
perimentales con las predicciones del método UNIFAC para diversos sistemas ter-
narios. En la Fig. 5.11 se muestran dos de tales comparaciones.
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Problemas

5.1 Para las condiciones del Ejemplo 5.2, calcúlense y,~,  Y,;,  4,~  y K,  para el propano.
iCuál es la desviación con respecto al valor experimental de K:!

5.2 Dedúzcase la Ec.  (5-19).

5.3 Dedúzcase la Ec.  (5-7).

5.4 Para las condiciones del Problema 4.31:

(a) Calcúlense los coeficientes de actividad utilizando la teoría de soluciones regulares
con la corrección de Flory-Huggins.

(b) Calcúlense los valores de K utilizando la correlación C-S y compárense con los
valores experimentales.

(c) Calcúlese la entalpía de la fase líquida, en kilojulios por kmol, a partir de (5-14).
(d) Calcúlese el  volumen específico de la fase líquida, en metros cúbicos por kmol, a

partir de (5-19).

5.5 Repítase el Problema 4.19 utilizando la correlación oe  Chao-Seader.
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5.6 Chao [Tes is  doc tora l ,  Univers idad  de  Wiscons in  (1956)]  ob tuvo  l o s  s i gu i en t e s  da to s
del  equi l ibr io  l íquido-vapor  para  e l  s i s tema benceno-c ic lohexano a  1  a tm

T, “C
19.7
79.1
78.5
78.0
77.7
77.6
77.6
77.6
77.8
78.0
78.3
78.9
79.5

Xknceno
0.088
0.156 0.190
0.231 0.268
0.308 0.343
0.400 0.422
0.470 0.482
0.545 0.544
0.625 0.612
0.701 0.678
0.757 0.727
0.822 0.791
0.891 0.863
0.953 0.938

ytmrno
0.113

-jbC”CC”O Yc~clohrrano

1.300 1.003
1.256 1.008
1.219 1.019
1.189 1.032
1.136 1.056
1.108 1.075
1.079 1.102
1.058 1.138
1.039 1.178
1.025 1.221
1.018 1.263
1.005 1.328
1.003 1.369

Obsérvese que se forma un azeótropo para 77,6”C.

(a)  Ut i l ícense  los  datos  para  calcular  y  representar  gráf icamente  la  vola t i l idad re la t iva
del  benceno con respecto  a l  c ic lohexano f rente  a  la  composic ión de  benceno en la
fase l íquida.

(b) Utilícese la correlación de Chao-Seader para predecir (Y  y represéntense las pre-
dicciones sobre la  gráf ica  del  apar tado (a) .  iPredice  e l  azeótropo la  corre lación de
Chao-Seader?

5.7 Hermsen y Prausnitz [Chem. Eng. Sci., 18,485 (1963)]  demostraron que la mezcla ben-
ceno-ciclopentano no forma una solución regular .  Confírmese este  hecho calculando
los  coef ic ientes  de  act ividad en fase  l íquida para  es te  s is tema a  35”C,  en  todo  e l  in te r -
valo  de  composic ión,  a  par t i r  de  la  teor ía  de  soluciones  regulares ,  con y  s in  la  correc-
ción de Flory-Huggins,  y prepare un gráfico de sus resultados análogo al de la Fig.
5.1 , ’  comparando con los  s iguientes  valores  exper imentales  de  Hermsen y  Prausni tz .

x bcncrn”--
0.0
0.1 1.4218
0.2 1.310
0.3 1.2294
0.4 1.161 I
0.5 1.1075
0.6 1.0664
0.7 1.0362
0.8 1.0157
0.9 1.0038
I .o l.oooo

-,‘bencrno

1.5541
yclrlo~“m
l.oooo
1.0047
1.0186
1.0416
1.0742
I.Il65
1.1693
1.2333
1.3096
1.3993
1.5044
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5.8

5.9

5.10

5.11

5.12

5.13

5.14

Util ícese la  correlación C-S para predecir  e l  volumen molar  de una mezcla l íquida equi-
molar  de  benceno y  n-heptano a  25°C.  Compare  su  resul tado con e l  que  se  obt iene  a
partir de la siguiente forma de la Ec.  (5-18)

v, = c:+  $, x,v,,

donde  los  va lores  de  U,L  es tán  tomados  del  Apéndice  1  y  e l  va lor  de  VE  se toma como
0,57  cm3/mol  [Ind. Eng.  Chem. Fundum.,  ll, 387 (1972)].

A -175°F y 25 psia  los valores de K experimentales para metano y propano en una
mezcla binaria  son 8,3  y  0,0066,  respect ivamente.  Suponiendo que el  vapor forma una
solución ideal ,  es t ímense los  coef ic ientes  de  act iv idad en fase  l íquida  del  metano y  e l
propano.  No se  supone  que  la  fase  gaseosa  s igue  la  ley  de  los  gases  idea les .  A -175°F
las  pres iones  de  vapor  de l  metano  y  e l  p ropano son  220  y  0 ,097  psia,  respectivamente.

Utilícese la Ec.  (5-23) con la teoría de soluciones regulares para predecir los valores
de K para  e l  s is tema n-octano-et i lbenceno a  270,3’F y 1 atm con composiciones expe-
rimentales x(‘, = 0,201 y yc,  = 0,275 [Ind.  Eng. Chem.,  47, 293 (1955)].  Compare sus re-
sultados con los valores experimentales obtenidos a partir de las composiciones
experimentales.

Demuéstrese que la  ecuación de van Laar  no puede predecir  curvas de coeficientes  de
actividad con máximos del tipo que se muestran en la Fig. 5.2~.

A par t i r  de  los  coef ic ientes  de  ac t iv idad a  d i luc ión inf in i ta  que  se  dan en  e l  Problema
5.7  para  e l  s is tema benceno-cic lopentano,  ca lcúlense  las  constantes  de  la  ecuación de
van Laar .  Con es tas  constantes ,  u t i l ícese  la  ecuación de  van Laar  para  calcular  los  coe-
f ic ientes  de  act iv idad en todo e l  in tervalo  de  composic ión y  compárense ,  en  una grá-
fica como la de la Fig. 5.1, con los puntos experimentales del Problema 5.7.

A par t i r  de  la  composición azeotrópica  para  e l  s is tema benceno-cic lohexano del  Pro-
blema 5 .6 ,  ca lcúlense  las  constantes  de  la  ecuación de  van Laar .  Con es tas  constantes ,
u t i l ícese  la  ecuación de  van Laar  para  ca lcular  los  coef ic ientes  de  ac t iv idad en todo e l
intervalo de composición y compárense, en una gráfica como la de la Fig. 5.1, con
los  datos  exper imentales  del  Problema 5.6 .

Según Hála  e t  al.,24  las  constantes  de  van Laar  para  e l  s is tema n-hexano(  1)-benceno(2),
para aproximadamente 7O”C,  son Al2  = 0,6226  y ,421 = 0,297O.

(a)  Predíganse  las  constantes  de  van Laar  a  25°C.
(b)  Predígase  la  enta lpía  en exceso a  25°C en todo e l  in tervalo  de  composic ión y  com-

pare sus valor-s con los siguientes experimentales de Jones y Lu [J.  Chem. Eng.
Data, Il,  488 (1966)]

X2 H”,  cal/mol X2 HE,  cal/mol
0.59 102.9 0 .6497 205.2
0.2136 129.8 0 .6957 196.1
0 .3575 185.5 0.7211 189.3
0.4678 209.7 0 .8075 155.3
0.5242 213.5 0 .9157 82.8
0.6427 207.5
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5.15 A 45”C,  las constantes de van Laar para dos de las parejas del sistema ternario n-hexa-
no(l)-isohexano(2)-metanol(3) son: AI,  = 2,35,  AMI  = 2,36,  A23  = 2,14  y A32  = 2,22.  Su-
póngase que los dos isómeros del hexano forman una solución ideal. Utilícese la EC.
(533),  la forma multicomponente de la ecuación de van Laar, para predecir los coe-
ficientes de actividad en fase líquida de una mezcla equimolar de los tres componentes
a 45°C. Es posible que la aplicación de la ecuación de van.Laar  para este sistema pue-
da conducir a la predicción errónea de dos fases líquidas.

5.16 Las constantes de Wilson para el sistema etanol(l)-benceno(2) a 45°C son: An  = 0,124
y AZI  = 0,532. Utilícense estas constantes con la ecuación de Wilson para predecir los
coeficientes de actividad en fase líquida del sistema en todo el intervalo de composi-
ción y compárense en una gráfica como la de la Fig. 5.5 con los siguientes resultados
experimentales [Am.  J.  Chem.,  7, 264 (195411.

X1 In YI In 72

0.0374 2.0937 0.0220
0.0972 1.6153 0.0519
0.3141 0.7090 0.2599
0.5199 0.3136 0.5392
0.7087 0.1079 0.8645
0.9193 0.0002 1.3177
0.9591 -0.0077 1.3999

5.17 A 1 atm (101,3  kPa),  el sistema acetona(  l)-cloroformo(2) presenta desviaciones nega-
tivas de la ley de Raoult y un azeótropo de temperatura de ebullición máxima. Cal-
cúlense las constantes AH  y h21  de la ecuación de Wilson para este sistema a partir de
los datos que se dan a continuación.

(a) Los coeficientes de actividad a dilución infinita $’ = 0,37  y 77 = 0,46
(b) La composición azeotrópica XI = 0,345 a 64,5”C.

A partir de los resultados del apartado (a), utilícese la ecuación de Wilson para
predecir los coeficientes de actividad en todo el intervalo de composición y represén-
tense los valores en una gráfica como la de la Fig. 5.5. Repítanse los cálculos y la grá-
fica utilizando los resultados del apartado (b). Compárense las dos series de pre-
dicciones.

Utilícense los resultados del apartado (b) para predecir y representar las curvas
de equilibrio y-x y T-JJ-X  para este sistema a 1 atm.

5.18 Para el sistema metil-etil-cetona (MEK>n-hexano(H)  a 6O”C, el coeficiente de activi-
dad a dilución infinita Y>~K,  medido por cromatografia de gases, es 3,8.

(a) Predígase y:,  así como las curvas de YMMEK,  YH en función de la composición, por
la modificación de la ecuación de Wilson de un solo parámetro.

(b) Compárense las predicciones con los datos experimentales [J. Chem. Eng.  Data.,
12, 319 (1967)].

(c) Utilice sus predicciones para calcular y representar las curvas de equilibrio y-x y
T-y-x para este sistema a 1 atm.

5.19 Para el sistema etanol(l)-benceno(2) las constantes de Wilson a 45°C son: An  = 0,124
y A21  = 0,523.
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(a) Predíganse las constantes de Wilson a 25°C.
(b) Predígase la entalpía en exceso a 25°C en todo el intervalo de composición y com-

pare sus valores en una gráfica de HE frente a XI con los siguientes valores expe-
rimentales [J Chem. Eng. Data., 11, 480 (1966)].

X I HE,  cal/mol
0.0250 75.2
0.0586 112.0
0.1615 190.0
0.2673 216.5
0.4668 197.0
0.5602 168.4
0.7074 114.8
0.9058 37.8

5.20 Los coeficientes de actividad a dilución infinita para el sistema acetato de metilo(l)-
metanol(2) a SOoC,  tomados de la bibliografía [Znd.  Eng. Chem., Process  Des. Develp.,
10, 573 (1971)],  son $’ = 2,79  y -y?  = 3,02.  Utilizando un valor de aji = 0,30, predí-
ganse los valores de 712  y ~21 en la ecuación NRTL. Compare sus resultados con los
valores de la bibliografía 712 = 0,545O  y ~2,  = 0,5819  [Collect. Czech. Chem. Commun.,
37, 375 (1972)&

5.21 Las constantes NRTL para el sistema cloroformo(  l)-metanol(2) a 1 atm (53,5  a 63,O”C)
son ~12  = 0,30,  ~12  = 2,1416  y 721 = -0,1998 [Collect.  Czech. Chem. Commun., 37, 375
(1972)].  Utilícese la ecuación NRTL con estas constantes para predecir y construir una
gráfica de las curvas de equilibrio a-x, y-x, y T-y-x a 1 atm. Compare sus resultados
con los siguientes datos experimentales [J Chem. Eng. Data, 7, 367 (196211.

XI

0.0400
0.0950
O.l%O
0.2870
0.4250
0.65
0.7970
0.9040
0.9700

Yl

0.1020
0.2150
0.3780
0.4720
0.5640
0.65
0.7010
0.7680
0.8750

T, Oc
63.0
60.9
57.8
55.9
54.3
53.5 (azeótropo)
53.9
55.2
57.9

5.22 Los parámetros UNIQUAC para el sistema acetona(l)-agua(2) a 1 atm son
(~21  - wl) = -120,2 cal/mol,  (~12  - ~22)  = 609,l cal/mol, rl  = 2,57,  r2  = 0,92,  ql = 2,34
y q2  = 1,40 [tabulaciones de J. M. Prausnitz tomadas de A. 0. Lau  (1975)].  Utilícense
estos parámetros con la ecuación UNIQUAC para predecir y representar las curvas
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(Y-X,  y-x,  y T-y-x para el  equil ibrio a  1  a tm.  Compare  sus  resul tados  con los  s iguientes
datos experimentales [Ind.  Eng. Chem., 37, 299 (1945)J.

XI Yl T. Oc

0.01 0.32? X9.6
0.036 0.564 79.4
0.074 0.734 6X.3
0.175 0.800 63.1
0.259 0.831 61.1
0.317 0.840 60.5
osos 0.849 59.9
0.671 0.868 59.0
0.804 0.902 58.1
0.899 0.938 57.4

5.23 Para el sistema tetracloruro de carbono(l)-n-propanol(2) tiene lugar una condición
azeotrópica para xi = yi  = 0,75, T = 72,8”C  y P = 1 atm. Predíganse las constantes
(UZI  - UII) y (ui, - ~22)  de la ecuación UNIQUAC, si ri = 3,45,  r?  = 257,  41 = 2,9l y
42 = 3,20.  Compare  sus  p red icc iones  con  los  s igu ien tes  va lores  ob ten idos  a jus tando  los
datos en todo el intervalo de composición: (uli - uii)  = -496,8  cal/mol y
(ui2 - ~22)  = 992,0 cal/mol.  [tabulaciones de J. M. Prausnitz tomadas de 0. A. Lau
(1975)].

5 . 2 4 A 20°C  est ímense por  e l  método UNIFAC los  coef ic ientes  de  act iv idad en fase  l iqui-
da ,  l a  compos ic ión  de l  vapor  en  equi l ib r io ,  y  la  pres ión  to ta l  para  so luc iones  l íqu idas
de 25 moles % de  los  s igu ien tes  h id rocarburos  en  e tano l :

(a)  n-Pentano
(b) n-Hexano
(c)  n-Heptano
(d)  n-Octano
Los  parámetros  de  cont r ibución de  grupos  que  se  neces i tan  se  dan en  e l  Ejemplo  5 .10 .

5.25 Para  e l  s is tema binar io  etanol(  I ) - i sooc tano(2)  a  50°C

yy  = 21.17

y2  = 9.84

Calcúlense  las  cons tan tes :

(a) Al2  y All de las ecuaciones de van Laar
(b) ,212 y AZ,  de las ecuaciones de Wilson
(c)  Ut i l izando es tas  cons tantes ,  ca lcú lense  71  y  72 en  todo  e l  in te rva lo  de  composic ión

y represéntense gráficamente los  puntos  ca lculados  como log  y  en  función de  xi.
(d) Coméntese la concordancia de las predicciones de van Laar y de Wilson con el

punto  azeot rópico  para  e l  que

x, = 0 .5941 y, = 1.44

x2 = 0 .4059 y2 = 2.18
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(e)  Muéstrese como las ecuaciones de van Laar predicen,  erróneamente,  la  separación
en dos fases liquidas para una parte del intervalo de composición, calculando y
representando con este  f in  un diagrama y-x  aná logo a l  de  la  F ig .  5 .9 .

5 .26 Los  da tos  de  solubilidad  mutua para el  s is tema isooctano(l)-furfural(2)  a  25°C [Chen~.
Eng.  Sc;..  6, ll6  (1957)]  son:

XI
X?

Fase líquida 1

0.043 I
0.9569

Fase líquida Il

0.946 I
0 .0539

Predíganse  y  represéntense  los  coef ic ientes  de  ac t iv idad en  la  fase  l íquida  para  todo e l
intervalo de solubilidad utilizando la ecuacih NRTL con aI: = 0,30.

5 .27 Los coeficientes de actividad a dilución infinita para la fase líquida a 25°C [Chem.
Eng.  Sri.. 6, ll6  (1957)]  son:

y; = 3.24 y; = 3,lO  para el sistema benceno(3)-isooctano(1)

Y

y?  = 2.51 yz  = 3,90  para el sistema benceno(3)-furfural(2)

Ut i l í cense  es tos  da tos .  jun tamente  con  los  da tos  de l  Problema  5.26,  para  predecir
por la ecuación de van Laar las composiciones y cantidades de cada una de las dos
fases líquidas en equilibrio que se forman a partir de 100. 100 y 50 kmol de isooctano.
furfural  y benceno, respectivamente.

5.28 Para mezclas tales que siguen la ecuación de van Laar con AI:  = ,421 en la Ec.  (5-26).
determínese el valor mínimo de AI:  para la formacih de dos fases líquidas. ;Cuál  es
cl intervalo de inmiscibilidad. expresado en fracciones molares, si ,412  = AJ,  = 2,76?





6
ESPECIFICACIÓN DE

VARIABLES DE DISEÑO
En el diseño de procesos para la separación física de com-
ponentes por mecanismos en los que intervienen trans-
ferencias de calor y materia, la primera etapa consiste ge-
neralmente en la especificación de las condiciones del
proceso o variables independientes.

Mooson Kwauk, 1956

En los problemas de separación, por etapas múltiples, de sistemas en los que inter-
vienen varias fases y varios componentes, es preciso proceder a la resolución simul-
tánea, o iterativa, de cientos de ecuaciones. Esto implica que es preciso especificar
un número suficiente de variables de diseño de forma que el número de incógnitas
(variables de salida) sea exactamente igual al número de ecuaciones (independien-
tes). Cuando ocurre esto, el proceso de separación está unívocamente especificado.
Si se elige un número incorrecto de variables de diseño, podrá no existir solución
o bien obtener soluciones múltiples o inconsistentes.

Las dificultades de cálculo que se encuentran en la resolución de grandes sis-
temas de ecuaciones, frecuentemente no lineales, es tal que una adecuada selección
de las variables de diseño puede aminorar considerablemente los obstácdos de cál-
culo. Sin embargo, en la práctica el diseñador no dispone de libertad para elegir

261
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las variables de diseño atendiendo a las conveniencias de cálculo. Lo más frecuente
es que se encuentre con una situación en la que la composición de la alimentación,
el número  de etapas y/o  las especificaciones de los  productos están fijados y es pre-
ciso disponer adecuadamente las ecuaciones para poder resolverlas.

Un método intuitivamente sencillo, pero operacionalmente complejo, para en-
contrar ND, el número de variables de diseño independientes, grados de libertad, o
varianza  del proceso, consiste en enumerar todas las variables pertinentes NV y res-
tar de ellas el número de ecuaciones independientes NE  que relacionan las variables,

No=Nv-NE (6-l)

Esta técnica para el diseño de procesos de separación fue desarrollado por Kwauk’
y una modificación de su metodología constituye la base de este capítulo.

Las variables típicas de un proceso de separación pueden ser variables intenri-
vas, tales como composición, temperatura o presión; variables extensivas, como ve-
locidad de flujo o calor transmitido; o parámetros del equipo, como el número de
etapas de equilibrio. Las propiedades físicas como la entalpía o los valores K no se
cuentan. Las variables son relativamente fáciles de enumerar; sin embargo, para con-
tabilizar correctamente NE  es preciso observar cuidadosamente todas las relaciones
independientes procedentes de las leyes de conservación de materia y energía, de
las restricciones del equilibrio entre fases, de las especificaciones del proceso y de
las configuraciones del equipo.

El equipo de separación consta de elementos físicamente identificables (etapas
de equilibrio, condensadores, ebullidores, etc.), así como de divisores y mezclado-
res de corrientes. Resulta conveniente examinar cada elemento por separado antes
de sintetizar el sistema completo.

6.1 Variables de corrientes

Para cada corriente de una sola fase que consta de C componentes, una especifica-
ción completa de las variables intensivas consta de C - 1 fracciones molares (u otras
variables de composición) más la temperatura y la presión. Esto se desprende de la
regla de las fases, según la cual, para un sistema de una sola fase, las variables in-
tensivas están especificadas por C - 9  + 2 = C + 1 variables. A este número puede
añadirse la velocidad total de flujo, que es una variable extensiva. Finalmente, aun-
que las fracciones molares ausentes se tratan con frecuencia de una forma implíci-
ta, es preferible, para completar, incluir estas fracciones molares en la lista de las
variables de corriente e incluir también en la lista de ecuaciones la restricción de la
fracción molar

21=I
fracciones molares = 1,O
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Por tanto, con cada corriente están asociadas C + 3 variables. Por ejemplo, para
una corriente de una fase líquida, las variables han de ser

Fracciones molares del líquido XI, x2, . . . . XC,

Velocidad de flujo molar total L.

Temperatura T.

Pre:;ión  P.

6.2 Etapas adiabáticas de equilibrio

Para una sola etapa adiabática de equilibrio, con dos corrientes de entrada y dos
corrientes de salida, como se indica en la Fig. 6.1, las únicas variables son las aso-
ciadas a las corrientes. Por tanto,

Etapa de equilibrio

Figura 6.1 Etapa adiabática de equilibrio.

Las corrientes que salen Vour  y LOUT  están en equilibrio, de forma que hay res-
tricciones de equilibrio, así como las restricciones para los balances de materia de
los componentes, para balance de materia total, para el balance de entalpía y para
las fracciones molares. Por tanto, NE, el número de ecuaciones que relacionan estas
variables, es

Ecuaciones

Igua ldad  de  pres ión

P“OUT = PI.OUT

Igualdad de temperatura

T“OUT = T~om

Número de ecuaciones

I

1

Relaciones del equilibrio entre fases

(Yi) v,,,,~  = Kitx,  11 ,,C,T

C
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Ecuaciones Número de ecuaciones

Balances de materia para los componentes C - l

L,r.J(xi)~N  +4%.J(yi)“,N  = LOulwLour  + voudYiholn

Balance de materia total

LIN  +  VII-4  =  LOUT+  VO”T

Balance adiabático de entalpía

HL,~LIN  +  Hv,,  VIN =  HL,,~&ouT +  Hvo,,T  VOUT

Restricciones de las fracciones molares

ea.

1

1

4

NE=2C+7

Alternativamente, se pueden escribir los balances de materia del componente
C. Por tanto, el balance de materia total es una ecuación dependiente que se ob-
tiene sumando los balances de materia de los componentes y aplicando las restric-
ciones de las fracciones molares. A partir de la Ec. (6-l)

Se pueden especificar diferentes conjuntos de variables de diseño. Un conjunto tí-
pico incluye la especificación completa de dos corrientes que entran y la presión
de la etapa.

Variable especificada Número de variable

Fracciones molares de los componentes, (%)L,~ C - l

Velocidad total de flujo, LIN 1
Fracciones molares de los componentes, (~i)v,,, C - l
Velocidad total de flujo, v1N I
Temperatura y presión de LIN 2
Temperatura y presión de VIN 2
Presión de la etapa (Pvorrr  ó ~~~~ 1

ND =2C+5

La especificación de estas (2C + 5) variables permite el cálculo de las variables
incógnitas LOUT,  VOIJT,  (xc)+  &)v,,, todas las (x&~~,  To”T,  y toaas  las fyi)~~~~,
siendo C la fracción molar que se trate de averiguar.
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6.3 Etapa de equilibrio con adición de calor,
corriente de alimentación y corriente lateral

En la Fig. 6.2 se muestra una etapa de equilibrio más compleja. La corriente de
alimentación no tiene valores de las variables comunes con LIN  y VOUT,  pero la
corriente líquida lateral que sale de la etapa es idéntica en composición, T y P a
LOUT,  si bien tiene una velocidad de flujo diferente. Puede transmitirse calor hacia
o desde la etapa con una velocidad Q (donde un valor positivo representa adición
de calor a la etapa). El número total de variables (incluyendo Q) es

NV=6(C+3)+1=6C+19

Las ecuaciones para este elemento son similares a las de una etapa adiabática
de equilibrio. Pero, además, las fracciones molares de los componentes de LOUT  y
de la corriente lateral S son idénticas. Esta situación es considerada por las C - 1
igualdades de fracción molar, teniendo en cuenta las fracciones molares no inclui-
das mediante las restricciones de la fracción molar.

Figwa  6.2 Etapa de equilibrio con adición de calor, corriente de alimentación y corriente lateral.

Ecuaciones

Igualdades de presión,

P“OUT = PbUT  = PS

Igualdades de temperatura,

T “OUT  -- TLo,,T  = Ts

Número de ecuaciones

2

2

Relaciones de equilibrio entre fases,

(Yi)““UT = Ki(Xi)LOUT

Balances de materia de los componentes,
h&i)L,p,  +  VdYib,,.,  +  &dF

= L”lh)&JT +  S(& +  vo”T(Yih”v,

C

C - l
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Ecuaciones

Balance de materia total,

F + L-4  + VIN  = L,,‘,  + s + V<>UT
Balance de entalpía,

HFF + H,.,,L,  + Hv,,  VI,., + Q = H~.odo,~
+ &S + Hv,,,,,  V<>LIT

Restricciones de las fracciones molares,

Número de ecuaciones

6

e.g. g 0, h = I .O

Igualdades de fracción molar,

(x,h<>,!T  = 0,)s

A partir de la Ec.  (6-I)

C - l

N,m

N,, = (6C + 19) - (3c + 10) = 3c + 9

A continuación se presenta un conjunto típico de variables de diseño, si bien son
posibles muchos otros.

Variable especificada
Fracciones molares de los componentes, (X,)L,~

Velocidad total de flujo, LIN

Fracciones molares de los componentes, @i)IN

Velocidad total de flujo, VIN
Fracciones molares de los componentes, (X,)F

Velocidad total de flujo, F
T Y  P de LIN, VIN,  F
Presión de la etapa (PvOUT,  TL~“~,  ó PS)
Temperatura de la etapa (TvOUT, TL~“~,  ó Ts)

Velocidad total de flujo de la corriente lateral, s

Número de variable

C-l

C - l
I

C - l

6

1
1

3c+9

Estas especificaciones difieren de las dadas anteriormente para una etapa adiabá-
tica en que la velocidad de transmisión de calor que se requiere es una variable de
salida. Alternativamente, puede estar especificada la velocidad de transmisión de
calor Q y la temperatura ser tratada como una variable de salida. También se pue-
de especificar una combinación algebraica de las variables en vez de una sola va-
riable, por ejemplo, un valor de S/LOUT  en vez del valor de la velocidad de flujo
total de la corriente lateral S.
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6.4 Condensador y ebullidor

La Fig. 6.3 muestra un ebullidor; si los flujos de calor y de materia son de sentido
contrario, se trata de un condensador. Se supone que la vaporización o condensa-
ción es completa. El número de variables es

NV =2(C+3)+  1=2C+7

Las ecuaciones son

Ecuaciones Número de ecuaciones

Balances de componentes de materia C - I
Balance total de materia 1
Balance de entalpía 1
Restricciones de fracción molar 2

N,=C+3

Los grados de libertad son

ND=(2C+7)-(C+3)=C+4

Especificando, por ejemplo, C - 1 fracciones molares de los componentes en
los flujos de entrada, la velocidad total del flujo de entrada, y T y P de ambas
corrientes de entrada y salida, se puede calcular Q.

Si solamente tiene lugar condensación o vaporización parciales, los diagramas
esquemáticos del equipo se muestran en las Figs. 6.4a  y 6.46.

El análisis para ambos elementos es idéntico. El número total de variables es

N,=3(C+3)+1=3C+10

Q

LI N

-0-

V
OUT

Figura 6.3 Ebullidor.
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Figura 6.4 Condensador y vaporizador parciales. (a) Condensador parcial. (b) Vaporizador parcial.

A continuación se indican las relaciones entre las variables, donde VOUT y LOUT
están en equilibrio

Ecuaciones Número de ecuaciones
Balances de componente de materia C - l
Balance total de materia 1
Balance total de entalpía 1
Igualdad de presión, PvOUT  =  ~~~~~ 1
Igualdad de temperatura, TV,,,, = ~~~~~ 1
Relaciones del equilibrio entre fases, c

hbO”T  = Kdx&O”T
Restricciones de fracción molar 3

NE =2C+6

Por tanto, ND = C + 4, que es el mismo resultado obtenido para el condensa-
dor o ebullidor totales.

6.5 Mezclador, Divisor y Separador

Para mezcladores, divisores y separadores, en los que intervienen tres corrientes
como se indica en la Fig. 6.5, NV = 3(C + 3) + 1 = 3C + 10. Las ecuaciones para el
mezclador incluyen (C - 1) balances de componentes de materia, un balance total
de materia, un balance de entalpía y tres, restricciones de fracción molar,

N,=3(C+3)+1-(C+4)=2C+6

Especificaciones típicas de las variables son las condiciones de la alimentación
para ambas corrientes de entrada (2C + 4 variables), presión de la corriente de sa-
lida, y Q. Se supone que las tres corrientes están en el mismo estado de fase (vapor
o líquido).



Tabla 6.1 Grados de libertad para elementos y unidades de operaciones de separación

Esquemática
Elemento o nombre
de la unidad

NV, Variables
totales

NE ,  Relaciones
independientes

ND ,  grados
de libertad

L’X*P” Ebullidor total

Condensador total

Ebullidor parcial
(equilibrio)

Condensador parcial
(equilibrio)

Etapa adiabática de
equilibrio

Etapa de equilibrio
con transmisión de
calor

Etapa de equilibrio
con transmisión de
calor y alimentación

(2C  + 7) (C+3) (c+4)

(2C  + 7) (c+3)

(3C  + 10) (2C  + 6)

(3C  + 10) (2C  + 6) (c+4)

(4C  + 12)

(4C  + 13)

(SC + 16)

(2C  + 7)

(2C  + 7)

(2C  + 8)

(2C  + 5)

(2C  + 6)

(3C  + 8)



Esquemhtica Elemento o nombre NV, Variables
de la unidad totales

NE ,  Relaciones
independientes

ND,  grados
de libertad

as  + Q(SC+  16)‘ctf$t$%{:e

L‘” out

V Lout  ,”

QN
Q~-, N etapas de equilibrio (7N + 2NC + 2C + 7)

conectadas con

Q2
Q?

transmisión de calor

L,sQL3L2 Mezclador de
corrientes

(3C + 10)

.
Divisor de corrientes oc  + 10)

(3C  + 9) (2C  + 7)

(SN + 2NC + 2) (2N +2C+5)

(c-+4) (2C + 6)

(2C  + 5) (c+5)

Separador; la
composición de
LkJT  f LL

(3C + 10) (C+4) (2C + 6)

’ La corriente lateral puede ser iíquido o vapor. ’ Alternativamente, todas las coriientes  pueden ser vapor. ’ Cualquier
corriente puede ser vapor.
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Figura 6.5 Mezclador, divisor y separador. (u)  Mezclador. (b) Divisor. (c) Separador.

En el divisor de corriente las relaciones incluyen [2(C  - l)]  igualdades de frac-
ción molar debido a que las tres corrientes tienen la misma composición. También
hay identidad de presión y temperatura entre L’h  y Lh, más un balance total
de materia, un balance de entalpía y tres restricciones de fracción molar. Por tanto,

ND  =(3C+  lo)-(2C+5)=C+5

Las especificaciones típicas para el divisor de corriente son (C + 2) variables de ali-
mentación, temperatura de salida (o velocidad de transmisión de calor) y presión
de salida, y Lh, L~uT/L~~uT,  L~/LIN,  etc.

En el separador, la composición de Z&r  no es igual a la de LI& o LIN.  Tam-
poco las composiciones de las corrientes están relacionadas por restricciones de equi-
librio ni es necesario que las corrientes de salida estén a la misma presión y tem-
peratura. Por tanto, las únicas relaciones son (C - 1) balances de componente, un
balance total de materia, un balance de entalpía y tres restricciones de fracción mo-
lar, de forma que

No=(3C+lO)-(C+4)=2C+6

Ejemplos de separadores son dispositivos en los que se obtienen separaciones
no de equilibrio mediante membranas, campos eléctricos, cambios de temperatura
y otros. El separador puede también utilizarse para construir un modelo de sepa-
ración química de etapa múltiple donde no importa el detalle de las etapas.

La Tabla 6.1 es un resumen de los grados de libertad en elementos represen-
tativos de bloques de construcción para operaciones de separación.

6.6 Combinaciones de elementos mediante
un algoritmo de enumeración

Se puede desarrollar fácilmente un algoritmo para la enumeración de variables,
ecuaciones y grados de libertad para combinaciones de elementos con el fin de for-
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mar unidades. El número de variables de diseño para un separador (p.  e., una co-
lumna de destilación) se obtiene sumando las variables relacionadas con las etapas
individuales de equilibrio, cambiadores de calor y otros elementos e que compren-
de el separador. Sin embargo, hay que tener la precaución de restar de las variables
totales las (C + 3) variables para cada una de las NR corrientes redundantes de in-
terconexión que intervienen cuando la salida de un elemento del proceso es la en-
trada de otro. Por otra parte, si dentro de una unidad hay un número no especifi-
cado de repeticiones de un elemento, es preciso añadir una variable por cada grupo
de repeticiones dando lugar a un total de NA variables adicionales. Además, des-
pués de sumar las relaciones independientes de los elementos individuales, hay que
restar NR  restricciones redundantes de fracción molar. El número de grados de li-
bertad se obtiene, como antes, a partir de (6-l). Por tanto

(N”)  umdad  = (N”),  - NR(C  + 3) + NA
todos los

ehncntos.  c

(6-2)

(NE)  u n i d a d  =  z (NEh  - NR (6-3)

Combinando (6-l), (6-2) y (6-3),  se obtiene

o bien

(6-4

(~D)unidad  = (NVhJad  - (NE)unidad (6-5)

Para la unidad de cascada con N etapas de la Fig. 6.6, que corresponde a una
sola etapa de equilibrio con transmisión de calor en la Tabla 6.1, el número total
de variables, según (6-2) es

Wv)unic,ad =N(4C+13)-[2(N-l)](C+3)+1=7N+2NC+2C+7

puesto que existen 2(N - 1) corrientes de interconexión. La variable adicional es el
número total de etapas (o sea, NA = 1).

El número de relaciones independientes, según (6-3),  es

(NE),nidad  = N(2C + 7) - 2(N  - 1) = 5N + 2NC + 2

puesto que existen 2(N - 1) restricciones redundantes de fracción molar.
De acuerdo con (6-5),  el número de grados de libertad es

(‘Nzr,)utiti  = NV  - NE  = 2N + 2C + 5
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t

Etapa -1

t
VI

t L2

Figura  6.6 Cascada de N etapas.

Un posible conjunto de variables de disefio es

Especificación de las variables Número de variable

Velocidad de transmisión de calor en cada etapa N
(o adiabático)

Presiones de las etapas N
Variables de la corriente VIN c-k2
Variables de la corriente LIN c+2
Número de etapas 1

2N+2C+S

Las variables de salida para esta especificación comprenden las fracciones mo-
lares de YIN y LIN,  temperaturas de las etapas, y las variables relacionadas con la
corriente VOVT,  la corriente LOUT  y las corrientes de interconexión de las etapas. Los
resultados obtenido8 en este ejemplo se incluyen en la Tabla 6.1. La unidad de cas-
cada de N etapas puede representar simples absorbedores, desorbedores o extrac-
tores líquido-líquido.

6.7 Regla de descripción

Una interesante alternativa para contabilizar variables y ecuaciones es utilizar la Re-
gla de descripción de Hanson, Duffin y Somerville.’
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Para describir completamente la operación de separación, el
número de variables independientes que es preciso fijar tiene
que ser igual al número de las que pueden ser fijadas por cons-
trucción o controladas por medios externos.

Para aplicar esta regla es preciso identificar las variables que “pueden ser fijadas
por construcción o controladas por medios externos”. Para la cascada que se re-
presenta en la Fig. 6.6 esto se realiza fácilmente,

Variable Número de var iable

Presión de las etapas N
Temperatura de las etapas (ó Q) N
Variables de la corriente de alimentación VIN c+2
Variables de la corriente de alimentación LIN c+2
Número de etapas I

N,,=2N+2C+S

que concuerda con el resultado obtenido por enumeración.

6.8 Unidades complejas

Para aplicar tanto la Regla de descripción de la Sección 6.7 como el algoritmo de enu-
meración de la Sección 6.6 a separadores complejos de etapa múltiple que tie-
nen equipo auxiliar tal como cambiadores de calor, ebullidores, mezcladores de
corrientes, divisores de corrientes, etc., es preciso disponer de un considerable sen-
tido físico para confeccionar una adecuada lista de variables de diseño. Este hecho
se ilustra mejor mediante unos pocos ejemplos.

Ejemplo 6.1 Consideremos una columna de destilación de múltiple etapa con una sola
alimentación, una sola corriente lateral, un condensador total, un ebullidor parcial y posi-
bilidades de transmisión de calor hacia o desde cualquier etapa. Este separador puede recom-
ponerse, tal como se muestra en la Fig. 6.7, a partir de las unidades y los elementos encerra-
dos por líneas de trazos. Las variables totales se determinan a partir de (6-2) sumando las va-
riables (NV),  para cada unidad según la Tabla 6.1 y restando después las variables redundan-
tes debidas a los flujos de interconexión. Como antes, las restricciones redundantes de frac-
ción molar se restan de la suma de relaciones independientes para cada elemento (NE),. Este
problema fue incialmente  tratado por Gilliland y Reed’  y más recientemente por Kwauk’ y
por Smith.4  Las diferencias en No obtenidas por diferentes autores se deben, en parte, al mé-
todo seguido por la numeración de las etapas.

So/ución. En este caso, el ebullidor parcial es la primera etapa de equilibrio. De acuer-
do con ta Tabla 6.1, las variables y relaciones se obtienen en la forma que se indica a
Continuación.
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Elemento ó Unidad (NV). (NEA

Condensador total (2C + 7) (c+3)
Divisor de reflujo
Etapas (N - S) (3C + 10) (2C  + 5)

Etapa de corriente
[7(N-S)+2(N-S)C+2C+71 [5(N  - S) + 2(N  - S)C + 21

lateral (SC  + 16) (3C  + 9)
Etapas (S - 1) - (fi [7(S-I-F)+2(S-l-F)C+2C+7] [S(S-l-F)+Z(S-l-F)C+2]

Etapa de alimentación (5C + 16) (2C  + 8)
Etapas (F- 1) - 1 [7(F  - 2) + 2(F  - 2)C + 2C + 71 [5(F  - 2) + 2(F  - 2)C  + 21
Ebullidor parcial (3C + 10) (2C  + 6)

Z (NV),  = 7N + 2NC  + 18C + 59 L(NE). =SN  +2NC+4C+22

Restando (C t 3) variables redundantes para las 13 corrientes de interconexión, de acuerdo
con  (6 -2 )  con  NA =  0  ( repet ic iones  no especif icadas) ,  se  obt iene

(Nv)un,dad  = ~(Nv),-l3(C+3)=7N+2NC+SCt20

Restando las  corespondientes  13 restr icciones redundantes  de fracción molar ,  de acuer-
do  con  (6-3),  se  ob t iene

(NE)umdad = ~(N&-l3=5Nt2NC+4Ct9

Por tanto, a partir de (6-S),

Un pos ib le  conjunto  de  especi f icac iones  de  var iables  de  d iseño es

Especifìcación  de variables .

1. Presión en cada etapa (incluídore  ebullidor parcial)
2. Presión en la salida del divisor de reflujo
3. Presión en la salida del condensador total
4. Velocidad de transmisión de calor en cada etapa (ex-

cluyendo el ebullidor parcial)

Número de variables

N
1
1

(N-1)

5. Velocidad de transmisión de calor en el divisor.
6. Fracciones molares de la alimentación y flujo total.
7. Temperatura de la alimentación.
8. Presión de la alimentación.
9. Temperatura del condensado (p.e., líquido satura-

do).
10. Número total de etapas N.
Il. Localización de la etapa de alimentación.
12. Localización de la etapa de corriente lateral.
13. Velocidad de flujo total de la corriente lateral S.
14. Velocidad de flujo total de destilado, D o D/F.

I
C

I
1
1

1
1
I

I
1

15.  Reflujo LR  o relación de reflujo LrJD. I
N,=(2N+C+II)
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En la  mayor  par te  de  las  operaciones  de  separación se  conocen o  es tán f i jadas  las  va-
r iables  re lac ionadas  con las  condic iones  de  la  a l imentac ión ,  las  ve loc idades  de  t ransmis ión
de calor  en las  e tapas ,  as í  como las  presiones de las  e tapas .  Las  demás especif icaciones pue-
den ser  subst i tu idas  por  ot ras ,  s iempre que las  var iables  sean matemát icamente  independien-
tes  ent re  s í  y  de  o t ras  var iables  ya  conocidas .  Así ,  en  la  anter ior  l i s ta  las  9  pr imeras  ent radas
casi  s iempre son conocidas  o  es tán especif icadas .  Sin  embargo las  var iables  10 a  15 pueden
ser  subs t i tu idas  por  o t ras ,  como por  e jemplo:

16. Flujo de calor en el condensador QC

17. Flujo de calor en el ebullidor QR
18. Recuperación o fracción molar de un componente e: colas
19. Recuperación o fracción molar de un componente en el destilado
20. Flujo máximo de vapor en la columna

La combinación 1 a 9, 10, ll, 12, 14, 16 y 20 resulta conveniente cuando se trata de
estudiar  e l  funcionamiento de  una columna exis tente  con una nueva a l imentación.  En es te

,Qc

I \\

1
\\44

1 , II
\ 33

\ ,
::

\
‘1,  L2‘,  L2

\\
1------
1 - - - - - -

\

- D

Figura 6.7 Unidad compleja de destilación.
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caso el flujo máximo de vapor es conocido a partir de la capacidad de intercambio de calor
en el condensador, y se calculan las composiciones de los productos.

Los flujos de calor Qc y QR  no son buenas variables de diseño debido a que resultan
difíciles de especificar. Por ejemplo, Qc  ha de especificarse de tal forma que la temperatura
de1 condensado esté comprendida entre la correspondiente a un líquido saturado y la tem-
peratura de congelación del condensado. De no ser así, se obtiene una solución para el pro-
blema que es físicamente irrealizable. Análogamente, es mucho más fácil calcular Q R  cono-
ciendo el flujo total y la entalpía de las corrientes de colas que lo contrario. En general, QR
y el máximo flujo de vapor están tan intimamente relacionados que es aconsejabIe  especifí-
car ambos. Lo mismo ocurre con Qc y QR.

Otras alternativas son posibles, como, por ejemplo, temperaturas de las etapas, o un
flujo para cada etapa, o bien cualquier variable independiente que caracterice el proceso. El
problema de independencia de las variables requiere una cuidadosa consideración. Por ejem-
plo, el flujo de producto destilado, QC y LR/D,  no son independientes. Obsérvese también
que para el disefio no se especifican las recuperaciones de solamente dos especies (especifi-
caciones 18 y 19). Estas especies reciben el nombre de componentes clave. El intentar espe-
cificar recuperaciones de tres o cuatro especies conducirá generalmente a la imposibilidad
de resolución de las ecuaciones.
c l

Ejemplo 6.2 Consideremos un separador de extracción líquido-liquido con alimentación
central y reflujo de extracto, tal como se muestra en la Fig. 6.8. Los cinco elementos en-
cerrados por líneas de trazos son un conjunto de etapas por encima de la etapa de alimen-
tación, la etapa de alimentación, un conjunto de etapas por debajo de la de alimentación, el
separador en el que se recupera el disolvente, y un divisor que envía en reflujo a la etapa de
colas. Sugiérase un conjunto conveniente de variables de disefio.

Solución. Los grados de libertad para esta unidad de separación compleja pueden de-
terminarse como en el Ejemplo 6.1. Un mttodo alternativo consiste en aplicar (6-4) sumando
los grgdos-de  libertad de cada elemento (iV& y restando (C + 2) variables independientes
redundantes para cada corriente de interconexión. Utilizando este procedimiento alternativo
con valores de (ND),  tomados de la Tabla 6.1, los elementos y variables de disefio son:

Elemento (ND).

Etapas (N-F) [2(N-F)+2C+5]
Etapa de alimentación (3C + 8)
Etapas (F-l) [2(F  - 1) + 2c + 51
Separador (2C + 6)
Divisor ( 1

I: (ND), = (:N  “+  IOC  + 27)

Hay siete corrientes de interconexión. Por tanto, el número de variables de diseflo,  se-
gún (6-4),  es

WDLW  = (2N + 1OC + 27) - 7(C + 2)
=2N+3C+13
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Tabla 6.2 Especificaciones tipicas  de variables para casos de disefio

Especificación de variables”

Operación básica ND
Caso  1,  Recuperaciones de Caso II ,  Número de etapas
componentes especificados de equilibrio especificadas

(a) Absorción
(dos corrientes de
entrada)

(b) Destilación
(una corriente de
entrada, condensador
parcial, ebullidor
parcial)

Ah&

N

8

1

F

2N+2C+5 1. Recuperación de un
componente clave

2N+C+9 1. Condensado a la
temperatura de

m saturación
2. Recuperación del com-

ponente clave ligero

3. Recuperación del com-
ponente clave pesado

4. Relación de reflujo
(> mínima)

5. Etapa óptima de
alimentación b

1 . Número de etapas

1. Condensado a la
temperatura de
saturación

2. Número de etapas por
encima de la etapa de
alimentación

3. Número de etapas por
debajo de la etapa de
alimentación

4. Relación de reflujo

5. Flujo de destilado



Tabla 6.2 (continuación)

Especificación de variables”

Operación básica N D

Caso  1,  Recuperaciones de Caso II ,  Número de etapas
componentes especificados de equilibrio especificadas

(c) Destilación
(una corriente de
entrada, condensador
parcial, ebullidor parcial
destilado solamente
como vapor)

2~+C+6 1 , Recuperación del com- 1. Número de etapas por
ponente clave ligero encima de la etapa de

alimentación
2. Recuperación del com- 2. Número de etapas por

ponente clave pesado debajo de la etapa de
alimentación

3. Relación de reflujo 3. Relación de reflujo
(> mímima) 4. Flujo de destilado

4. Etapa óptima de
alimentación b

Ebullidor
parcial

(d) Extracción líquido-
líquido con dos
disolventes
(tres corrientes de
entrada)

AMS, C ?N+3C+8 1 . Recuperación del com- 1. Número de etapas pbr
ponente clave uno encima de la etapa de

alimentación
2. Recuperación del com- 2. Número de etapas por

ponente clave dos debajo de la etapa de
alimentación



(e) Absorción con ebullición
(dos corrientes de
entrada)

(f) Stripping con ebullición
(una corriente de
entrada)

AM9

&-N

F

2NiZC+6 1. Recuperación del com- 1. Número de etapas por
ponente clave ligero encima de la alimentación

2. Recuperación del com- 2. Número de etapas por
ponente clave pesado debajo de la alimentación

3. Etapa óptima de 3. Flujo de colas
alimentación b

2N+C+3 1. Recuperación de un solo 1. Número de etapas
componente clave

2. Intercambio de calor en
el ebullidord

2. Flujo de colas



Tabla 6.2 (continuación)

Especificación de variables”

Operación básica ND
Caso 1, Recuperaciones de
componentes especificados

Caso II, Número de etapas
de equilibrio especificadas

(g) Destilación
(una  corriente de

2N+C+9

(h) Destilación extractw
(dos corrientes de
entrada, condensador
total, ebullidor parcial,
condensado como una
sola fase)

2N+2C+l2

1.

2 .

3.

4 .

5 .

1.

2 .

3.

4 .

5.

6 . 1

Relación de vapor
destilado a líquido
destilado
Recuperación del com-
ponente clave ligero
Recuperación del com-
ponente clave pesado
Relación de reflujo
(> mínima)
Etapa óptima de
alimentación b

Condensado a la tempe-
ratura de saturación
Recuperación del com-
ponente clave ligero

Recuperación del com-
ponente clave pesado

Relación de reflujo
[> mínima)

Etapa óptima de
alimentación b
Etapa óptima deAMSb

1 .

2 .

3.

4 .

5.

1.

2 .

3 .

4 .

5 .

6 .

Relación de vapor
destilado a líquido
destilado
Número de etapas por
encima de la etapa de
alimentación
Número de etapas por
debajo de la etapa de
alimentación
Relación de reflujo

Flujo de líquido
destilado

Condensado a la tempe,
ratura de saturación
Número de etapas por
encima de la etapa
del AMS
Número de etapas entre
las etapas del AMS y de
la alimentación
Número de etapas por
debajo de la etapa de
alimentación
Relación de reflujo

Flujo de destilado



(1) Extracción líquido-
líquido
(dos corrientes de
entrada)

0) S t r ipping
(dos corrientes de
entrada)

ZN +ZC+S 1. Recuperación de un solo 1. Número de etapas
componente clave

2N+2C+S 1. Recuperación de un solo 1. Número de etapas
componente clave

* No incluye las siguientes etapas que también se suponen especificadas: todas las variables de la corriente de entrada (C + 2 para cada corriente); todas las
presiones de los elementos y de la unidad; todas las velocidades de transmisión de calor en los elementos y en la unidad, excepto condensadores y ebullidores.
* La etapa óptima para la introducción de la corriente de entrada corresponde a la minimización del número total de etapas.
’ Para las especificaciones de variables del Caso 1, el flujo de MSA tiene que ser mayor que el valor mínimo para las recuperaciones especificadas.
d Para las especificaciones de variables del Caso 1, el intercambio de calor en el ebullidor tiene que ser mayor que el valor mínimo para la recuperación
especificada.
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Un adecuado conjunto de variables de diseño es:

Especifìcación  de variables
Presión en cada etapa
Temperatura 6 flujo de transmisión

de calor en cada etapa
Flujo, composición, temperatura y presión de la

alimentación de disolvente
Flujo, composición, temperatura y presión de la alimen-
tación
Número total de etapas N
Localización de la etapa de alimentación
Separador

Recuperach  de componentes
T.pdeL~yLh

Divisor
J’.  Q
Relación de reflujo, VJLB

Número de variables

N

N

fc+3

tc+a
1
1

c
4

1
ND=2N+3C+13

cl

Ejemplo 6.3 iEstá completamente especificado el siguiente problema propuesto por Hen-
ley y Staffin?5

Una mezcla de anhídrido maleico y ácido benzoico que contiene 10
moles % de ácido es un producto de la fabricación de anhídrido ftáli-
co. La mezcla ha de destilarse de forma continua a la presión de 13,2
kPa  (1 OO torr)  para obtener un producto de 99,5 moles % de anhídrido
maleico y unas colas de 0,5 moles % de andhídrido. Utilizando los da-
tos que se indican mas  abajo [omitidos aquíj, calcúlese el número de
platos (etapas) utilizando un valor de LA? de 1.6 veces el mlnimo.

Solución. Los grados de libertad para esta operación de destilación se determinan como
sigue, utilizando la Tabla 6.1 y considerando que el ebullidor parcial es la primera etapa.

Elemento ó Unidad U’M.

Divisor de reflujo
Condensador total
Etapas por encima de la
etapa de alimentación
Etapas por debajo de la
etapa de alimentación
Etapa de alimentación
Ebullidor parcial

(c+5)
(C+4)

[2(N-F)+2C+5]

[2(F-2)+2C+5]

(3C + 8)
(c+4)

Z (No).  = 2N + 1OC  + 27
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Hay nueve corrientes de interconexión. Por tanto, según (6-5) el número de grados de liber-
tad es

N,=2N+lOC+27-9(C+2)=2N+C+9

Las únicas variables especificadas en el enunciado del problema son:

EspeclQicación  de variables Número de variables

Presiones de las etapas (incluido el calderín) N
Presión del condensador 1
Presión del divisor de reflujo 1
LR/D I
Composición de la alimentación C - l
Fracción molar de anhídrido maleico

en el destilado
Fracción molar de anhídrido maleico

1

en colas 1
C+N+4

El problema está subespecificado en (iV+ 5) variables. Se puede resolver si se supone:

Especificación adicional de variables

T y P de la alimentación
Condensador total produciendo reflujo saturado
Flujo de transmisión de calor (pérdidas) en el

divisor

N ú m e r o  d e  variabIes

2
1
1

Etapas adiabáticas (excluyendo el caderín, que se
supone que es un ebullidor parcial)

Localización de la etapa de alimentación (que se
considera la óptima)

Flujo de alimentación

cl

6.9 Especificación de variables para casos típicos de diseño

El diseño de operaciones de separación de etapa múltiple implica la resolución de
relaciones para obtener las variables de salida después de seleccionar valores de las
variables de diseño que satisfacen los grados de-libertad. Frecuentemente se pre-
sentan dos casos. En el Caso 1, se especifican las recuperaciones de uno o dos com-
ponentes claves y se determina el número de etapas de equilibrio que se requieren.
En el Caso II, se especifica el número de las etapas de equilibrio y se calculan las
separaciones de los componentes. Para alimentaciones multicomponentes, se utiliza
más ampliamente el segundo caso debido a que comporta una menor complejidad
de cálculo. La Tabla 6.2 es un resumen de las posibles especificaciones de las va-
riables en cada uno de estos dos casos para los tipos de separadores previamente
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tratados en el Capítulo 1 y que se muestran en la Tabla 1.1. Para todos los sepa-
radores de la Tabla 6.2 se supone que todas las corrientes de entrada están com-
pletamente especificadas (es decir, C - 1 fracciones molares, flujo total, temperatu-
ra y presión) y que también están especificadas las presiones y velocidades de trans-
misión de calor (excepto para condensadores y calderines)  de todos los elementos
y unidades. Por tanto, solamente se relacionan las variables que han de satisfacer
los restantes grados de libertad.
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Problemas
6.1 Considérese la etapa de equilibrio que se muestra en la Fig. 1.12. Realícese un análisis

de grados de libertad a través de las siguientes etapas.

(a) Confecciónese una lista y cuéntense las variables.
(b) Escríbanse y cuéntense las ecuaciones que relacionan las variables.
(c) Calcúlense los grados de libertad.
(d) Relaciónese un conjunto razonable de variables de diseño.

6.2 iTienen  los siguientes problemas una solución única?

(a) Las corrientes de alimentación que entran en una etapa adiabática de equilibrio
consisten en corrientes de líquido y de vapor de composición, velocidad de flujo,
temperatura y presión conocidas. Dadas la temperatura y la presión de la etapa
(salida), calcúlese la composición y las cantidades de vapor y líquido que salen de
la etapa.

(b) Lo mismo que para el apartado (a), excepto que la etapa no es adiabática.
(c) Lo mismo que el apartado (a), excepto que, además de las corrientes de vapor y

líquido que salen de la etapa, se retira una corriente lateral de vapor en equilibrio
con el líquido que sale de la etapa.

(d) Un vapor multicomponente de temperatura, presión y composición conocidas, se
condensa parcialmente en el condensador. La presión del condensador y la tem-
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peratura de entrada del agua de refrigeración están fijadas. Calcúlese el agua de
refrigeración necesaria.

(e) Una mezcla de 235UFa y 238UFb  difunde parcialmente a través de una membrana
porosa para producir un enriquecimiento isotópico. El proceso es adiabático. Dado
el factor de separación asi  como la composición y condiciones de la alimentación,
calcúlense las necesidades de bombeo.

6.3 Considérese un flash adiabático de equilibrio. Todas las variables están indicadas en
el esquema.

6.4

6.5
6.6
6.7

6.8

(a) Determínese NV  = número de variables.
(b) Escríbanse todas las ecuaciones independientes que relacionan las variables.
(c) Determínese el número de ecuaciones = NE
(d) Determínese el número de grados de libertad.
(e) iQué variables preferiría usted especificar con el fin de resolver un problema típico

de flash adiabático?

Determínese el número de grados de libertad para un flash de equilibrio no adiabático
con una alimentación liquida, un producto consistente en una corriente de vapor y
dos productos consistentes en dos líquidos inmiscibles.

Determínese Nn  para las siguientes operaciones básicas de la Tabla 6.2: (b), (c) y (g).

Determínese ND  para las operaciones básicas (e) y v) de la Tabla 6.2.

Determínese ND  para la operación básica (h) de la Tabla 6.2. iCómo  cambiaría ND  si
una corriente lateral de líquido se adicionase a la etapa que está situada entre la ali-
mentación F y la etapa 2?

Las siguientes variables no se relacionan como variables de diseño para operaciones
básicas de destilación en la Tabla 6.2.

(a) Flujo de calor en el condensador
(b) Temperatura de la etapa
(c) Flujo de vapor en una etapa intermedia
(d) Flujo de calor en el calderín
¿En qué condiciones pueden estas variables transformarse en variables de diseño? En
tal caso, iqué  variables de la Tabla 6.2 eliminaría usted?
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6.9 Demuéstrese que, para destilación, si un condensador total se substituye por un con-

densador parcial, disminuyen en tres los grados de libertad siempre que el destilado
se retire solamente como vapor.

6 .10 Determínese el número de variables’ independientes y sugíerase un conjunto razonable
de las mismas para (a) una nueva columna, y (b) una columna ya existente, para la
columna de destilación de crudo de petróleo con el dispositivo de agotamiento lateral
(“stripper”) que se representa en la figura. Supóngase que no condensa agua.

F-

El
v a p o r L SS

L 1

l
Vapor L,

6.11 Demuéstrese que los grados de libertad para una columna de extracción líquido-líqui-
do con dos alimentaciones y reflujo de refinado son 3C + 2N + 13.

6 .12 Determínense los grados de libertad y un conjunto razonable de especificaciones para
un problema de destilación azeotrópica en el que se forma un azeótropo de tempera-
tura de ebullición mínima.

6.13 Una columna de destilación consta de cuatro platos de equilibrio, un calderin,  un con-
densador parcial y un divisor de reflujo. Se utiliza para efectuar la separación de una
corriente de cinco componentes.

La alimentación entra en el segundo plato, los platos y el divisor son adiabáticos,
y la presión está fijada en toda la columna. La alimentación está especificada.

El ingeniero de control ha especificado tres lazos de control que él considera que
son independientes. Uno de ellos controla la relación reflujo/destilado,  otro la rela-
ción destilado/alimentación,  y el tercero mantiene la temperatura del plato superior.
Coméntese este esquema de control que se propone.

6 .14 (a) Determínese, para la columna de destilación que se representa más abajo, el mí-
mero de variables de diseño independientes.
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Condensador

r.

h

1

R

(b) Se ha sugerido que una alimentacion  consistente en 30%  de A. 20% de B y 50%
de C, a 37,8”C  y 689 kPa, se trate en una columna existente de 15  platos y.3  m de
díametro. que está diseñada para operar con velocidades de vapor de 0,3  m/s  y
una relación de reflujo L/D de 1.2. En estas condiciones la caída de presión por
plato es de 373 kPa, y el condensador se refrigera con agua de planta que está a
ISA’C.
Las especificaciones de los productos, en función de la concentración de A en el

desrtlado y de C en las colas, han sido fijadas por el departamento de procesos, mien-
tras que el director de planta le pregunta a usted sobre la especificación del flujo de
altmentactón  de la columna.

Redacte un informe para el director de planta puntualizando que no es posible
hacer eso y sugiriendo algunas alternativas.

6 .15 La operación básica (b) de la Tabla 6.2 ha de calentarse inyectando directamente va-
por de agua en el plato inferior de la columna en vez de utilizar un calderín.  La ope-

Vapor

CondensadorCondensador

LL

ll II

k-G-k-G- _c-L-----_c-L----- - - -  _LLbbU.- - -  _LLbbU.
Lt’Lt’

-- ¿¿ ,e,e 22

vv
DIDI

VV

j - -4T-j- -4T-

AhmentacGnAhmentacGn
B o m b aB o m b a
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ración consiste en la separación de etanol y agua. Suponiendo que están fijadas la ali-
mentación, operación adiabática, presión atmosférica en todo el sistema, y la concen-
tración de alcohol en la parte superior:

(a) iCuál  es el número total de variables de diseño para la configuración general?
(b) iCuántas  variables de diseño se requieren para completar el diseño? iQué varia-

bles recomendaría usted?

6.16 Calcúlense los grados de libertad del evaporador de triple efecto con alimentación mix-
ta que se representa en la figura. Supóngase que tanto el vapor efectivo como todas las
corrientes de desagüe están en condiciones de saturación y que la alimentación es una
disolución acuosa de sólidos orgánicos disueltos (corrientes de dos componentes). Su-
póngase también que todas las corrientes superiores son vapor de agua pura sin sóh-
dos arrastrados (corrientes de un solo componente).

Si este evaporador se utiliza para concentrar una alimentación que contiene 2%
de sólidos hasta un producto con 25% de sólidos utilizando vapor de agua saturado
a 689 kPa, calcúlese el número de variables de diseño no especificadas y sugiéranse
posibles candidatos para las mismas. Admítase que los efectos están perfectamente ais-
lados térmicamente.

6 .17 Un dispositivo de agotamiento provisto de calderín  ha de diseñarse para realizar la
operación que se indica en la figura. Determínese:

(a) El número de variables
(b) El número de ecuaciones que relacionan las variables
(c) El número de grados de libertad

e indíquese:
(d) Si es preciso especificar variables adicionales y,  en caso afirmativo, cuáles.

Cabeza

I

9
- -
N2 1.0
C, 5 4 . 4
c2 67.6 2

c, 141.1
Cd 1 5 4 . 7
c5 56.0
ca 3 3 . 3
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Problema 6.19

l
G
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Producto 3
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Problema 6.20

Producto 1

Alimentación

Ebull idor parcial

Enfr iador
Problema 6.21

50.1 300
kgmol/h kgmol/h

L íqu ido  a  ebul l ic ión  1  atm

I
Esencialmente

1 atm de presión
en todo el sistema

kgmol/h

Ciclohexano 55
Benceno 45

I

i Recirculaciól
de fenol

c
500

kgmol/h

3eposición
fe fenol
30°C 1 atm

1”
1

c-

parcial

Ciclohexano
producto
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6.18 El sistema de destilación térmicamente acoplado que se muestra en la figura ha de uti-
lizarse para separar una mezcla de tres componentes en tres productos. Determínese
para el sistema:

(a) El número de variables
(b) El número de ecuaciones que relacionan las variables
(c) El número de grados de libertad

y propóngase:
(d) Un conjunto razonable de variables de diseño.

6 .19 Cuando la alimentación de una columna de destilación contiene una pequeña canti-
dad de impurezas que son mucho más volátiles que el destilado que se desea obtener,
es posible separar las impurezas volátiles del destilado separando el destilado como
una corriente líquida lateral de una etapa situada varias etapas más abajo de la etapa
superior. Tal como se indica en la figura, esta sección adicional de etapas recibe el
nombre de sección de pasteurización.
(a) Determínese el número de grados de libertad de la unidad.
(b) Relaciónese un conjunto razonable de variables de diseño.

benceno

en la alimentación
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6.20 En la figura se muestra un sistema para separar una mezcla en tres productos. Para
dicho sistema, determínese:

(a) El número de variables
(b) El número de grados de libertad

y propóngase:
(c) Un conjunto razonable de variables de diseño.

6.21 Un sistema para la separación de una mezcla binaria por destilación extractiva, segui-
do de una destilación ordinaria para recuperar y recircular el disolvente, se representa
en la figura. $on  suficientes las variables de diseño que se indican para especificar
completamente el problema? En caso negativo, iqué  variable(s) adicional(es)  de dise-
ño seleccionaría usted?

6.22 En la figura se representa una sencilla columna de destilación para separar una mezcla
de tres componentes en tres productos . $on  suficientes las variables de diseño que se
indican para especificar completamente el problema? En caso negativo, iqué  varia-
ble(s) adicional(es)  de diseño seleccionaría usted?



VAPORIZACIÓN Y
CONDENSACIÓN

PARCIAL DE EQUILIBRIO
El separador de flash en equilibrio es el más sencillo de
los procesos de etapas de equilibrio con el que se puede
encontrar el diseñador. Aun cuando interviene solamen-
te una etapa, el cálculo de las composiciones y cantida-
des relativas de las fases de líquido y vapor para una tem-
peratura y presión dadas requiere una tediosa solución
por tanteo.

Buford  D. Smith, 1963

Unflush  es una sola etapa de destilación en la que la alimentación se vaporiza par-
cialmente para producir un vapor más rico en el componente más volátil. En la
Fig. 7.1~ se representa una alimentación líquida que se calienta a presión y se so-
mete a una operación adiabática de flash mediante descenso de la presión a través
de una válvula, separándose el vapor del líquido residual en una cámara de flash.
Si se suprime la válvula, en el calentador se puede vaporizar parcialmente un líqui-
do de baja presión y separar posteriormente las dos fases. Alternativamente, se pue-
de enfriar una alimentación de vapor y condensarla parcialmente, separando las fa-
ses en un tanque, tal como se indica en la Fig. 7.16, para dar lugar a un líquido

295
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Cámara de flash

/
Calentador

Condensador
parcial

Cámara de flash
ib)

Figura 7.1 Separación continua en una sola etapa de equilibrio. (a)  Vaporización de flash. (Flash adia-
bático con válvula; flash isotérmico sin válvula cuando T’,  está especificada). (b) Condensación parcial.
(Análogo al flash isotérmico cuando T,  esta  especificada.)

que es más rico en el componente menos voláfil. En ambos casos, si el equipo está
adecuadamente diseñado, el líquido y el vapor que salen de la cámara están en
equilibrio. ’

Excepto que la volatilidad relativa sea muy grande, el grado de separación de
los componentes que se puede alcanzar en una sola etapa es bajo. Por esta razón,
tanto la operación de flash como la condensación parcial son generalmente opera-
ciones auxiliares para la preparación de corrientes de alimentación que sufrirán un
posterior tratamiento. Sin embargo, los métodos utilizados en el cálculo de una sola
etapa son de gran importancia. Más adelante en este capítulo se verá que las etapas
de una columna de destilación ordinaria son simplemente cámaras adiabáticas de
flash y que las columnas se pueden disefiar mediante una ampliación de los méto-
dos desarrollados para una sola etapa de flash o de condensación parcial. Los cál-
culos de flash son también ampliamente utilizados para determinar la condición de
las fases de una corriente de composición, temperatura y presión conrtrdas.
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Para las operaciones de una sola etapa de equilibrio que se representan en la
Fig.  7.1, con una corriente de alimentación y dos corrientes de producto, las (2C + 6)
ecuaciones que se incluyen en la Tabla 7.1 relacionan las (3C -t  10) variables (F,  V,
L, z, y,  x, TF>  TV,  TL,  PF, P,  PL,  Q), quedando (3C + 4) grados de libertad. Supo-
niendo que (C + 2) variables de la alimentación -F,  TF, PF y  (C - 1) valores de z,-
son conocidas, se pueden especificar dos variables adimensionales. En este capítulo
se desarrollan procedimientos de cálculo para varios conjuntos diferentes de espe-
cificaciones, siendo los más importantes:

1. PL  (o Pv) y V/F(o  L/F):  porcentaje de vaporización (porcentaje de condensación)

2. PL  (o Pv) y TL (o TV):  flash isotérmico

3. Pr.  (o P,) y Q = 0: flash adiabático.

Tabla 7.1 Ecuaciones para operaciones de una sola etapa de flash y de
condensación parcial

Ecuación’
Número de
ecuaciones

Ecuación
N o .

Pv  = PL  (Equilibrio mecánico) 1
Tv  = TL  (Equilibrio térmico) I
y L = K,x,  (Equilibrio entre fases) c
Fz,  = Vy, + Lx,  (Balance de materia, de componentes) C - l
F  = V + L (Balance de materia global) 1
HFF + Q = H,V  + H,L (Balance de entalpía) 1

x 2, = 1  (Sumatorio) 1

x y, = 1  (Sumatorio) I

x x, = 1  (Sumatorio) I

N,=2C+6

K, = K,{Tv. Pv.  y,  x1 HF = HF{TF>  PF.  4

NV  = Hv(Tv,  Pv. Y} HL  = H, {TL,  P, > x}

(7-I)
U-2)
(7-3)

( 7 - 4 )

(7-5)
U-6)

( 7 - 7 )

(7-8)

( 7 - 9 )

‘Estas ecuaciones están restringidas para dos fases en equilibrio. Para el tratamiento
del cálculo de flash con tres fases, véase E. J. Henley  y E. M. Rosen,  Cúlculo de
balances de materia y energía, Editorial Reverré. C a p í t u l o  8 .

7.1 Métodos gr%ficos  para mezclas binarias

Para el caso de mezclas binarias, el porcentaje de vaporización o condensación se
puede determinar en una forma conveniente a partir de una construcción gráfica,



298 Vaporiracidn  y condensacidn parcial  de equil ibrio

siguiendo métodos similares a los de la Sección 3.5. La Fig. 7.2 muestra la curva
de equilibrio y la recta x=y (línea de 45”) para n-hexano en una mezcla con n-oc-
tano a 101 kPa. Las líneas de operación que representan varios porcentajes de ali-
mentación vaporizada se obtienen combinando (7-4) y (7-5) para eliminar L con el
fin de obtener para el n-hexano (el componente más volátil)

(7-  10)

donde # = V/F es la fracción vaporizada. Esta línea tiene de pendiente -( 1 - ti)/+
en coordenadas y-x. Cuando (7-10) se resuelve con la condición x = y se obtiene
q u e x = y = z .

Un método para obtener las composiciones x e y para las corrientes de salida
en equilibrio en función de r,G  consiste en hallar la intersección de la línea de ope-
ración con la línea de equilibrio. Supóngase, por ejemplo, que una alimentación de
60 moles YO de n-hexano en n-octano entra en una cámara de flash a 1 atm. Si
+G  = 0,5,  resulta -( 1 - $)/I,+  = -1. Una recta de pendiente -1 que pasa por z = 0,6
corta a la curva de equilibrio de la Fig. 7.2 en aproximadamente y = 0,77,  x = 0,43,
que son las composiciones del vapor y el líquido que salen de la cámara. También

1.0 \
1

0.9 -

t> 0 . 6 -

Ti
5 0 . 7 -

0
ii 0 . 6

t -  $=‘/

0 0 . 1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.6 0.9 1.0

x, fracción molar de hexano en el líquido

Figura 7.2 Vaporización de flash para n-hexano y woctano  a 1 atm.
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se muestran valores de x e y correspondientes a otros valores de $. Para IJ!I  = 0, la
alimentación está a su temperatura de ebullición; para JI  = 1, la alimentación está
a su temperatura de rocio. Si en vez de # lo que está especificada es la temperatura
de flash, resulta más conveniente utilizar un diagrama T-x-y, como el de la Fig. 3.4,
que un diagrama y-x.

7.2 C&x~lo de condensación parcial y flash isotérmico
para multicomponentes

Si la temperatura de equilibrio TV (o TL) y la presión de equilibrio PV (o PL) de
una mezcla multicomponente están especificadas, los valores de las restantes varia-
bles 2C + 6 se determinan a partir de las ecuaciones de la Tabla 7.1 por medio de
un cálculo de flash isotérmico. Sin embargo, el procedimiento de cálculo no es di-
recto debido a que (7-4) no es una ecuación lineal de las incógnitas V, L, yi  y x;. Se
han desarrollado numerosas estrategias de solución, pero el procedimiento general-
mente preferido, tal como se indica en la Tabla 7.2, es el de Rachford y Rice*  cuan-
do los valores K son independientes de la composición.

Primeramente se resuelven las ecuaciones que solamente contienen una incóg-
nita. Así, se obtienen PL,  TL  y el valor no especificado de z; a partir de (7-l), (7-2)

Tabla 7.2 Procedimiento de Rachford-Rice para el cálculo de flash
isotkmico  cuando los valores K son independientes de la composición
Variables especificadas F, TF>  PF, 21,  22 ,...,  G-I,  TV, Pv

Etapas Número de la ecuación

(1) TL=  T”
(2)  PL  = P”
(3) zc = 1  - 2 G

(4)  Resolver

Para  $ = VIF, donde K, = K,(  TV, Pv).

(5) V = FJI

(6) xi  = 1  + $;íK¡  - 1)

(7-l I)

(7-12)

(7)  Yi = -OC
1  + $(Ki  - 1)  = xJi (7-13)

(8) L = F - V (7-14)
(9) Q = H,V  + H,L  - HFF (7-15)
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- 0 . 4  1
0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0

++
Figura 7.3 Función de Rachford-Rice para
el Ejemplo 7.1.

y (7-7). Después, puesto que la incógnita Q aparece solamente en (7-6),  dicha in-
cógnita se calcula solamente una vez que todas las demás ecuaciones han sido re-
sueltas. Quedan entonces (7-3),  (7-4),  (7-5),  (7-8) y (7-9) para obtener V, L, y y x.
Estas ecuaciones pueden agruparse para obtener las incógnitas en una forma se-
cuencial substituyendo (7-5) en (7-4) para eliminar L; combinando el resultado con
(7-3) para obtener dos ecuaciones, (7-12) y (7-  13),  una con x; pero no con y,, mien-
tras que la otra con y, pero no con x;;  y sumando estas dos ecuaciones y combi-
nándolas con (7-8) y (7-9) en la forma Zy; - Cx; = 0 para eliminar y;  y x;  y obtener
una ecuación no lineal solamente con V (o 4).  Resolviendo V de esta ecuación me-
diante un procedimiento iterativo, se obtienen directamente las demás incógnitas a
partir de (7-12) a (7-15). Cuando TF y/o PF  no están especificadas no se obtiene Q
a partir de (7-15). En este caso está determinada la condición de equilibrio entre
fases para una temperatura (TV = TL)  y una presión (Pv  = PI,) conocidas.

La Ec. (7-l 1) se puede resolver por tanteo probando valores de J,  comprendi-
dos entre 0 y 1 hasta quef($j  = 0. La forma de la función calculada para el Ejem-
plo 7.1, se muestra en la Fig. 7.3.

LOS métodos de cálculo más ampliamente utilizados para la resolución de (7-l 1)
se basan en el método de Newton.’ Se calcula un valor de predicción de la raíz $
para la iteración k + 1 a partir de la relación recursiva

(7-16)
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donde la derivada de (7-16) es

(7-17)

La iteración se puede iniciar suponiendo J,“ ) = 0 5 Se alcanzará una exactitud su-
ficiente terminando las iteraciones cuando ~I,$~“‘-‘~‘~‘~/~‘~)  < 0,OOOl.  Los valores
de I,/I’~” estarán restringidos al intervalo comprendido entre 0 y 1. Por tanto, si
Ji’k’ = OJo  y p-+‘) se obtiene a partir de (7-16) que es -0,05,  I,!J’ w’) deberá suponerse
de nuevo para la mitad del intervalo comprendido entre ti,’ k’ y 0 ó 1, según cual de
ellos esté más próximo a IJ (Irt’)  En este caso debería tomarse 0,05 para 1,4’~“. De-.
berá comprobarse la existencia de una raíz válida (0 I I,!J I 1) antes de emplear el
procedimiento de la Tabla 7.2, viendo si la condición de equilibrio corresponde a

Comienzo
F,  z fijadas

f, Tde las fases
en equilibrio

f i jadas

n o  e s t áL-h T

u l t imada Calcular x e y a
partir de (7-12) v

I
N o

res calculados y *

converge estimados de x e y Converge

b)

Comienzo
f, z fijadas

f, T de las fases
en equilibrio

f i jadas

__----

Y
1

Estimación
inicial de x,y I

Calcular x e y a
partir de (7-12) y

Comparar  los valo-
res estimados y -+
normal izados. Sal ida de

convergencia

(bl

Figura 7.4 Algoritmo para el cálculo de flash isotérmico cuando los valores K dependen de la compo-
sición. (u)  Iteraciones separadas sobre $ y (x,  y). (6) Iteración simultánea sobre @  y (x,  4).
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2 5 0

3 0 0

‘0
'5  800-

a' 900:
lOO@-

5 0 0 0 -

6 0 0 0 -

Ib)

Figura 7.5 (Continuación).

líquido subenfriado o vapor sobrecalentado. Esta comprobación se discute en la
próxima sección.

Si los valores K son funciones de las composiciones de las fases, el procedi-
miento para la resolución de (7-l 1) es más complicado. En la Fig. 7.4 se presentan
dos algoritmos ampliamente utilizados, donde x, y, K son vectores de los valores
x, y,  K. En el procedimiento de la Fig. 7.4a  se itera la ecuación (7-11) hasta con-
vergencia para cada conjunto de x e’y. Para cada 3,  de convergencia se genera un
nuevo conjunto de x e y que se utilizan para calcular un nuevo conjunto de K. Las
iteraciones de x e y se continúan en el lazo de composición hasta que no se produce
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un cambio apreciable para sucesivas iteraciones. Este procedimiento necesita bas-
tante tiempo pero generalmente es estable.

En el procedimiento alternativo, Fig. 7.4b,  x, y, K se iteran simultáneamente
con cada iteración de $ utilizando (7-l 1). Antes de calcular nuevos valores K se
normalizan los valores de x e y a partir de (7-12) y (7-l 3): (x; = xJCX,  e yi = ~;/C~i).
Este procedimiento es muy rápido pero no siempre converge. Ambos procedimien-
tos requieren, en general, una estimación inicial de x e y. Una alternativa se repre-
senta por la línea de puntos, donde los valores K se calculan a partir de (4-29) su-
poniendo K; = vh..

En ambos procedimientos la iteración directa de x e y es generalmente satis-
factoria. Sin embargo, a veces se emplean los métodos de Wegstein o Newton-Raph-
son como promotores de aceleración de la convergencia.

El Ejemplo 7.1 es una aplicación de la Tabla 7.2 al problema de obtener las
composiciones de salida y las velocidades de flujo para un flash isotérmico utili-
zando valores K que no dependen de la concentración y están tomados de la Fig.
7.5. El Ejemplo 7.2 trata un flash isotérmico utilizando la correlación de Chao-Sea-
der para los valores K en conjunción con el algoritmo de la Fig. 7.46.

Ejemplo 7.1 Una alimentación de 100 kmol/h que contiene 10, 20, 30, y 40 moles % de
propano (3),  n-butano (4),  n-pentano (5) y n-hexano (6),  respectivamente, entra en una co-
lumna de destilación a 100 psia  (689,5  kPa)  y 200°F (3665°K). Suponiendo que existe equi-
librio, iqué fracción de la alimentación entra como líquido y cuáles son las composiciones
del líquido y del vapor?

Solución. Para las condiciones del flash, a partir de la Fig. 7Sa, Kj = 4,2,  K4  = 1,75,
Ks = 0,74,  KG  = 0,34.  Por tanto (7-l 1) para la raíz $ se transforma en

o = O.l(l -4.2) 0.2(1  - 1.75) 0.3(1  - 0.74) 0.4(  1 - 0.34)
1+$(4.2-1)+1++(1.75-1)+1+$(0.74-1)+1+4(0.34-l)

La solución de esta ecuación por el método de Newton utilizando una estimación inicial
para + de 0,50  conduce a la siguiente secuencia de iteraciones

ti (k+I) -  ,f”’

k JI (Ir) fW”‘1 f’{,/,(k)}  ,,,‘k+” l * (k) l
1 0.5000 0.2515 0.6259 0.0982 0.8037
2 0.0982 -0.0209 0.9111 0.1211 0.2335
3 0.1211 -0.0007 0.8539 0.1219 0.0065
4 0.1219 0.0000 0.8521 0.1219 0.0000

Para este ejemplo la convergencia es muy rápida. La velocidad de flujo de vapor en equili-
brio es 0,1219(100)=  12,19 kmol/h  y la velocidad de flujo de líquido en equilibrio es
(100 - 12,9)  = 87,81 kmol/h. Alternativamente, se podría determinar $ por tanteo para ob-
tener la curva de la Fig. 7.3, a partir de la cual la correcta raíz de $ corresponde afIJI)  = 0.
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Las composiciones del líquido y el vapor calculadas a partir de (7-12) y (7-13) son:

X Y

Propano 0.0719 0.302 1
n-Butano 0.1833 0.3207
n-Pentano 0 . 3 0 9 8 0 . 2 2 9 3

n-Hexano 0 . 4 3 5 0 0 . 1 4 7 9- -
l.oooo l.oooo

El  grado de  separac ión que  se  a lcanza  con un f lash  cuando las  vola t i l idades  re la t ivas
son  muy e levadas  se  i lus t ra  en  la  s igu ien te  ap l icac ión  indus t r ia l .
c l

Ejemplo 7.2 En la hidrodealquilación térmica a alta presión y alta temperatura de tolue-
no a benceno (C7H8  + H2 - C6H6  + CH4)4,  se utiliza exceso de hidrógeno para minimizar el
craqueo de  aromát icos  a  gases  l igeros .  En la  práct ica ,  la  convers ión de  to lueno es  solamente
del 70%. Para separar y recircular el hidrógeno, los 5 597 kmol/h  de vapor caliente que sa-
len de reactor  se  condensan parcia lmente  enfr iando con agua hasta  100°F (310,8”K),  sepa-
rando las fases que se producen en una cámara de flash, tal como se indica en la Fig. 7.lb.
Si la velocidad de flujo y la composición del efluente del reactor son las que se indican se-
guidamente, y la presión de la cámara de flash es 485 psia  (3 344 kPa), calcúlense las com-
pos ic iones  de  equi l ib r io  y  l as  ve loc idades  de  f lu jo  de l  vapor  y  e l  l íqu ido  que  sa len  de  la  cá -
mara de flash.

Componente
Hidrógeno (H)
Metano (M)
Benceno (B)
Tolueno (T)

Fracción molar
0.3 1767
0 .58942
0.07147
0.02144
l.ooooo

Solución. La correlación de Chao-Seader para el valor K que se considera en la Sec-
ción 5 .1  es  adecuada para  es ta  mezcla .  Los cálculos  de  los  valores  K se realizan de la misma
forma que en e l  Ejemplo 5.1 .  Puesto  que los  valores  K dependen de  la  composic ión,  se  apl ica
uno de los algoritmos de la Fig. 7.4. Eligiendo la Fig. 7.4a  y utilizando ia opción de la línea
de t razos con la  correlación de Chao-Seader ,  se  resuelve (7- l  1)  por  e l  procedimiento de New-
ton para  generar  valores  de  +IH”  Los resultados se presentan en la Tabla 7.3. Para las tres.
pr imeras  i teraciones  los  valores  K varían considerablemente con las  fracciones molares de
las  fases .  Después las  var iaciones  son mucho menores .  Al  cabo de s ie te  i teraciones  se  a lcanza
la convergencia de la fracción vaporizada, pero se requieren tres iteraciones más para que
las  fracciones molares  coincidan hasta  la  cuarta  c i fra  s ignif icat iva.  Los f lujos  f inales  de va-
por y líquido  son 500,76  y 5096,24  kmol/h,  respectivamente, con composiciones obtcnidas
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Tabla 7.3 Resultados de la iteración del Ejemplo 7.2

Fracc ión
vaporizada x Fracc ión

Iterac ión supuesta vaporizada p-ll-  +cr,

k p H M B T calculada tiCh’

‘1 0.500 - - - - 0.98933 0 . 9 7 8 7
2 0.98933 0.0797 0.5023 0.3211 0 . 0 9 6 9 0.97137 0.0181
3 0.97137 0 . 0 0 1 9 0.0246 0.6490 0.3245 0 . 9 4 7 0 9 0 . 0 2 5 0
4 0.94709 0 . 0 0 1 6 0.0216 0.7118 0 . 2 6 5 0 0.92360 0 . 0 2 4 8
5 0.92360 0.0025 0.0346 0 . 7 1 8 9 0 . 2 4 4 0 0.91231 0 . 0 1 2 2
6 0.91231 0.0035 0.04¿72 0.7147 0 . 2 3 3 6 0.91065 0 . 0 0 1 8
7 0.91065 0 . 0 0 4 0 0.0555 0.7108 0 . 2 2 9 7 0 . 9 1 0 5 4 0.0001
8 0.91054 0.0041 0 . 0 5 6 9 0 . 7 0 9 9 0.2291 0.91053 0 . 0 0 0 0
9 0.91053 0.0041 0.0571 0.7097 0.2291 0.91053 0 . 0 0 0 0
10 0.91053 0.0041 0.0571 0.7097 0.2291 0.91053 O.OOW

Fracc ión
vaporizada Y Fracc ión

Iterac ión
k

supuesta vaporizada #p+r)-  ((I(k)

&(W n M B T calculada P’

"I OSW
2 0.98933
3 0.97137
4 0.94709
5 0.92360
6 0.91231
7 0.91065
8 0.91054

0.38;
-

O.OOi
-

0.6141 O.tmOl 0.98933 0.97137
0 . 3 3 1 7 0 . 6 1 4 4 0 . 0 4 5 9 o.oo80 0 . 9 4 7 0 9
0.3412 0 . 6 3 1 6 0 . 0 2 3 9 0 . 0 0 3 3 0 . 9 2 3 6 0
0.3455 0.6383 O.Ol44 0 . 0 0 1 8 0.91231
0 . 3 4 7 6 0 . 6 4 0 9 0 . 0 1 0 2 0 . 0 0 1 3 0.91065
0.W 0 . 6 4 1 6 O.OCSJ 0.0011 0.91054
0.3485 0.6417 0.0088 0 . 0 0 1 0 0.91053

0 . 9 7 8 7
0.0181
0 . 0 2 5 0
0 . 0 2 4 8
0 . 0 1 2 2
0 . 0 0 1 8
0.0001
OOMO

9 0.91053 0.3485 0.6417 0.0088 0 . 0 0 1 0 0.91053 0 . 0 0 0 3
10 0.91053 0.3485 0 . 6 4 1 7 0 . 0 0 8 8 0 . 0 0 1 0 0.91053 O.KJOO

Fracc ión
vaporizada V a l o r e s  K Fracc ión

Iterac ión supuesta vaporizada $ WV _  *VI

k #WI n M B T calculada $‘.’

'1
2
3
4
5
6
7
8
9

10

0.500
0.98933
0.97137
0.94709
0 . 9 2 3 6 0
0.91231
0.91065
0.91054
0.91053
0.91053

17.06
41.62
85.01
8 7 . 0 0
86.20
84.99
84.30 11.26 0 . 0 1 2 3 3 0.00455
84.16 Il.25 0.01233 0.00454
84.15 ll.24 0.01233 0.00454
84.15 ll.24 0.01233 0 . 0 0 4 5 4

4.32 0 . 0 0 8 6 6
6.07 0 . 0 1 7 1 9

ll.59 0.01331
11.71 0 . 0 1 2 6 8
ll.54 0 . 0 1 2 4 4
ll.36 0.01235

0 . 0 0 3 0 2
O.OOWO
0.00501
0 . 0 0 4 7 3
0.00461
0 . 0 0 4 5 6

0.98933
0.97137
0 . 9 4 7 0 9
0 . 9 2 3 6 0
0.91231
0.91065
0.91054
0.91053
0.91053
0.91053

0 . 9 7 8 7
0.0181
o.m50
0 . 0 2 4 8
0 . 0 1 2 2
0 . 0 0 1 8
o.tKlot
O.CQCNl
O.CQtXl
0 . 0 0 0 0

‘Los valores  K para la  pr imera i teración fueron calculados a  par t i r  de K, = vpr

de la  décima i teración.  Los valores  f inales  de convergencia  de las  propiedades  termodinámi-
cas  y  los  va lores  K s o n

Componente VL
Hidrógeno 17.06
M e t a n o 4.32
B e n c e n o 0.00866
Tolueno 0.00302

YI.
5.166
2.488
1.005
l.ooo

4” K
1.047 84.15
0.956 Il .24
0.706 0.01233
0.665 0.00454
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Puesto que la volatil idad relativa entre el  metano y el  benceno es
(11,24/0,01233) = 911,6,  se producirá una separación bastante nítida. Solamente el 0,87%
del metano contenido en la alimentación aparece en el líquido en equilibrio y el 11,15%  del
benceno de la alimentación aparece en el vapor en equilibrio. Sólo el 0,12% del hidrógeno
queda en el líquido.
c l

7.3 Cálculo de puntos de burbuja y de rocío

Una primera estimación de si una mezcla multicomponente producirá o no una mez-
cla de dos fases en equilibrio cuando se somete a una operación de flash, a una
temperatura y presión dadas, puede obtenerse por inspección de los valores K. Si
todos los valores K son mayores que la unidad, la fase que sale es vapor sobreca-
lentado por encima del punto de rocío (la temperatura y presión a las que se forma
la primera gota de condensado). Si todos los valores K son menores que la unidad
la única fase que sale es un líquido subenfriado por debajo del punto de burbuja
(para el cual se forma la primera burbuja de vapor).

Un indicador preciso es el parámetro $, que estará comprendido entre cero y
uno. Si fl$} =s(O)  en (7-l 1) es mayor que cero, la mezcla está por debajo de su
punto de burbuja; y siflO}  = 0, la mezcla está a su punto de burbuja. Puesto que
Xz,  = 1, la ecuación (7-l 1) se transforma en

f{d = m = 1 - 2  .si

Por tanto, el criterio del punto de burbuja es

(7-18)

1 = c, ZJC;
i=l

con x, = z, e yl  = K,x,.
La ecuación (7-19) resulta útil para calcular la temperatura del punto de bur-

buja para una presión especificada o la presión del punto de burbuja para una tem-
peratura dada.

SiflG,}  =f(l), (7-11) se transforma en

(7-20)

Sifll}  < 0, la mezcla está por encima de su punto de rocío (vapor sobrecalentado).
Sif(  l} = 1, la mezcla está a su punto de rocío. En consecuencia, el criterio del pun-
to de rocío es

con yl  = z,  y X, = y,/K,.

(7-21)
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Comienzo
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:onverge Normalizar y y comparar
los valores est imados
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Figura 7.6 Algoritmo para la temperatura o presión del punto de burbuja cuando los valores K de-
penden de la composición.

Los criterios de los puntos de burbuja y de rocío, (7-19) y (7-21),  son funciones
altamente no lineales con respecto a la temperatura, pero en cambio moderada-
mente no lineales con respecto a la presión, excepto en la región de convergencia
de la presión donde los valores K de especies muy ligeras o muy pesadas pueden
variar drásticamente con la presión, tal como se indica en la Fig. 4.6. Por tanto, se
requieren valores iterativos para calcular las condiciones de los puntos de burbuja
y de rocío. Una excepción se presenta cuando es aplicable la ley de Raoult, tal como
se describe en la Sección 4.6. La substitución de (4-75) en (7-18) conduce a una ecua-
ción para el cálculo directo de la presión del punto de burbuja,

Pburbuja =  2 z~P; (7-22)
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donde Pf es la presión de vapor de la especie i, que depende de la temperatura. Aná-
logamente, a partir de (4-75) y (7-21),  la presión del punto de rocío es

P,,,,  = i 5[ 1’i=l I (7-23)

Otra interesante excepción se presenta para mezclas en el punto de burbuja
cuando los valores K se pueden expresar mediante la ley de Raoult modificada,
(5-21). Substituyendo esta ecuación en (7-18) se obtiene

c

Pburbty = 2 yjz;P: (7-24)
i=l

donde los coeficientes de actividad de la fase líquida se pueden c&ular  para tem-
peraturas y composiciones conocidas por los métodos del Capítulo 5.

Comienzo
Punto de rocío

P o T fijadas
V=Z

r-5Estimar
xv f(o 7-l

J
C a l c u l a r  x

Lazo
interno a partir de x, = $

(4 I

l
x no Normalizar x y

converge comparar los valores
estimados y

normal izados

x converge

j‘(l)  = 0

f(l)  a partir de (7-20) Salida

Figura 7.7 Algoritmo para ia temperatura o la presión del punto de rocío cuando los valores K de-
penden de la compo’sición.
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Cuando los valores K son no lineales con respecto a la presión y la tempera-
tura y dependen de la composición, se pueden emplear algoritmos como los de las
Figs.  7.6 y 7.7. Para la resolución de (7-19) y (7-21) resulta conveniente el método
de Newton-Raphson si los valores K se pueden expresar analíticamente en función
de la temperatura o de la presión. En caso contrario, se puede utilizar el método
de falsa posición. Desafortunadamente no está garantizado que ninguno de los mé-
todos asegure la convergencia hacia la solución correcta. El método numérico de
Muller,’  aunque tedioso, resulta más seguro, especialmente para cálculos de tem-
peratura del punto de burbuja cuando intervienen soluciones líquidas fuertemente
no ideales.

Los cálculos de los puntos de burbuja y de rocío son útiles para calcular las
condiciones de saturación de corrientes de líquido y de vapor, respectivamente. Es
importante tener en cuenta que cuando se establece el equilibrio vapor-líquido, el
vapor  es tá  a  S U punto de rocío y el  l íquido está a SU  punto de burbuja.

Ejemplo 7.3 Ha de separarse ciclopentano de ciclohexano por extracción líquido-líquido
con metano1 a 25°C. Calcúlese la presión del punto de burbuja utilizando las composiciones
del equilibrio entre fases del Ejemplo 5.11.

SolucGón. Puesto que es admisible que la presión es baja, resulta adecuada la ley mo-
dificada de Raoult para el cálculo de los valores K. Por tanto, el punto de burbuja se puede
obtener directamente a partir de (7-24). Se pueden utilizar los coeficientes de actividad cal-
culados por la ecuación de van Laar en el Ejemplo 5.11. Las presiones de vapor de las es-
pecies puras se calculan a partir de la ecuación de Antoine (4-69) utilizando las constantes
del Apéndice 1. La ecuación (7-24) es aplicable tanto para la capa rica en metano1  como para
la capa rica en ciclohexano, ya que a partir de (4-31) Y,~x~=  y!‘#. Los resultados diferirán
dependiendo de  la  exact i tud de  los  coef ic ientes  de  act iv idad.  El ig iendo la  capa r ica  en me-
tano], se obtiene

XI  = z y’ Presión
d e vapor , .
psia

Metano1 0.7615 1.118 2.45
Ciclohexano 0.1499 4.773 I .89
Ciclopentano 0.0886 3.467 6.14

Pi,urbu,a = 1.118(0.7615)(2.45)  +4.773(0.1499)(1.89)

+ 3.467(0.0886)(6.14)  = 5.32 psia(36.7 kPa)

Un cálculo análogo basado en la capa rica en ciclohexano conduce a 5,66  psia  (39,0 kPa),
que es un 6,4%  más elevado. Una presión superior a ésta evitará la formación de vapor en
la correspondiente localización del proceso de extracción.
ll



Vaporización y condensación parcial  de equil ibrio 311

Ejemplo 7.4 Ha de  separarse  propi leno  de  l -buteno por  des t i lac ión  con e l  f in  de  obtener
un  vapor  des t i lado  que  contenga  90  moles  % de  propi leno.  Calcúlese  la  pres ión  de  operac ión
de la  columna suponiendo que la  temperatura  a  la  sa l ida  del  condensador  parc ia l  es  de  100°F
(37,8”C), la mínima alcanzable  con el  agua de refr igeración.  Determínese la  composición del
l íqu ido  de  re f lu jo .

Solución. La presión de operación corresponde a una condición del punto de rocío
para la composición del vapor destilado. La composición del reflujo corresponde a la del
l íquido  en  equi l ibr io  con e l  vapor  des t i lado  a  su  punto  de  roc ío .  Como se  indica  en  e l  Ejem-
plo 4.8, el propileno (P) y el l-buteno (B) forman una solución ideal. En la Fig. 4.4 se re-
presentan valores K para 100°F. Sepuede  utilizar el método de falsa posición3 para realizar
los  cálculos  i tera t ivos  escr ibiendo (7-21)  en la  forma

La relación de recursión para el método de falsa posición está basada en la suposición de
queflf)  es lineal con respecto a P, de tal forma que

P ci+*,  = ptr+,,
-np(‘+~)}[,,q~~:;IN~(k’, 1 (7-26)

Se requieren dos valores de P para comenzar  con esta  fórmula.  Se el igen 100 psia  y  1 9 0  psia.
A 100 psia

f(P)=%+&+-l.O=-0.3950

Las  subs igu ien te s  i t e r ac iones  conducen  a

k PC*‘,  psia Kp  Ke f{ P’k’}

1 l oo 1.97 0.675 -0.3950
2 1 9 0 1 .15 0.418 0.0218
3 185.3 1.18 0.425 -0.0020
4 185.7 1.178 0.424 -09001

Las iteraciones se terminan cuando ) P’ *t2’ - P’ H” 1 /P’ Ir*‘)  < 0,OOOl.
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Está indicada una presión de operación de 185,7  psia  (1  279,9  kPa)  a la salida del cou-
densador parcial. La composición del líquido de reflujo se obtiene a partir de x, = zJK, con
el resultado

Fracción molar de equilibrio

Componente Vapor destilado Líquido de reflujo

Propileno 0.90 0.764

I-Buteno 0.10 0.236
1.00 l.ooo

cl

7.4 Flash adiabático

Cuando la presión de una corriente líquida ‘de composición, velocidad de flujo y
temperatura (o entalpía) conocidas, se reduce adiabáticamente a través de una vál-
vula, tal como se indica en la Fig. 7.Ia,  se puede realizar un cálculo de flash adia-
bático para determinar la temperatura, composiciones y velocidades de flujo que
resultan para las corrientes de vapor y líquido en equilibrio para una presión espe-
cificada de la cámara de flash. En este caso se aplica el procedimiento de la Fig.
7.4~ en una forma iterativa, como en la Fig. 7.8, eligiendo la temperatura TV como

variable de iteración, cuyo valor se supone. Después se determinan JI,  x, y y L como
para un flash isotérmico. El valor supuesto de TV  (igual a TL)  se contrasta median-
te un balance de entalpía obtenido combinando (7-15) para Q = 0 con (7-14),  con
el fin de obtener

f(Tv}  = J.p%+(l-‘/m-ffF=O
loo0 (7-27)

donde la división por 1 000 da lugar a (7-27) del orden de la unidad. El método de
falsa posición se puede utilizar para iterar sobre la temperatura TV  hasta que
1 Tb!+” - Tb”l/TL”  < 0,OOOl.  El procedimiento se facilita cuando las mezclas for-
man soluciones ideales, o cuando los valores K pueden estimarse a partir de K,  = ui.

El algoritmo de la Fig. 7.8 resulta muy conveniente cuando (7-l 1) no es sen-
sible a TV. Este es el caso de mezclas con amplio intervalo de ebuhición  como en
el Ejemplo 7.2. Para mezcIas con estrecho intervalo de ebullición (p. e., isómeros),
ek  algoritmo puede fracasar si (7-l 1) es extremadamente sensible al valor de TI,.  En
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F,  z,  P,  fijadas
f-f, fijada o calculada a partir de TF y PF

1

t
Método

del flash
isot&mico,

Fig. 7.4

1
Calcular

Lazo  de H,.  Hv

temperatura

j-W”) = 0
+ Salida

ReestImar  la
q variable de tanteo

T”

Figura 7.8 Algoritmo para el  cálcu-
lo de flash adiabzítico  de mezclas con
amplio intervalo de ebullición.

este caso es preferible seleccionar JI  como variable de tanteo y obtener TV por re-
solución iterativa de (7-l 1)

(7-28)

después se obtienen x e y a partir de (7-12) y (7-13),  respectivamente, para luego ob-
tener directamente $ de (7-27) teniendo en cuenta que

f~~}=ILH,+(l-clr)HL-H,=~

loo0
a partir de la cual

HF-HL

*= Hv-HL

(7-29)

(7-30)

Si J, obtenido a partir de (7-3Q) no es igual al valor de JI  supuesto para resolver
(7-28),  se utiliza el nuevo valor de t,h  para comenzar nuevamente el lazo con (7-28).
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En casos raros, tanto (7-11) como (7-27) pueden ser muy sensibles a JI  y TV,
y ninguno de los anteriores procedimientos de tanteo puede converger. Por tanto,
es necesario combinar (7-12) y (7-13) con (7-27) para dar

fîfIL T }=(LH,{T”,cL}+(l-rL)H,{T,,IL}-H,=o
9 v 1000 (7-31)

y resolver esta ecuación no lineal simultáneamente con la ecuación (7-l l), también
no lineal, en la forma

f,j+,  Tvl =  -j zi[l - K{TvH
1=I l+$[Ki{Tv}-l]=o (7-32)

Ejemplo 7.5 El líquido en equilibrio procedente de la cámara de flash a 100°F y 485 psia
del Ejemplo 7.2 entra como alimentación de un estabilizador para separar el hidrógeno y el
metano que quedan. La presión en el plato de alimentación del estabilizador es de 165 psia
(1 138 kPa). Calcúlese el porcentaje de vaporización de la alimentación si la presión dismi-
nuye adiabáticamente desde 485 hasta 165 psia  debido a la caída de presión en la válvula y
en la conducción.

Solución. Este problema se resuelve por medio de un cálculo de flash adiabático uti-
lizando la correlación de Chao-Seader para el valor K y las correspondientes ecuaciones de
entalpía de Edmister, Persyn y Erbar de la Sección 5.1. La entalpía HF de la alimentación
líquida a 100°F y 485 psia  es -5 183 Btu/lb-mol  (-12,05 MJ/kmol),  calculada en la forma
que se indica en el Ejemplo 5.3. Se aplica el algoritmo de flash adiabático de la Fig. 7.8,
puesto que el intervalo de ebullición de la mezcla es amplio. Para una etapa de flash isotér-
mico se utiliza el algoritmo de la Fig. 7.4~  con los procedimientos de Rachford-Rice y New-
ton. Se requieren dos suposiciones iniciales para la temperatura de equilibrio para iniciar el
método de falsa posición en el lazo de temperatura de la Fig. 7.8. Tales temperaturas se to-
man TI  = 554,7”R  y T2  = (l,Ol)T,.  Los resultados para los lazos de temperatura son:

m, Lazo fje
iteraci6n Fracción , & HL

Btu
de la

p-0 , P’), de  vapor, -Btu fi  T”l, fl”.+l) p+v  _  p)

temwratura “F OF JI Ibmol Ibmol (7-27) “F ’ T’“) + 459.7

1 - 95.0 0.03416 4365 - 5 5 8 9 - 0 . 0 6 6 0 - -
2 95.0 100.547 0.03462 4419 -54a4 0.0418 98.397 0.00384
3 100.547 98.397 0.03444 4398 - 5 5 2 5 0.0002 98.407 0.00020

Se obtiene convergencia después de solamente tres iteraciones en el lazo de temperatura de-
bido a que (7-l 1) es muy insensible al valor supuesto de TV . Se necesitaron de seis a siete
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iteraciones para cada uno de los tres pasos del procedimiento del flash isotérmico. Las
corrientes finales en equilibrio a 98,4”F  (una caída de temperatura de 1,6”F)  y 165 psia  son

Vapor en equilibrio Líquido en equilibrio
Componente Ib-mol/h Ib-mol/h Valor K

Hidrógeno I .87 0.20 255.8
Metano 1 5 . 0 0 1 3 . 5 8 30.98
Benceno 0 .34 355 .07 0 .0268
Tolueno 0.04

17 .25
0 .00947

Solamente se vaporiza el 3,44%  de la alimentación
0

7.5 Otras especificaciones del flash

En la Fig. 7.9 se muestra una representación esquemática de un flash o condensa-
ción parcial de equilibrio. La presión puede reducirse o no a través de la válvula.
En la práctica la transmisión de calor, cuando se emplea, se realiza normalmente
en un cambiador de calor situado aguas arriba, tal como se indica en la Fig. 7.10,
en vez de hacerlo en la cámara de flash. En el esquema, Q puede ser cero, positivo
0 negativo.

En general, puede haber un gran número de grupos de especificaciones para
los cálculos de flash. En la Tabla 7.4 se presentan algunas de interés. En todos los
casos se suponen conocidas la velocidad de flujo de la alimentación F, la compo-
sición z,, la presión PF  y la temperatura TF (o la entalpía HF). Los casos 6, 7 y 8
deberán utilizarse con extrema precaución, debido a que las soluciones válidas sólo
son generalmente posibles para regiones muy restringidas de las fracciones molares
del vapor y/o  del líquido en equilibrio. Un tratamiento preferible para determinar
el grado aproximado de separación posible entre dos componentes clave de una
sola etapa de flash es utilizar el caso 5, donde V se toma igual a las cantidades del

I
L,  xi.  H,

w
PL’TL

Figura 7.9 Flash general de equi-
librio.
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Tabla 7.4 Especificaciones para cálcuhx  de nasb

Caso Variables especificadas Tipo de flash iariables  de salida

I ‘Pr.  T, Isotérmico Q. V, Y,. L.  x,
2 Pb,.  Q = 0 Adiabático Tv, V, y,,  L.  x,
3 Pt.  Q#O No adiabático Tc. V. y,.  f-.  x,
4 P,. L Porcentaje  de Q.  Tv. V. ya. x,

liqtlid0
5 f’,(o  TI ).  V
6 P, .  x,(0  x,L)

Porcentaje  dc  vap«r Qv TV(O  pv).  Yc.  LS  Xe

Pure7a  dc líquido 0. TV.  V. Y,.  L L,
7 Pd«  T,,). y,(c)  u,V)
R

Pureza de vapor 0. Tv(o  Pv).  V. ya ,,,< L. x,
Y,(O  y,V).  x,(0 XkL) Separación Q. Pv.  TV. V. Y ,,.,.  L,  x ,,,,

clave ligero y la especie más ligera de la alimentación. Para este caso se puede cons-
truir un algoritmo encajando uno de los procedimientos de flash isotérmico de la
Fig. 7.4 en un lazo iterativo donde los valores de TV, se suponen hasta que se ge-
nera el valor especificado de V  (o JI).

7.6 Destilación de flash en múltiple etapa

Una destilación de flash en una sola etapa generalmente produce un vapor que es
sólo algo más rico en los constituyentes de menor temperatura de ebullición que la
alimentación. Un mayor enriquecimiento se puede alcanzar mediante una serie de
destilaciones de flash en las que el vapor de una etapa se condensa y se somete nue-
vamente a flash. En principio se podría obtener la pureza deseada del producto me-
diante esta técnica utilizando un número adecuado de etapas. Sin embargo, en la
práctica, la recuperación de producto sería pequeña, los requerimientos de calor y
refrigeración elevados, y además se obtendrían cantidades relativamente grandes de
distintos productos líquidos.

Considérese, como ejemplo, la Fig. 7. lOa donde se separa n-hexano (H) de n-oc-
tano mediante una serie de tres etapas de flash a 1 atm (se ignora la caída de pre-
sión y la necesidad de bombas). La alimentación que entra en la primera etapa de
flash es un líquido en el punto de burbuja con una composición equimolar  y cuya
velocidad de flujo es 100 lbmol/h.  Un cálculo de la temperatura de burbuja con-
duce a 192,3”F.  Utilizando el caso 5 de la Tabla 7.4, donde el flujo de vapor que
sale de la etapa 1 se toma igual a la cantidad de n-hexano que entra como alimen-
tación a la etapa 1, se muestran las fases calculadas en equilibrio a la salida. El va-
por Vi se enriquece hasta una fracción molar de hexano de 0,690. El requerimiento
de calor es 751 000 Btu/h. El vapor en equilibrio que sale de la etapa 1 se condensa
para formar un líquido en el punto de burbuja con unas necesidades de refrigera-
ción de 734 000 Btu/h. Repitiendo los cálculos de flash para las etapas 2 y 3 se ob-



v, = 50.0
V” =  0 . 6 9 0 Q = 734 MEH =3 27.7

-vH = 0.866
y=3?7MaH

3
F= 100
xHF  = 0.50 1 177’F 1 6 9 . 4 ‘F

_ Etapa 1 - -- _ Etapa2
TF  = 192.3 ‘F 2 1 2 . 2  “ F c - - 198.1 ‘Fc

b ~ Etapa 3
Q = 751 M8H Q = 487 M8H

188.3 ’ F  c

I I
Q = 376 M8H

I

1
L,  =  50 .0

xH1
= 0.310

5
L,  = 15.5

xH?
= 0.439

1
L, =  6 .8

xH3
= 0.544

F =  1 0 0

+i$&+-[

L, =  s3 .9 Q = 904 MBH L,  =  2 3 . 9

= 0.300 xH2
= 0.414

xH,

.4’F  c_

Q = 655 MaH Q = 503 MBF

xH3
= 0.525

C’,  = 36.1

M’Hi”‘; 0.8,;-

Figura 7.10 Operaciones de flash sucesivas para la recuperación de hexano en octano. (u) Sin recirculación’.  (b) Con recit-
culación.  Las velocidades de flujo están expresadas en libra-mol por hora. MBH = 1000  Btu/h.
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tienen los resultados que se indican. Para cada etapa, el flujo molar de vapor que
sale se toma igual a los moles de hexano que entran en la etapa. La riqueza del
n-hexano pasa de 50 moles % en la alimentación hasta 86,6 moles % en el producto
final del vapor condensado, pero la recuperación de hexano es solamente de
27,7(0,866)/50  = 48%. El requerimiento total de calefacción es 1 614 000 Btu/h  y
el total de productos líquidos 72,3 Ib-mol/h.

Comparando las alimentaciones y los productos líquidos de dos etapas conti-
guas se observa que el líquido de la etapa siguiente y la alimentación de la etapa
anterior contienen ambos menos hexano que la alimentación que entra en la etapa
posterior. Por tanto, si se recirculan las corrientes intermedias, mejorará la recupe-
ración de hexano. Este esquema del proceso se representa en la Fig. 7.10b, donde
nuevamente la fracción molar vaporizada en cada etapa es igual a la fracción molar
de hexano de las alimentaciones combinadas que entran en la etapa. La fracción
molar de hexano en el producto final de vapor condensado es 0,853, ligeramente
inferior a la que se alcanza por sucesivas etapas de flash sin recirculación. Sin em-
bargo, el uso de la recirculación aumenta la recuperación de hexano desde 48 hasta
61,6%.  Según se indica en la Fig. 7. lOb,  el incremento en la recuperación de hexano
va acompañado de un aumento de aproximadamente 28% en las necesidades de ca-
lefacción y refrigeración. Si se utiliza el mismo grado de calefacción y refrigeración
para el esquema sin recirculación de la Fig. 7. lOa que el utilizado en 7. lOb,  la frac-
ción molar de hexano YHJ  se reduce desde 0,866 hasta 0,815, pero la recuperación
de hexano aumenta hasta 36,1(0,8  15)/50  = 58,8%.

En ambas disposiciones sucesivas de flash de la Fig. 7.10 interviene un número
considerable de cambiadores de calor y de bombas. Excepto para la etapa 1, los
cambiadores de calor de la Fig. 7.100  se pueden eliminar si los dos condensadores
totales intermedios se convierten en condensadores parciales con capacidades de
247 MBH” (734 - 487) y 107 MBH (483 - 376). La capacidad total de calentamiento
es ahora de solamente 751 000 Btu/h,  y la capacidad total de enfriamiento es de
731 000 Btu/h. Análogamente, si se retiran los calentadores de las etapas 2 y 3 de
la Fig. 7.106, convirtiendo los dos condensadores totales en condensadores parcia-
les, la capacidad total de calentamiento es 904 000 Btu/h  (20% mayor que en el
caso de no existir recirculación), y la capacidad de enfriamiento es 864 000 Btu/h
(18% mayor que sin recirculación).

En la Fig. 7.1 la se muestra una considerable simplificación de la técnica de eta-
pas sucesivas de flash con recirculación. Todo el calor que se requiere es comuni-
cado en un ebullidor de alimentación adosado a la etapa 1, mientras que la refri-
geración total se utiliza en el extremo opuesto con el fin de condensar totalmente
el vapor que sale de la etapa 3. El exceso de condensado que destila se retorna
como reflujo a la etapa de cabeza, desde la cual pasa sucesivamente de una etapa

“MBH = 1000 Btu/h.
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Figura  7 .11 Disposiciones de sucesivas etapas adiabáticas de flash. (a) Sección de rectificación. (b) Sec-
ción de agotamiento. (c) Destilación en múltiple etapa.



320 Vaporización y condensación parcial  de equil ibrio

a otra en contracorriente con el flujo de vapor. La disposición vertical de las etapas
adiabáticas elimina la necesidad de colocar bombas entre las etapas, y todas las eta-
pas pueden estar contenidas dentro de una sola pieza del equipo. Este conjunto de
etapas se denomina una sección de rectificación. Tal como se indica en el Capítulo
17, una dispbsición de este tipo puede ser termodinámicamente ineficaz debido a
que el calor se comunica a la temperatura más elevada y se retira a la temperatura
más baja.

El número de grados de libertad para la disposición de la Fig. 7.1 la, de acuer-
do con lo que se ha visto en el Capítulo 5, es (C + 2N + 10). Si se especifican todas
las condiciones independientes de la alimentación, el número de etapas (3), las pre-
siones de todas las etapas y elementos (1 atm), el punto de burbuja del líquido que
sale del condensador, así como condiciones adiabáticas para las etapas y el divisor
de reflujo, quedan solamente dos grados de libertad. Especificando estos como una
capacidad de calentamiento del ebullidor y un flujo de destilado iguales a los de la
Fig. 7. lOb,  los cálculos conducen a una fracción molar de 0,872 para el hexano en
el destilado. Este resultado es algo mayor que el que se muestra en la Fig. 7.106.

Los mismos principios en virtud de los cuales se ha llegado a la conclusión de
que la disposición de múltiples etapas adiabáticas con flujo en contracorriente es
ventajosa para la concentración de un componente ligero en el producto de cabeza,
pueden aplicarse para la concentración de un componente pesado en el producto
de cola, tal como se representa en la Fig. 7.1 lb. Un conjunto de etapas de este tipo
recibe el nombre de una sección de agotamiento.

7.7 Combinaciones de etapas de rectificación y agotamiento
(Algoritmo MSEQ)

La Fig. 7.1 lc corresponde a una combinación de las Figs. 7.1 la y 7.1 Ib con una
alimentación líquida, y es una columna completa para el enriquecimiento y agota-
miento de una alimentación con el fin de efectuar una mayor separación de los com-
ponentes clave ligero y pesado de la que puede conseguirse con solamente cualquie-
ra de las secciones de enriquecimiento o agotamiento por separado. Las etapas adia-
báticas de flash se sitúan por encima y por debajo de la alimentación, El líquido
de reflujo que se recircula LR  se produce en el condensador y el vapor que asciende
se genera en el ebullidor. Las relaciones de reflujo en las partes superior e inferior
del aparato son, respectivamente, LR/VN  y L/V,.  Todos los flujos circulan en con-
tracorriente. Este tipo de acoplamiento es muy ampliamente utilizado en la indus-
tria para destilaciones de múltiple etapa. Modificaciones de esta disposición general
se utilizan para la mayor parte de las operaciones de separación en múltiple etapa
que se indican en la Tabla 1.1.
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Las etapas de rectificación situadas por encima del punto de introducción de
la alimentación purifican el producto ligero poniéndolo sucesivamente en contacto
con líquido de reflujo más rico. Las etapas de agotamiento situadas por debajo de
la alimentación aumentan la recuperación del producto ligero debido a que el va-
por, relativamente pobre en componentes volátiles, tiende a eliminar del líquido a
los mismos. Para el caso de un producto pesado las funciones están invertidas: la
sección de agotamiento aumenta su pureza y la sección de enriquecimiento su
recuperación.

Se pueden aplicar algoritmos para la destilación de múltiple etapa con reflujo,
basados en los desarrollados para las destilaciones de flash para una sola etapa.
Aun cuando no son ampliamente utilizados a escala industrial, debido a que resul-
tan menos efectivos que los métodos que se describen en el Capítulo 15, el algorit-
mo de flash etapa a etapa (MSEQ), que se presenta seguidamente, es altamente ins-
tructivo, estable para el cálculo, y muy versátil. Considérese la Fig. 7.12, que es una
columna de cuatro etapas, con un ebullidor como primera etapa y un condensador

1 condensador

y---i ------ -~total l

1 Etapa 4 1

Alimentación
100  Ibmol/h  ’
3O%C,

30% c,

40% c,

Líquido saturado
100 PSI
582 OR

1 1

“3 L4

v
Etapa3 ’

Etapa de
al imentación
A

“2 L,
!

E t a p a  2

A

“1 L2

r _
Ebullidor

* parcial + 8. 50 moles/h
Etapa 1

Figura 7.12 Columna de destilación de cuatro etapas.
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total. La etapa 3 recibe una alimentación de 100 Ib-mol/h  de un líquido saturado
a la presión de la columna de 100 psi (68,94  kPa) y 582°F (323,3”K)  y con porcen-
tajes molares de 30, 30 y 40 de propano, n-butano y n-pentano, respectivamente.
Otras especificaciones son etapas y divisores adiabáticos, condiciones isobáricas, un
flujo de cola B de 50 Ib-mol/h,  reflujo saturado y una relación de reflujo LR/D =  2,
teniendo así en cuenta los restantes (C + 2N + 9) grados de libertad relacionados
en la Tabla 6.2.

Para calcular las variables de salida se realizan repetidos cálculos de flash. Sin
embargo, se requiere un cálculo iterativo debido a que inicialmente no se conocen
las corrientes de entrada a una etapa o elementos particulares. Un método propues-
to por McNeil  y Motard6  consiste en proceder repetidamente hacia abajo y arriba
en la columna hasta que en las iteraciones sucesivas se alcanza una aceptable tole-
rancia en la convergencia de las variables de salida. Este procedimiento es análogo
a la puesta en marcha de una columna de destilación. Se comienza en la etapa 3,
donde se introduce la alimentación conocida. Las variables desconocidas se toman
inicialmente como cero pero se substituyen de forma continua por los últimos va-
lores calculados a medida que se realizan las iteraciones.

(4

(b)

(cl

(d)

03

Iteración 1. (Hacia abajo desde la alimentación y hacia arriba
desde el divisor de reflujo)

Etapa 3. Con las corrientes desconocidas Lh y VZ,  un flash adiabático da sim-
plemente L3,  x3 y T3 iguales a los correspondientes valores para la alimentación.

Etapa 2. Con la corriente desconocida VI, un flash adiabático da simplemen-
te Lz, x2 y TZ  iguales a LJ, x3 y T3,  respectivamente.

Etapa 1, Ebullidor parcial. Con la corriente LZ conocida y la velocidad de flu-
jo  de  l a  cor r ien te  B  espec i f icada , un  ba lance  to ta l  de  mate r ia  da
VI  = (L2 - B) = (100 - 50) = 50 Ib-mol/h.  Con el fin de obtener esta velocidad
de flujo para VI, se realiza un flash procentual de vapor (Caso 5, Tabla 7.4)
para dar QB. TI, YI y XE. El algoritmo para este tipo de flash se muestra en la
Fig. 7.13.

Etapa 2. Con las estimaciones iniciales de las corrientes L3 y VI ahora dispo-
nibles se aplica de nuevo un flash adiabático a la etapa 2 utilizando un algo-
ritmo similar al de la Fig. 7.8, donde “F fijada” se refiere aquí a LJ más VI.
Se determinan así las variables iniciales de salida para la corriente V2  y un con-
junto revisado de las variables de salida para la corriente Ll.

Etapa 3. Con la corriente L4,  todavía desconocida, pero la corriente F cono-
cida y una estimación inicial ahora disponible para la corriente VI,  se aplica
de nuevo un flash adiabático a la etapa 3.
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Comienzo
P fijada
$  fijada

Corriente  de entrada L, fijada

(0

(8)

(h)

flash porcentual de vapor

Etapa  4. Con solamente una estimación inicial de la corriente VJ, disponible
a partir del cálculo previo de la etapa 3, un flash adiabático, permaneciendo
la corriente Ld igual a cero, da una estimación inicial de la corriente V4  idén-
tica a la corriente Vj.

Condensador total. La corriente Vd  condensa para dar un líquido saturado
de temperatura 7’,>,  calculada por un punto de burbuja, y una capacidad del
condensador Q,>, calculada mediante un balance de entalpía.

Divisor de rejhjo. La corriente condensada Vq  se divide de acuerdo con la re-
lación de reflujo especificada (LR/D)  = 2. Por tanto, D = V.J[l  + (LR/D)J y
LR = (VA - D). Durante la, primera estimación se generan vapor en el ebullidor
y reflujo pero en cantidades menores que las que eventualmente convergen en
estado estacionario.

Iteración 2. (Hacia abajo desde la etapa 4 y hacia arriba
desde el divisor de reflujo)

La segunda iteración comienza con las estimaciones iniciales para casi todas las
corrientes. Una excepción es la corriente LA,  para la que no se necesita estimación.
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Las estimaciones iniciales de las corrientes VJ y LR se utilizan en un cálculo de flash
adiabático para la etapa 4 con el fin de determinar una estimación inicial de la
corriente Lq.  Posteriormente, se aplican cálculos de flash siguiendo el orden de las
etapas 3, 2 y 1, y después se retrocede en la columna para las etapas 2, 3 y 4 si-
guiendo por el condensador total y el divisor de reflujo. Al terminar la segunda ite-
ración, generalmente todos los flujos internos de vapor y líquido han aumentado
con respecto a los valores generados durante la primera iteración.

Posteriores iteraciones
Las iteraciones continúan hasta que sucesivos valores de Qs,  Q» y todos los valores
de V,‘de  L, de T,  de x y de y no difieren más que en una tolerancia especificada.
En particular, el valor de la velocidad de flujo de D debe satisfacer el balance glo-
bal de materia F= (D + B).

La anterior técnica de cascada de flash constituye un cálculo iterativo riguro-
so, exento de suposiciones y completamen’te  estable, de las velocidades de flujo, tem-
peraturas y Gomposiciones  de las corrientes desconocidas, así como de las capaci-
dades del ebullidor y el condensador. Sin embargo, la velocidad de convergencia
es relativamente lenta, especialmente para las relaciones de reflujo elevadas, debido
a que las velocidades de flujo de líquido y vapor para todas las corrientes son ini-
cialmente cero, excepto F y B, y a que solamente (F - B -D) moles se adicionan a
la columna en cada iteración. Otro inconveniente de este método de flash de etapa
múltiple (MSEQ) reiide  en que se requiere un flash adiabático para obtener la tem-
peratura de cada etapa. La mayor parte de los métodos que se consideran en el Ca-
pítulo 15 son más rápidos debido a que comienzan con suposiciones para todas las
velocidades de flujo y temperaturas de cada etapa, las cuales se van afinando en
cada iteración.
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Problemas
7 . 1 Un líquido que contiene 60 moles % de tolueno y 40 moles % de benceno entra como

alimentación continua a una unidad de destilación de una sola etapa que opera a la
presión atmosférica. ¿Qué  porcentaje del benceno contenido en la alimentación sale
con el vapor si el 90%  del tolueno que entra con la alimentación sale con el líquido?
Supóngase una volatilidad relativa de 2,3 y obténgase la solución gráficamente.

7.2 Utilizando los diagramas y-x  y T-y-x de las Figs. 3.3 y 3.4, determínese la temperatu-
ra, cantidades y composiciones de las fases de vapor y líquido en equilibrio a 101 kPa,
para las siguientes condiciones con 100 kmol de mezcla de nG(H)  y nCe(
(a) zH  = 0.5, $ = 0.2.
(b) zH  = 0.4, yH  =0.6.
cc)  ZH  = 0.6, xc  = 0.7.
(4 Z”  = 0.5, * = 0.
(e) zH =8.5, $ = 1.0.

(f) ZH  =  0.5,  T  =  200°F.

7.3 Una mezcla líquida consistente en 100 kmol con 60 moles % de benceno, 25 moles %
de tolueno y 15 moles % de o-xileno se somete a una operación de flash a 1 atm y 100°C.

(a) Calcúlense las cantidades de líquido y vapor que se forman así como sus
composiciones.

(b) Repítanse los cálculos para 100°C y 2 atm.
(c) Repitanse los cálculos para lOs”C  y 0,l atm.
(d) Repítanse los cálculos para 150°C y 1 atm.
Considérense soluciones ideales y utilícese la ecuación de Antoine.

7.4 El sistema que se representa seguidamente se utiliza para enfriar el efluente  de un reac-
tor y separar los gases ligeros de los hidrocarburos más pesados. Calcúlese la compo-
sición y la velocidad de flujo del vapor que sale de la cámara de flash. iInfluye  sobre
el resultado la velocidad de flujo del líquido agotado?

Vapor

f

Efluente de
un wactor

Líquido
agotado

Liquido

t t
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Valores K para los componentes a 500 psia  y 100°F:

K

H ? 80
CH4 10
Benceno 0.010
Tolueno 0.004

1.5 La mezcla que se muestra a continuación se condensa parcialmente y se separa en dos
fases. Calcúlense las cantidades y composiciones de las fases en equilibrio, V y L.

cw
392°F.315ps~a 120°F

300 ps1a
, _ A-k-L

KmoVh

Hi 72.53
Ni 7.98
Benceno
Crclohexano

0.13 -‘L

150.00

1.6

1.1

7.8

Determínese la condición fäsica de una corriente que tiene la siguiente composición a
7,2”C  y 2 620 kPa

Componente Kmol/h

N2 1.0
Cl 124.0
c2 87.6
c, 161.6

nC4 176.2
flC5 5X.5
nC, 33.7

Una mezcla equimolar de benceno y tolueno se evapora totalmente a una temperatura
constante de 90°C. iCuáles  son las presiones de comienzo y finalización del proceso
de vaporización? Considérese una disolución ideal y utilícese la ecuación de Antoine
con constantes tomadas del Apéndice 1 para presiones de vapor.

Demuéstrese que para una mezcla binaria en el punto de burbuja, con una sola fase
líquida presente,
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1.9 Considérese la ecuación básica de flash

iBajo  qué condiciones puede cumplirse esta ecuación?

7.10 La siguiente mezcla se introduce en una columna de destilación como líquido satura-
do a 1,72 MPa.  Calcúlese la temperatura del punto de burbuja utilizando los valores
K de la Fig. 7.5.

Compuesto kmol/h

Etano 1.5
Propano 10.0
n-Butano 18.5
n-Pentano 17.5
n-Hexano 3.5

7.11 Un líquido que contiene 30 moles % de tolueno, 40 moles % de etilbenceno y 30 moles
% de agua se somete a una destilación continua de flash a la presión total de 0,5  atm.
Suponiendo que las mezclas de etilbenceno y tolueno siguen la ley de Raoult y que
los hidrocarburos y el agua son totalmente inmiscibles entre sí, calcúlese la tempera-
tura y la composición de la fase de vapor a la temperatura del punto de burbuja.

7.12 Una mezcla de siete componentes se somete a flash a una temperatura y presión
especificadas.

(a) Utilizando los valores K y la composición de la alimentación que se indica más
abajo, constrúyase una gráfica de la función de flash de Rachford-Rice

para intervalos de $ de O,l, y a partir de la gráfica, estímese la raíz correcta de $.
(b) Una forma alternativa de la función de flash es

f{d = ,z, ’ + ;;“K:  - ‘) - ’
Constrúyase también una gráfica de esta ecuación para intervalos de $ de 0,’ y
explíquese la razón por la que es preferible la primera función

Componente z, K,
1 0 . 0 0 7 9 16.2

2 0 . 1 3 2 1 5 . 2

3 0 . 0 8 4 9 2 . 6
4 0 . 2 6 9 0 1.98
5 0 . 0 5 8 9 0 . 9 1

6 0 . 1 3 2 1 0 . 7 2

7 0 . 3 1 5 1 0 . 2 8
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(c) Admítase que los valores K son para 150°F y 50 psia  y que siguen las leyes de
Raoult y Dalton. Calcúlense las presiones del punto de burbuja y del punto de
rocío.

7.13 Las siguientes ecuaciones fueron propuestas por Sebastiani y Lacquaniti [Chem.  Eng.
Sci.,  22, 1155 (1967)]  para el equilibrio líquido-vapor del sistema agua (@‘)-ácido  acé-
tico (A)

log yw = x2,[A  + B(4xw - 1) - C(x, - x,&4xA - 1)‘)

log ya = xV[A  + B(4xw - 3)  + C(x, - x~(4xw  - 3)*]

A=0.1182+%  8=0.1735-$+$  C=O.1081

Encontrar el punto de rocío y el punto de burbuja de una mezcla de composición
xw = 0,5,  xA  = 0,5 a 1 atm. Sométase a flash la mezcla para una temperatura interme-
dia entre el punto de rocío y el punto de burbuja.

7.14 Hallar las temperaturas del punto de burbuja y del punto de rocío de una mezcla de
0,4 de fracción molar de tolueno (1) y 0,6 de fracción molar de iso-butano1  (2) a 101,3
kPa. Los valores K se pueden calcular a partir de (5-21) utilizando la ecuación de An-
toine para la presión de vapor y -yo  y yr  a partir de la ecuación de van Laar (5-26),
con AIZ = 0,169 y AZ, = 0,243. Si la misma mezcla se somete a flash a una temperatura
media aritmética entre el punto de rocío y el punto de burbuja y 101,3 kPa, iqué  frac-
ción se vaporiza y cuales son las composiciones de las dos fases?

7.15 (a) Para una disolución líquida que tiene una composición molar de acetato de etilo
(A) de 8% y alcohol etílico (E) de 20%,  calcúlese la temperatura del punto de bur-
buja a 101,3 kPa y la composición del vapor correspondiente, utilizando (5-21)
con la ecuación de Antoine y la ecuación de van Laar (5-26) con AAE = 0,144 y
AEA  = 0,170.

(b) Hallar el punto de rocío de la mezcla.
(c) iForma  azeótropo  la mezcla? En caso afirmativo, predígase la temperatura y. .,compostcton.

7.16 A continuación se muestra el sistema de cabeza de una columna de destilacion.  Se in-

Dest i lado vapor
+

Destilado total
Componente fracción molar

Dest i lado l íquido
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dica la composición total del destilado, retirándose 10 moles % del mismo como va-
por. Determínese la presión en el tanque de reflujo si la temperatura es 100°F. Utilí-
cense los valores K que se dan seguidamente para cualquier otra presión, suponiendo
que K es inversamente proporcional a la presión.

Composición
cz
cz 0.95
C2 0.34

7.17 La corriente que se cita después está a 200 psia  y 200°F. Determínese, sin realizar cál-
culo de flash, si es un líquido subenfriado, un vapor sobrecalentado o si está parcial-
mente vaporizada.

Componen te
C-1

nC
nC,

Lbmol/h
125
200
175
s,

valor-K
2.056
0.925
0.520

7.18 Demostrar que el vapor que sale de un flash de equilibrio está a su punto de rocío y
que el líquido que sale de un flash de equilibrio está a su punto de burbuja.

7.19 En el esquema que sigue 150 kmol/h  de un líquido saturado LI a 758 kPa  y cuya com-
posición molar es propano lo%, n-butano 40% y n-pentano 50%,  entra en el ebullidor
procedente de la etapa 1. iCuáles  son las composiciones y cantidades de VS y B?  iCuál
es la capacidad QR del ebullidor?

Etapa 1

Ll v B

EL

Ebullidor Q R

B  = 50 kmol/h

7.20 Las corrientes que entran en la etapa F de una columna de destilación son las que se
indican. iCuál  es la temperatura de la etapa F y las composiciones y cantidades de las
corrientes VF  y LF si la presión de todas las corrientes es 758 kPa7

I F - l I

Alimentación en
punro  de burbuja, 160 kmol/h

Moles por ciento
c, 20

nC  40
flC‘40
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Composic ión molar ,  $6
Velocidad total de

Corriente flujo, kmol/h c3 nC nG

LF-I loo IS 4 5 40
V F+I 1% 3 0 5 0 2 0

7.21 Una corriente formada por los seis hidrocarburos que se indica después se somete a
flash adiabático. La entalpía de la alimentación HF  es 13 210 Btu y la presión es 300
psia.

P = 300 psia

Composición de la alimentación y valores K: ‘l3 = u,., + az.iT  + a,,iT*  + ud,i’T’(  T = “R)

Componente 4

W, 0.02
Wn 0.03
CI% 0.05
C3H8 0.10
nC, 0.60
iC, 0.20

8, x 10’ a,xlO’ a,xlO’ a, x l0’í

-5.177995 62.124576 -37.562082 8.0145501
-9.8400210 67.545943 -31.459290 -9.0732459

-25.098770 102.39287 -75.221710 153.84709
-14.512474 53.638924 -5.3051604 -173.58329
-14.181715 36.866353 16.521412 -248.23843
-18.%7651 61.239667 -17.891649 -90.855512

Entalpía (Ten “R)  )

P = 300 psia

(H# = c,.i + cî.iT  + cj.iT* (Hv;)“’  = e,.i  + e2,iT  + e,.¡T’

Componente c, c,xlO cgxlos el e,x104 e,x106

C,H, -7.2915 1.5411%2 -1.6088376 56.79638 615.93154 2.4088730
C,H, -8.4857 1.6286636 -1.9498601 61.334520 588.7543 ll.948654
'2% -12.4279 1.8834652 -2.4839140 71.828480 658.5513 11.299585
C3H8 -14.50006 1.9802223 -2.9048837 81.795910 389.81919 36.47090
nC -20.29811 2.3005743 -3.8663417 152.66798 -1153.4842 146.64125
iC, -16.553405 2.1618650 -3.1476209 147.65414 -1185.2942 152.87778

Nota. Base para la entalpía: Líquido saturado a -200” F.

7.22 Tal como se muestra más abajo, una mezcla de hidrocarburos se calienta y expansio-
na antes de entrar en una columna de destilación. Calcúlese el porcentaje de fase va-
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por, así como las fracciones molares de las fases de vapor y líquido en cada una de
las tres localizaciones que se indican con una especificación de presión.

1 OO Ibmol/h 2 6 0 ° F
150 ’ F , 260 psna /-, 250 pr,a

w
100 pzd.3

Vapor Válvula a la columna
Calentador de destilación

Componente Fracción molar
C! 0.03
CI 0.20

nC 0.37
nCs 0.35
nC 0.05

1.00

7.23 Cien kmol/h  de una alimentación compuesta por 25 moles % de n-butano, 40 moles
%’ de n-pentano y 35 moles % de n-hexano se someten a flash en condiciones de es-
tado estacionario. Si se ha de recuperar el 80% del hexano en el líquido a 240”F,  iqué
presión se requiere y cuáles son las composiciones del líquido y el vapor?

7.24 Para una mezcla que consta de 45 moles % de n-hexano, 25 moles % de n-heptano y
30 moles % de n-octano a I atm,

(a) Hallar las temperaturas del punto de burbuja y del punto de rocío.
(b) La mezcla se somete a una destilación de flash a 1 atm de forma que se vaporiza

el 50% de la alimentación. Hallar la temperatura de flash, así como la composi-
ción y las cantidades relativas de los productos líquido y vapor.

(c) Repítanse los apartados (a) y (b) a 5 atm y 0.5  atm.
(d) Si se retira el 90% del hexano como vapor, icuánto  octano se retira como vapor?

7.25 Una mezcla equimolar de etano, propano, n-butano y n-pentano se somete a una va-
porización de flash a 150°F y 205 psia.  iQué  productos líquido y vapor cabe esperar?
iEs  posible recuperar el 70% del etano en el vapor mediante una sola etapa de flash
para otras condiciones sin perder más del 5% de nG en el vapor?

7.26 (a) Utilícese el método de Newton para hallar la temperatura del punto de burbuja
de la mezcla que se indica después, a 50  psia.  Los datos pertinentes a 50 psia  son:

Componente 2, 0, X 10’ aZ  X 10’
Metano 0.005 5.097584 0.2407971
Etano 0.595 -7.578061 3.602315
n-Butano 0.400 -6.460362 2.319527

donde (WT)“’  = a, + a2T  + a,T*  + a,T’(T,  “R)

az X 10’
-0.5376841
-3.955079
-2.058817

a4  X  10’
0.235444
1.456571
0.6341839

(b) Encontrar la temperatura que resulta para una vaporización de un 25% a esta pre-
sión. Determínese las correspondientes composiciones del líquido y el vapor.
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7.27 Deducir algo.ritmos para realizar los cálculos adiabáticos de flash que se indican des-
pués, suponiendo que se dispone de expresiones para los valores K.
(a) Como funciones exclusivas de 7’ y P.
(b) Como funciones de T.  P y la composición del líquido (pero no del vapor).

Se dispone también de expresiones para la entalpía de los comPonentes  en fun-
ción de T a la presión especificada, y la entalpía en exceso es despreciable.

Dados
HF.  P
HF.  T
HF.  4

Hallar

4. T
JI.  P
T, P

HF.  P

7.28 (a) Considérese el flash de tres fases

Dedúzcanse ecuaciones de la formaf(z,,  6, K,)  para este sistema de tres fases, don-
de JI = V/L’, = L’/(L’ + Ll’). Sugiérase un algoritmo para resolver estas ecua-
ciones.

(b) El isobutanol (1) y el agua (2) forman una mezcla inmiscible eO el punto de bur-
buja. Las constantes de van Laar son A IZ  = 0,74  y AN  = 0,30, Y las presiones de
vapor vienen dadas por la ecuación de Antoine. Para la composición global z,  = 0,2
y zr  = 0,8,  encontrar la composición de las dos fases líquidas y Ia de vapor a 1 atm
en el punto de burbuja.

(c) Para la misma composición global, icuáles  son los líquidos en equilibrio a 8O”C?

7.29 Propóngase un algoritmo detallado para el flash del Caso 5 de la Tabla 7.4 en el que
están especificados el porcentaje vaporizado y la presión.

7 .30 Resuélvase el Problema 7.1 suponiendo una disolución ideal y utilizando la ecuación
de Antoine con constantes tomadas del Apéndice 1 para la presiód  de vapor. Deter-
mínese también la temperatura.

7.31 En la Fig. 7.10, jse  obtiene alguna ventaja condensando totalmente: el vapor que sale
de cada etapa? Altérese el proceso de la Fig. 7.10a y 7.lOb  de forma  que se elimine la
adición de calor en las etapas 2 y 3 y se consigan todavía las mismas  separaciones.

7 .32 Desarróllese un algoritmo similar al MSEQ de la Sección 7.7 para diseñar columnas
de extracción líquido-líquido como la de la Fig. 6.8 del Ejemplo 6.2.

Los datos de equilibrio se presentan en la Fig. 3. ll para un sisEema  ternario. Tó-
mese la misma especificación de variables que en el Ejemplo 6.2.
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7.33 En la columna que se representa más abajo se introduce la alimentación, como vapor
saturado, en la segunda etapa. Se dan el flujo de alimentación, el flujo de colas y la
relación de reflujo.

Etapa 2
F = 100 moles/h
(vapor) 2~2 VI B  VR f-7  v, L2 V’  L, V, LR D

hacia arriba

Etapa 3 hacia abajo
hacia arriba

etc.

B  = 50 moles/h

7.34

Suponiendo que los flujos de vapor y líquido que abandonan una etapa adiabá-
tica son iguales, respectivamente, a los mismos flujos que entran en la etapa (suposi-
ción de flujos molares constantes), sitúense en la tabla adjunta los valores calculados
utilizando el algoritmo MSEQ. Comiéncense por el ebullidor y calcúlense hacia arriba
y abajo en la columna hasta que casi se alcance convergencia. iCómo  se podrían ob-
tener las composiciones y temperaturas finales después de que se alcance la conver-
gencia de los flujos?

Desarróllese un algoritmo similar al MSEQ para diseñar una columna de extracción
líquido-líquido como la de la Fig. 6.8 del Ejemplo 6.2.

Utilícese su algoritmo para obtener VN  y LB disponiendo de los siguientes datos:
V,/L$ = 0,3,  LS es disolvente puro, F=  100 kg con 95% de agua y 5%  de etilenglicol,
S es furfural puro a razón de 100 kg/h.  Los datos de equilibrio se dan en la Tabla 3.2.





8
CÁLCULOS GRÁFICOS DE

MÚLTIPLES ETAPAS
POR EL MÉTODO DE

McCABE-THIELE
Sin embargo, se aprecia que el siguiente método gráfico
es más sencillo, presenta los resultados en una forma
más intuitiva que cualquier otro método, analítico o grá-
fico, hasta ahora propuesto, y es suficientemente exacto
para todos los usos prácticos.

Warren L. McCabe  y Edwin W. Thiele, 1925

Los métodos gráficos son muy ampliamente utilizados para visualizar las relacio-
nes existentes entre un conjunto de variables y, por tanto, de uso general en inge-
niería química. Resultan útiles en el diseño de sistemas de contacto por etapas de-
bido a que los procedimientos de cálculo implican la resolución simultánea de re-
laciones de equilibrio y balances de materia y entalpía. Las relaciones de equilibrio,
que son funciones complejas de las propiedades del sistema, se presentan frecuen-
temente en las formas gráficas que se han estudiado en el Capítulo 3. Las ecuacio-
nes de los balances de materia y energía pueden representarse conjuntamente en los
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mismos gráficos. h4ediante  una adecuada elección de las coordenadas y de las cons-
trucciones geométricas se pueden resolver gráficamente los problemas de diseño.
Por otra parte, cualquier problema resoluble por técnicas gráficas, puede resolverse
también analíticamente. De hecho, la creciente disponibilidad de calculadoras de
elevada velocidad han dejado, tal vez, un tanto anticuados los métodos gráficos de
cálculo para fines de diseño riguroso. Sin embargo, siguen siendo útiles para dise-
ños preliminares y sobre todo para una fácil visualización de las relaciones entre
las variables.

Vamos a comenzar el desarrollo de los procedimientos gráficos de diseño de-
duciendo las ecuaciones generalizadas del balance de materia para cascadas en con-
tracorriente. Estas ecuaciones se aplican primeramente a columnas sencillas de des-
tilación con una sola sección, de extracción, de absorción y de intercambio de ion,
y después a sistemas binarios de destilación con complejidad creciente. La incor-
poración de los balances de entalpía en los procedimientos gráficos de diseño no
se realiza hasta el Capítulo 10.

8.1 Contacto de etapa múltiple en contracorriente

En una sección de etapa múltiple en contracorriente las fases que se han de poner
en contacto entran por los extremos opuestos de una serie de etapas ideales o de
equilibrio. Un contactor  de este tipo se representa esquemáticamente en la Fig. 8.1,
que podría ser una serie de etapas de una columna de absorción, destilación o ex-
tracción, L y V son los flujos molares (o de masa) de las fases más pesada y más
ligera, y xi  e yi  las correspondientes fracciones molares (o de masa) del componente
i. Este capítulo está dedicado a sistemas binarios o pseudobinarios, de forma que
rara vez es preciso utilizar el subíndice i. Salvo que se indique otra cosa, y y x se
referirán a fracciones molares del componente más ligero de una mezcla binaria, o
bien a la especie que en una mezcla de tres componentes se transfiere entre las fases.

El desarrollo comienza con un balance de materia alrededor de la etapa n + 1,
la etapa superior de la cascada de la Fig. 8.1, tal como se representa por la envol-
tura a la etapa n + 1. Las corrientes L,+z y V, entran en la etapa mientras que L,+I
y Vn+]  salen de la misma,

L.+2x,+2 +  V”Y”  =  v”+,Y”+, +  L+,x,+,

o bien

y, = + x,+, +
n

v,+lYn+,;  Ln+*X,+z
n

Si por A se representa V”+I Y”+I - Lo+zxn+z,  el flujo neto de componente ligero
que sale por la parte superior de la sección,‘se  obtiene

y, = Ln+I-x.+,++V” n
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Un balance similar de materia se aplica a la cabeza de la columna y a la etapa
n,  la segunda etapa desde la parte superior, tal como se representa por la envoltura
de la etapa n en la Fig. 8.1. Las corrientes L,,+z  y V.-I  entran en el recinto de control
y las corrientes L, y Vn+l salen del mismo.

L.+z-%+z  +  v,-,Y,-l =  vn+lY”+l+  L-G

Despejando y,~ se obtiene

Yn-l  = 3 x, + [g--l

L ll+2 V“+l

X.+2 YWl
/Hy-  - - - - Hyl-,,m.7 .

/ ! I Etapa n + 1 1:  ’
I

I
I
I
\
\
\
\ .

i\ L,+, VII  1/-- - --

m

I

%l Y”
HL “+1 Hv”

\
\
\

Etapa n.__ -- --L” V“-1

01
XI Y.-1

HL, HV “ - 1

/
,’

Etapen -1

t t
L n-1 Vn - 2

XII-1 Y a - 2

HL n-1
HV lr-2

Envol tura  super ior
an+l

P-4)

Envol tura
an

Fm 8.1 Contactor  de múltipb
etapa en contracorriente.
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Las Ecs. (8-3) y (8-4) se pueden utilizar para localizar los puntos Qn,  x,,+r) y
tin-,,  x,,), así como otros puntos, en el diagrama x-y. La línea que pasa por estos
puntos recibe el nombre de línea de operación. Todas las corrientes que circulan en
contracorriente a través de la columna (L+z,  V,,+l), (L,,+I,  V,,), (Ln,  V,-I),  etc., están
situadas sobre esta línea de operación, que puede ser una recta o una curva. Si la
relación de flujos de las fases es constante en toda la sección de las etapas,
WV = L,+,/Vn  = LJV,-,  = . . . = L,-I/V,-~,  y las pendientes de las líneas definidas
(8-3) y (8-4) son idénticas. Además, si V y L son constantes, todas las corrientes
que circulan a través de la columna están situadas sobre la misma línea recta de
operación, con una pendiente L/V,  que puede trazarse si se conocen cualquiera de
los siguientes grupos de variables:

1. Las concentraciones de solamente dos corrientes que se cruzan, por ejemplo (vn-r,
x,) o bn, xn+r),  y L/V,  la relación de flujos de las fases en el contactor.  Un enun-
ciado habitual de este problema es: dadas L/V  y la composición de entrada y
salida en un extremo, calcúlense las composiciones de entrada y salida en el otro
extremo, así como el número de etapas.

2. Las concentraciones de dos pares cualesquiera de corrientes que se cruzan. Las
dos corrientes más convenientes para el análisis son las que entran y salen de la
cascada (Ln+2,  V,,+I  y Ln-l,  Vn-2).  Estos puntos están situados en los extremos de
la línea de operación. Un enunciado habitual de este problema es: dadas las com-
posiciones de entrada y salida, calcúlese WV y el número de etapas.

Una relación entre las relaciones de los flujos y las composiciones de las corrien-
tes que se cruzan se puede obtener si se admite que los flujos de líquido y vapor
son constantes. Así, restando (8-4) de (8-3) se obtiene para cualquier etapa de la
sección

Yn-Yw-l  L=-
Xn+l -x, V

El número de etapas teóricas que se requieren para efectuar la transferencia
de una cantidad especificada de componente ligero desde la fase L hasta la fase V
se puede determinar utilizando la línea de operación del balance de materia junta-
mente con una curva de equilibrio en un diagrama x-y. En la Fig. 8.2 se muestra
un ejemplo de una construcción gráfica para una sección de etapa múltiple en con-
tracorriente. Las composiciones de las corrientes de entrada y salida vienen dadas
por los puntos A y B que están localizados en (YO,  XI) e &, x,+1) de la Fig. 8.24,
que muestra también la curva de las fases en equilibrio del sistema. Si WV es cons-
tante en toda la sección de las etapas, la recta que une los puntos A y B es la línea
de operación (el lugar geométrico de las corrientes que se cruzan). Para determinar
el número de etapas que se requieren para alcanzar el cambio de composición des-
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>
x
21
i! Curva de
c
0) equilibrio

Línea de operación
de pendiente  L/V

m 0 X1 X.+1
.k
2

x,  fracción molar del componente
ligero en la fase L

(aI

Figura 8 .2 Construcción gráfica de un separador de múltiple etapa con dos fases en contracorriente.

(a) Construcción de McCabe-Thiele.  (b) Columna.

de A hasta B se realiza la construcción en escalera que se muestra en la figura. Par-
tiendo de A (la composición de las corrientes que se cruzan por debajo de la etapa
1) se sigue verticalmente sobre XI  hasta alcanzar la curva de equilibrio con el fin
de obtener 1’1  (la composición del vapor que sale de la etapa 1). Después se camina
horizontalmente sobre yr  hasta el punto de la línea de operación Ql, x2), la com-
posición de las corrientes que se cruzan entre las etapas 1 y 2. Se continúa vertical
y horizontalmente en la forma indicada apoyándose alternativamente en las líneas
de equilibrio y operación hasta que se alcanza o sobrepasa el punto B. Para la se-
paración se requieren cuatro etapas de equilibrio, que vienen dadas por los puntos
situados sobre la línea de equilibrio. Obsérvese que la exactitud depende del traza-
do gráfico y que es poco frecuente que resulte un número entero de etapas.

8.2 Aplicación a la rectificación de sistemas binarios

La construcción gráfica que se muestra en la Fig. 8.2 fue aplicada a los cálculos de
destilación de sistemas binarios por McCabe-Thiele’  en 1925, y desde entonces la
gráfica x-y con línea(s) de operación y curva de equilibrio se denomina diagrama
de McCabe-Thiele.  Aquí se describirá el método en el contexto de la columna de
rectificación de la Fig. 8.3, donde el vapor que entra como alimentación por la par-
te inferior de la columna proporciona la energía necesaria para mantener la fase
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de vapor V ascendiendo a través de la columna. La fase líquida que circula en cou-
tracorriente, L, es generada por la condensación total del vapor de: cabeza y retor-
no de una parte del destilado a la parte superior de Ia  columna como líquido sa-
turado de reflujo. Se supone que la columna opera a presión constante y que las
etapas y el divisor de reflujo son adiabiticos.  Se defínen una relación de reflujo in-
terna LJV,  y una relación de reflujo  externa LR/D.

La unidad de la Fig. 8.3 tiene C + 2N + 8 grados de libertad. Supóngase que
están especificadas las siguientes variables de disefio:

Etapas y divisor adiabáticos
Presión constante (1 atm) en las etapas,

condensador y divisor

N+l
N+2

Flujo, composictin, T y P de la afmentación
(vapor saturado, 40 kmol/h, 20 moles % de
hexano en octano)

c+2

Composición del producto (hexano), xD = 0,9 1
Flujo del producto, 5 kmol/b 1
RefIujo  saturado 1

C+2N+8

Etapa T I

Etapas-  1

Etapan-2

Condensador total

L,= Reflujo
Destilado D,
L íqu ido
saturado
5 kmol/h
x0 = 0.9

Aimentacián  de vapor
40 kmoi/h
20 mol % hexana  Fi  11.3 Columna 8e r~ct&
80 mol 96 octano csci&t.
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El problema de diseño está totalmente especificado de forma que es posible calcu-
lar el número de etapas que se requieren para la separación, así como los demás
parámetros de la columna (composiciones, temperaturas, relaciones de reflujo de
las etapas, etc.).

Antes de demostrar la solución gráfica de McCabe-Thiele,  vamos a examinar
los factores que intervienen en la solución analítica etapa a etapa. En la primera
etapa se aplican balances de calor y materia tomando como base 1 hora. (40 kmol
de alimentación).

A. Un balance global de materia, entrada = salida

F=B+D (8-6)

PuestoqueF=40yD=5,B=35.

B. Un balance de materia para el hexano. Sea XD  = fracción molar de hexano en
D, y XE  = fracción molar de hexano en B

yFF  = DXD  + B%

Por tanto,

40(0.2)  = 5(0.9)  + 35(x*) (8-7)

Y

XE  = 0.1

C. Un balance global de entalpía. Sean

Qc  = calor retirado en el condensador, J

H = entalpía, J/kmol

FHF  = DH, + BH, + Qc (8-8)

Todas las magnitudes de esta ecuación, excepto Qc,  son conocidas a partir de
la especificación o se pueden calcular a partir de información obtenida  de (8-6)
y (8-7). (Es necesario realizar cálculos del punto de rocío y del punto de burbuja
para determinar las temperaturas de las corrientes antes de determinar las en-
talpías). Así, Qc se puede calcular a partir de (8-8).

D. Balance de entalpía al condensador y divisor.

VnHvn  = DH, + LRHR  + Qc (8-9)
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con

V,=D+L, (8-10)

Puesto que y” = xD y el reflujo está saturado, su temperatura TD  se puede cal-
cular mediante la aplicación de un punto de burbuja a D, y, por otra parte,
HR = HO  están entonces fijadas. La temperatura T,,  se obtiene aplicando un pun-
to de rocío a Vn, con lo cual queda establecida Hv”.  De esta forma se pueden
obtener LR y V, por resolución de (8-9) y (8-10).

E. Cálculos etapa a etapa. Para la etapa superior hay:
(a) Un balance de materia total

V”_,  + LR  = V”  + L, (8-l 1)

(b) Un balance de materia para hexano

Y,-Iv,-,  + LRXR = v,,yn  + b, (8-12)

donde y,,  = xR.
(c) Una relación del equilibrio entre fases. La Fig. 3.3 se puede considerar como
una ecuación de la forma

xll = f{YJ
(d) Un balance de entalpía

H,_, vn-, + HRLR  = Hv”V,  + H,,,L,

(8-13)

(8-14)

Las variables conocidas en (8-9) a través de (8-13) son xR (puesto que xR  = XD),
LR,  y” (puesto que y” = XD),  y V,.  Todas las propiedades HR (puesto que HR = HD)
y Hvn  son conocidas si se admite que la entalpía de una corriente saturada se co-
noce cuando su composición es conocida; por tanto, las cuatro incógnitas son ~“-1,
V,-r  , L, y xn.  Las propiedades Hv”.,  y HL,  están relacionadas con yn-r  y xn  y las res-
pectivas temperaturas del punto de rocío y el punto de burbuja. Por tanto, la re-
solución de las cuatro ecuaciones conduce a las condiciones desconocidas en la eta-
pa n. Desarrollando balances adicionales de materia y energía análogos a (8-ll),
(8-12) y (8-14) sobre la etapa n - 1 y aplicando la relación de equilibrio entre fases
(8-13) a esta etapa, se pueden averiguar las condiciones desconocidas en la etapa
n - 1. Se continúa de esta forma hasta la etapa n - m, para la cual x,-,  5 0,l  = XE,
la composición del producto de colas calculado a partir de (8-7).

Tanto las soluciones analíticas como las gráficas se simplifican grandemente si
LR  = L, = L = constante, y V,,  = V,-r  = V = constante. En este caso, es posible pres-
cindir de una ecuación para cada etapa, es decir, del balance de entalpía. Esta si-
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tuación recibe el nombre de suposición de flujo superior molar constante (que tam-
bién se ha incorporado en (8-5)) y es válida si, para un intervalo dado de tempe-
ratura y presión de operación del separador:

1. Los calores latentes de vaporización de ambas especies del sistema binario son
iguales.

2. Los calores de mezcla, las pérdidas de calor en las etapas y los cambios de calor
sensible del líquido y el vapor son despreciables.

Por tanto, cada mol de vapor que condensa vaporiza exactamente 1 mol de lí-
quido. Puesto que se supone que los calores latentes molares son iguales, los flujos
deben expresarse en moles y las concentraciones en fracciones molares cuando se
usa la suposición de flujo superior molar constante.

Con frecuencia la suposición de L/V  constante en una sección de etapas no con-
duce a un error significativo. Sin embargo, es importante saber lo que influye sobre
las desviaciones de esta condición.

1. Para series homólogas de compuestos, el calor molar de vaporización general-
mente aumenta con el peso molecular. Para condiciones próximas a las isotér-
micas, esto da lugar a una disminución del flujo molar de vapor a medida que
se desciende en las etapas.

2. La temperatura disminuye al ascender en las etapas. Esto da lugar a un aumento
del calor molar de vaporización, pero a una disminución del calor sensible tanto
del líquido como del vapor para una especie dada. El resultado neto depende
de cada mezcla concreta.

En general, la importancia de los efectos energéticos está grandemente deter-
minada por la magnitud de la diferencia de los flujos de vapor y líquido que se cru-
zan. En las secciones de rectificación, donde L < V, un valor relativamente peque-
ño del reflujo externo puede hacerse cero antes de llegar al fondo de la sección. En
las secciones de agotamiento, donde V  < L, una cantidad relativamente pequeña
de vapor procedente del calderín  puede llegar a ser cero antes de alcanzar la parte
superior de la sección. Los efectos térmicos pueden también ser importantes en se-
paradores con grandes diferencias de temperatura entre cabeza y cola.

Ejemplo 8.1 Uti l izando métodos  gráf icos  (McCabe-Thiele),  calcúlese el  número de etapas
que se  requieren para  efectuar  la  separación descr i ta  en la  Sección 8.2 y  la  Fig.  8 .3 .  Supón-
gase flujo superior molar constante (V  = 40 kmol/h).

Solución. En la Fig. 8.4 se muestra el diagrama de McCabe-Thiele.  Una forma lógica
de comenzar es en eI  punto A, donde y”  = xD = xR  = 0,9.  PUeStO  que xR e yO  son COrrienteS
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que se cruzan, el punto A tiene que estar situado sobre la línea de operación, que según (8-2)
para flujo molar constante es

y=$x+ VY.  - Lxlt
V

En esta ecuación x e y son las composiciones de dos corrientes cualesquiera que se cru-
zan, y WV es la pendiente de la línea de operación, que en este ejemplo es: 35140  = 0,875.
Con respecto a la Fig. 8.1 (Vy,  - LXR) es A, la diferencia de flujo neto de las dos fases en la
parte superior de la columna. Sigwxdo  la nomenclatura de este ejemplo, la diferencia es

( V,Y,  - Lnx,) = Dx,,

Por tanto, la línea de operación se transforma en

rn

Línea de operación

($7  ,($ pendiente = b = 0.875

0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1.t1
x, fracción molar de hexano en el Ifquido

Fiera  8.4 Diagrama x-y para el sistema hexano-octano y solución al Ejemplo 8.1, P = 101 kPa.
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La línea ACB de la Fig. 8.4 es la recta de operación, que pasa por el punto A
& = xD  = 0,9)  y el punto C (x,  = 0,1, yp  = 0,2),  cada uno de los cuales representa corrientes
que se cruzan. Su pendiente, tal como se ha indicado anteriormente, es
L/V  = (0,9  - 0,2)/(0,9  - 0,l) = 0,875. La correspondiente relación de reflujo externo es
L,z/D  = (L/v)/(l  -WV)  = 7.

Procediendo al trazado de etapas hacia abajo en la columna, se pasa desde las corrien-
tes que se cruzan (LR, V.)  hasta las corrientes en equilibrio que abandonan el plato n (VD,
Ln),  luego a las corrientes que se cruzan por debajo de n (L,, V,,),  etc.; se encuentra que el
número de platos que se requieren para alcanzar XB  = 0,l  es inferior a tres.
n

El contactor que se trata en el ejemplo 8.1 es una columna de enriquecimiento,
puesto que su principal función es purificar el hexano, que es el componente de me-
nor temperatura de ebullición. El dispositivo es incapaz de producir un producto
de colas con una riqueza de octano muy superior a la de la alimentación. Por ejem-
plo, si el flujo de destilado se aumentase desde 5 hasta aproximadamente 744, de
tal forma que la línea de operación cortase a la curva de equilibrio en el punto D
0, = 0,2,  x = 0,04)  y se utilizase un número infinito de etapas de equilibrio, la pu-
reza máxima de octano en el producto de colas sería de 96 moles %. Sin embargo,
en el destilado se puede alcanzar prácticamente cualquier pureza para el hexano.
Para obtener unas colas con una mayor concentración de octano es preciso utilizar
etapas por debajo del punto de alimentación, la llamada sección de agotamiento.
En la Sección 8.6 se considerarán métodos para el diseño de columnas con ambas
secciones de enriquecimiento y agotamiento.

8.3 Aplicación a extracción

La extracción líquido-líquido introduce una complejidad adicional, puesto que el
balance de materia debe de considerar al menos dos componentes en la alimenta-
ción y además un componente adicional como agente material de separación. En
destilación el transporte de energía hace posible la separación. En extracción (Fig.
8.5) se utiliza un disolvente S,  en vez de calor, para extraer el soluto de una mezcla
del mismo con otro disolvente W. Los dos disolventes son inmiscibles entre sí, pero
el  soluto es miscible con ambos. La fase de extracto, rica en disolvente se repre-
senta por E y la fase de refinado por R.

La nomenclatura adoptada en la Fig. 8.5 es:

Ea,  En-l,  etc. = Flujos de masa totales de la fase de extracto
E* = Flujo de masa de disolvente en la fase de extracto (supuesto

constante)
ya,  ~~-2,  etc. = Fracción en peso de soluto en la fase E
Ya, Y,-2,  etc. = Flujo de masa de soluto/flujo  de masa de disolvente en la fase

E
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Figura 8.5 Proceso de extracción con disolvente en contracorriente.

R,,  Rn-l,  etc. = Flujo de masa total de la fase de refinado
RW = Velocidad de flujo de masa de W inerte en la fase de refinado

(supuesta constante)
xn, ~“-1,  etc. = Fracción de masa de soluto en la fase R
Xn,  Xn-I,  etc. = Flujo de masa soluto/flujo  de masa de inertes en la fase R

Los balances de materia total y de componente por unidad de tiempo, en función
de los flujos totales de masa y de fracciones de masa, son

E, +  Rb  = a?$,  + R,

Rb%  + EY,  = &Yb  +  RJ,

o, de relaciones de masa con RW y Es constantes,

Rw(Xb  - x,) = Es(  Yb - ya) (8-15)

La Ec. (8-15) es análoga a la (8-5) y expresa la pendiente de una línea de operación
en un diagrama X-Y, como el de la Fig. 8.6, en función de la diferencia de compo-
sición de dos corrientes que se cruzan en la columna

Rw-= Yb - Y, AY
Es x,-x,=Tix (8-16)
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Análogamente, aplicando un balance de materia a la etapa n - 2, se obtiene una ex-
presión para la línea de operación

E,Y,  + R,X,-,  = EsY,,-  + R,X,

Por tanto,

x = kg de piridina

kg agua

Figura 8.6 Diagrama de flujo y solución gráfica para el Ejemplo 8.2.

Y”-*  =g(x”-,, + Esy,  ERWX
S’ S

(8-17)

La Ec. (8-17) es la relación de las corrientes que se cruzan entre las etapas n - 1 y
n - 2 y representan una línea de operación recta en el diagrama de equilibrio entre
fases Y-X, así como para todas las parejas de corrientes que se cruzan entre las eta-
pas cuando RW  y Es son constantes. Esto es análogo a la suposición de flujo supe-
rior molar constante en destilación. Obsérvese, sin embargo, que la suposición sim-
plificante de que Rw/E, es constante permite utilizar indistintamente relaciones de
masa o de moles. Un sistema característico que permite suponer que la relación
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Rw/Es  es constante, con un error relativamente pequeño, es el formado por un di-
solvente S totalmente inmiscible con el inerte W.

Si las ecuaciones de la curva de equilibrio y del balance de materia se expresan
en otras magnitudes diferentes de concentraciones en relaciones de masa Xe Y, así
como masa de disolvente y masa de inerte F,  y Rw,  la línea de operación no será
recta, aún para condiciones de inmiscibilidad completa, puesto que la relación de
fases totales no es constante debido a la transferencia de soluto entre las fases.

Ejemplo 8.2 Ha de separarse  pir idina de agua por  extracción con clorobenceno,  de  acuer-
do  con  unos  da tos  de  equ i l ib r io  y  unas  condic iones  de  p roceso  que  se  ind ican  en  la  F ig .  8 .6 .

Ha de obtenerse un extracto Eb  que contenga 0,3  kg de piridinalkg  de clorobenceno
(Yb)  poniendo  en  con tac to  100  kg/h de  una  so luc ión  acuosa  de  p i r id ina  Rb  con c lorobenceno
puro Eb, cuya concentración en relación de masa es Y, = 0, en una columna de extracción
en contracorr iente  con una ef icacia  equivalente  a  t res  e tapas  teór icas .  La concentración de
piridina en la alimentación es 0,235 kg de piridina/kg de agua (X,).

Suponiendo que el clorobenceno y el agua son inmiscibles, jcuál  es la relación de di-
solvente puro a alimentación y la concentración de piridina en el refinado final (X,)?

Solución. Primeramente se  real iza  un anál is is  de grados de l iber tad para  determinar  s i
el  problema está  o no adecuadamente especif icado.  Según la  Tabla 6.2,  para N etapas de equi-
librio conectadas hay 2N + 2C + 5 grados de libertad, y puesto que hay tres etapas y tres
componentes  e l  número de var iables  de  diseño es  6  + 6  + 5  = 1 7 .

Están especif icadas:
Pres iones  de  las  e tapas 3
Velocidades  de  t ransmisión de ca lor  en  las  e tapas  (equ iva len te  a
especif icar  las  temperaturas de las  etapas) 3
Composiciones, T y P de E, en a y R,  en b (las dos
corr ientes  de a l imentación) 8
Composic ión de la  corr iente  ES  en b 2
Flujo de alimentación, 100 kg/h 1

-

17

Las especif icaciones de T y  P es tán  inc lu idas  en  e l  gráf ico  de  equi l ibr io  Y-X.  Por  cons iguien-
te ,  se  han especif icado exactamente el  número de variables  independientes  necesarias  para
resolver  el  problema.

Se sitúa el punto Yb  = 0,3, Xb = 0,235. Se localiza entonces el punto a con Y, = 0 me-
diante un procedimiento por tanteo, ya que solamente existirá una línea de operación que
dará lugar a exactamente tres etapas entre los puntos a y b. El resultado es X,  = 0,05.

A partir de (8-16),  o de la pendiente de la línea de operación, R,/E,  es 1,62.  Por tanto,
tomando como base  100 kg de  p i r id ina/kg de  agua,  hay 81,0  kg de  agua en  la  a l imentación,
y  deben  de  u t i l i zarse  50,O kg de  d isolvente .  Es te  resul tado puede comprobarse  mediante  un
balance de materia.

E,Y,,+RwX,=EsYt,+R,vX,,

q
50(O) + 81(0.235) = 50(0.3)  + 81(0.05)  =  19.04
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8.4 Aplicación a absorción

La absorción de gases y extracción líquido-líquido presentan la analogía de que en
cada una de ellas hay dos corrientes portadoras y por lo menos un soluto que se
distribuye entre ellas. El siguiente ejemplo ilustra la aplicación del método gráfico
de McCabe-Thiele  a un problema de absorción de gases. Se utilizan unidades
molares.

Ejemplo 8.3 El 95% del vapor de acetona, contenida en una corriente gaseosa con 85 mo-
les % de aire, ha de absorberse por contacto en contracorriente con agua pura en una co-
lumna de platos cuya eficacia global se espera que sea del 30%. La columna operará esen-
cialmente a 20°C y 101 kPa.  Los datos de equilibrio para acetona-agua en estas condiciones
son

Moles % de acetona en a g u a 3.30 7.20 Il.7 17.1
Presión parcial de acetona en aire, torr 30.00 62.80 8 5 . 4 1 0 3 . 0

Calcúlese:

(a) El valor mínimo de L/G,  la relación de moles de agua por mol de aire.

(b) El número de etapas de equilibrio que se requieren utilizando un valor de L/G  1,25 veces
el valor mínimo.

(c) La concentración de acetona en la corriente de agua a la salida. Según la Tabla 6.2, para
N etapas de equilibrio conectadas, hay 2N + 2C + 5 grados de libertad. En este problema
están especificadas:

Las presiones de las etapas (101 kPa) N
Las temperaturas de las etapas (20°C) N
La composición de la corriente de alimentación C - l
La composición de la corriente de agua C - l
T y P de la corriente de alimentación 2
T y P de la corriente de agua 2
La recuperación de acetona 1
WG 1

2N+2C+4

La especificación que queda es la velocidad de flujo de la alimentación.

Solución. Suposiciones: (1) No se evapora agua. (2) El aire no se disuelve en agua.
(3) No hay acetona en la corriente de agua a la entrada. Base: 100 kmol/h  de gas a la
entrada.
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Condiciones en el  fondo de la  columna:

Acetona en el gas = 15 kmol/h

Aire en el gas = 85 kmol/h

YB = 15/85 = 0,176 moles de acetona/mol  de aire

Condiciones en la  cima de la  columna:

Acetona en el gas = (0,05)(  15) = 0,75  kmol/h

Aire en el gas = 85.00 kmol/h

YT  = 0,75/85  = 0,00882  moles de acetona/mol  de aire

Pasando los  da tos  de  equi l ib r io  a  re lac iones  molares  se  ob t iene

Datos de la línea de equilibrio. (P = 101 kPa)

X Y
X l - x x/(1  - x) IplP) 1 - Y Y41  - Y)

0 0 0 0
0.033 0.%7 0.0341 0.0395 0.%05 0.04lI
0.072 0.928 0.0776 0.0826 0.9174 0.0901
0.117 0.883 0.1325 0.1124 0.8876 0.1266
0.171 0.829 0.2063 0.1355 0.8645 0.1567

Estos datos se  representan en la  Fig.  8 .7 en forma de Y frente  a  X,  las  coordenadas que
linealizan la línea de operación, ya que la pendiente AY/AX = moles de agua/mol  de
aire ,  es  constante  en toda la  columna.

(a) Flujo mínimo de disolvente La línea de operación, que ha de pasar por
(X,  YT)  no  puede  es ta r  s i tuada  por  deba jo  de  la  curva  de  equi l ib r io  (ya  que  en tonces  se
desorber ía  en  vez  de  absorberse) .  Por  tanto ,  la  pendiente  de\ la l ínea  de  operac ión ( l ínea
de trazos) de la Fig. 8.7, que es tangente a la curva de equilibìio, representa la mínima
relac ión  de  agua  a  a i re  que  se  puede  u t i l izar  para  obtener  Y E  = 0 ,176 .  E l  cor respondien te
Xh  es el mayor valor posible de XE.  Para este flujo mínimo de disolvente, (WC),,, = 1,06
moles de agua/mol  de a i re ,  se  requer i r ía  un número inf ini to  de  e tapas .

(b)  Platos reales necesarios

L/G = 1,25(L/G),,,  = 1,325 moles HzO/mol  aiq

La intersección de la línea de operación con YB = 0,176 ocurie  para Xg  = 0,126.

Etapas  teór icas  =  8,7,  donde,  por  conveniencia ,  en la  Fig.  8 .7 se  numeran de cabeza
a cola.

Pla tos  rea les = 8,7/0,30 = 29.
cl
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Figura 8.7 Solución al Ejemplo 8.3.

8.5 Aplicación a intercambio de ion

Mediante una adecuada elección del sistema coordenado, los diagramas de McCa-
be-Thiele se pueden aplicar al intercambio del ion G, de una resina cambiadora de
iones, con el ion A de una solución.

A + G . resina = G + A . resina

Ejemplo 8.4 Si se utilizan y y  x  para representar la fracción iónica  equivalente de A en
la resina y en la solución, respectivamente, y el factor de separación es
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CY  = (,v,Jx~)/(&xd)  = 3,00,  entonces los datos de equilibrio se pueden representar gráfíca-
mente, como en la Fig. 8.8, mediante la relación y = ox/[l - X(  1 - a)], donde y y x sin su-
bíndices se refieren al ion A.

Supóngase que la fracción iónica  del componente A que entra por la parte superior del
cambiador de ion continuo en contracorriente de la Fig. 8.8 es 1 y  que y a la salida es 0,7.
En el fondo del cambiador de iones, y = 0 y x = 0,035.

(a) ¿De cuántas etapas equivalentes consta la columna?
(b) Si el proceso de intercambio es equimolar y está sometido a las siguientes condiciones

de proceso, i cuántos pies cúbicos de solución L por minuto se pueden tratar en la
columna?

p = densidad global de la resina = 0,65  g/cm3  de lecho
Q = capacidad total = 5 equivalentes-miligramo (meq)/g (seco)

R = velocidad de flujo de la resina = 10 ft’  de lecho/min (0,283 m3/min)

C = nivel iónico  total de la solución = 1 meq/cm’

Solución. Tomando como base 1 minuto:
(a) La recta de operación de la Fig. 8.8 pasa por los dos puntos extremos especificados.

Como puede observarse, se requieren menos de tres etapas.
(b) La pendiente de la’línea de operación es 0,721 y el balance de materia es

Disminución de A en la disolución = Aumento de A en la resina

C(Ax)L  = QPNAY)
o bien

2 = 0.72  = CL  = (1M.
QPR  G)W5)W

Por tanto, L = 23,43  ft’/min  (0,663 m’/min).
Cl

8.6 Aplicación a la destilación binaria

Una vez desarrolladoc el fundamento de la línea de operación y el método de tra-
zado de etapas entre esta  y la curva de equilibrio, se puede aplicar el procedimiento
a separadores más colmplejos. El caso de la operación de destilación que se repre-
senta en la Fig. 8.9 puede comprender:

1. Alimentación de la columna en algún plato intermedio y retorno de reflujo en
la parte superior cUe  la columna. La condición de la alimentación puede ser un
líquido por debajo1  de su temperatura de ebullición, líquido saturado, una mez-
cla de vapor y líqurido, vapor saturado, o vapor sobrecalentado.
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Figura 8.8 Diagrama de McCabe-Thiele  aplicado a intercambio de ion.

2. Alimentaciones múltiples, entrando las alimentaciones en platos.intermedios  (ali-
mentaciones FI  y F2).

3. Operación acercándose a la relación de reflujo mínima. Como se verá, esto da
lugar a una cantidad máxima de producto por unidad de calor comunicado,
mientras que el número de platos tiende a infinito.
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Figura 8.9 Diferentes operaciones de destilación

4. Operación a reflujo rota1 (UV = 1). Esto conduce al número mínimo de platos
necesarios para alcanzar una separación cuando no se introduce alimentación ni
se retira producto.

5. Retirada, como producto, de una corriente intermedia lateral.

La columna de fraccionamiento de la Fig. 8.10 contiene ambas secciones de
enriquecimiento y agotamiento. En la Sección 8.2 se consideró la línea de opera-
ción para la sección de enriquecimiento, y el mismo procedimiento se puede utilizar
para obtener la línea de operación de la sección de agotamiento, suponiendo nue--
vamente flujo molar constante. Sean L y V  los flujos de líquido y vapor en la sec-
ción de agotamiento, teniendo en cuenta que serán diferentes de sus valores en la
sección de enriquecimiento ya que los flujos varían al atravesar la etapa de alimen-
tación. Aplicando un balance a la sección inferior de la columna de fraccionamien-
to, limitada por la línea de trazos en la Fig. 8.10, se obtiene

Balance total: v, + B = ¿J (8-18)

Balance de componente: yz  v,  + BxB = ¿,x3 (8-19)

(8-20)
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Figura 8.10 Secciones de una columna de fraccionamiento.

y2=Lx-Bxs
Y v (8-21)

(8-22)

El balance de entalpía es

&,  vz + H,B = H& + Bq,
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d o n d e
Ba = QB (8-23)

La intersección de la línea de operación (8-21) de la sección de agotamiento
con la línea (x = y) viene dada por

Puesto que

la intersección está en x = XB.
El lugar geométrico de las intersecciones de las líneas de operación para la sec-

ción de enriquecimiento y la sección de agotamiento de la Fig. 8. ll se obtiene por
resolución simultánea de la línea de operac&  generalizada (8-24) de la sección de
enriquecimiento con la línea de operación (8-25) de la sección de agotamiento, que
es una generalización de (8-21)

(8-24)

(8-25)

Restando (8-25) de (8-24) se obtiene

y(V-  v)=x(L-¿)+(Dx,+Bxd (8-26)

Substituyendo el último término entre paréntesis de (8-26) por (g-27), un balance
global de componente,

F.+  = DxI,  + Bxs (8-27)

así como el término (V - @ por un balance total de materia aplicado a la etapa de
alimentación,

(V-V)=F-(L-L)

y combinando (8-26) con (g-27), se obtiene

y=(--$+-(5) (8-28)
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donde
II-L

4=-F (8-29)
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La Ec. (8-28) es la de una recta, que recibe el nombre de línea q. Su pendiente,
q/(q  - l), sitúa la intersección de las dos líneas de operación. También se puede de-
mostrar fácilmente que interseca con la línea x = y en x = zF.

Condición térmica de la alimentación
El valor de q está relacionado con la condición térmica de la alimentación. Se puede
demostrar, a partir de las ecuaciones del balance de materia y entalpía aplicados a
la etapa de alimentación en la Fig. 8.10, para condiciones de flujo molar constante,

HFF  + HF, , V + HI,,,  , L = Hi,  + H\,,V (8-30)

F+V+L=¿+V (8-3 1)

Suponiendo HL,,,  = Hif y HG~  , = Hv,, se puede combinar (8-30)  con (8-31)  y subs-
tituir el resultado en la definición de q dada por (8-29) para obtener

Hv, - HF
’ = H,, - H,, (8-32)

La Ec. (8-32) establece que el valor de q se puede obtener dividiendo la entalpía
necesaria para transformar la alimentación en vapor saturado por el calor latente
de vaporización de la alimentación. El efecto de la condición térmica de la alimen-
tación sobre la pendiente de la línea q descrito por la Ec. (8-32) se resume y mues-
tra esquemáticamente en la parte superior de la Fig. 8. ll. Se incluyen ejemplos de
líneas q para casos en los que la alimentación está por encima del punto de rocío
y por debajo del punto de burbuja.

Determinación del número de etapas teóricas
Una vez localizadas las líneas de operación de la sección de enriquecimiento y de
la sección de agotamiento, las etapas teóricas se determinan trazando etapas según
el procedimiento descrito en la Sección 8.1.

Si la columna de destilación está equipada con un ehullirlor parcial, dicho ebu-
Ilidor equivale a un contacto teórico ya que, en efecto, en el ebullidor entra una
corriente de líquido y sale una corriente de vapor que están en equilibrio: B y p,
en la Fig. 8.10. Sin embargo, no todos los  calderines  de las columnas operan en
esta forma. Algunas columnas están equipadas con ebullidore.r  totales, en los que
todo el líquido que entra procedente de la etapa de cola se vaporiza y el producto
de colas se retira como vapor, o bien el líquido procedente de Ia etapa de cola se
divide en un producto de colas y una alimentación del ebullidor que es total o par-
cialmente vaporizada.

Si el vapor de cabeza sólo se condensa parcialmente en un condensador parcial.
en vez de ser totalmente condensado, el condensador opera como otra etapa de la
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cc~iumna.  EII ia f-i!:.  s.  12  f.H  y I), que salen del condensador parcial, están en
equilibrio.

Aplicando un balance de materia entre la etapa n y  la cabeza de la columna.
SC obtiene

y,  teniendo en cuenta las habituales suposiciones stmplificantes.  la línea de opera-
ción resulta

Esta línea de operación interseca con la línea (.r =c J.) en s = ,vI).  La Fig. X.16. que se
considera después, muestra la correspondiente construcción de McCabe-Thiele.

Figura 8.12 Condensador parcial.

Localización de la etapa de alimentación
La localizacion  de la etapa de alimentación está en el punto de cambio para el tra-
zado de etapas entre la línea de operación de la sección de enriquecimiento y la cur-
va de equilibrio y el trazado de etapas entre la línea de operación de la sección de
agotamiento y la curva de equilibrio (etapa 3 en la Fig. 8.13~). Si para unos mis-- -
mos valores de XH.  XIA  L/V  y UV  se toma una localización de lalalimentación  por
debajo de la etapa óptima (etapa 5 en la Fig. 8.136),  se requieren más etapas de
equilibrio para efectuar la separación.

Si se elige una localización de la etapa de alimentación por encima de Ia ópti-
ma, tal como se indica en la Fig. 8.13<,,  nuevamente más etapas de equilibrio SC ne-
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Etapa de al imentación

Y

Ltapa  de alimentación

(b)

1 .ox

(C)

Figura 8.13 Localización de la etapa de alimentación (por  conveniencia las etapas se han trazado y
contado en la dirección cabeza a cola). (a) Localización óptima dle la etapa de alimentación. (b) Loca-
lización de la etapa de alimentación por debajo de la etapa óptima.  (c) Localización de la etapa de ali-
mentación por encima de la etapa óptima.

cesitarán  para efectuar la separación que si se utilizase el punto óptimo de

alimentación.
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Condiciones de operación límite
(a) Número mínimo de etapas. En la etapa de enriquecimiento, la mayor inclina-
ción de cualquier línea de operación que pase por el punto xD  puede ser WV = 1.
En estas condiciones no se obtiene producto y el número de etapas es mínimo para
una separación dada. Para la sección de agotamiento, la menor pendiente de la lí-- -
nea  de operación que pasa por XB  puede ser UV = 1, en cuyo caso no se retira
corriente de colas.

Para L = V, y sin retirar productos, las ecuaciones de la línea de operación
(8-24) y (8-25) se transforman simplemente en y = x. Esta situación, que recibe el
nombre de reflujo  total, conduce al área máxima posible entre la curva de equili-
brio y las líneas de operación y, por tanto, fija el número mínimo de etapas de equi-
librio que se requieren para producir XE y xD. Una columna puede operar a reflujo
total en la forma que se indica en la Fig. 8.14.

(b) Relación de reflujo mínimo (LR/D  o L/V).  Algebraicamente
L&D  = (L/V)/(  1 - WV). Por tanto, L/D es mínimo cuando WV es mínimo. Puesto
que ningún punto de la línea de operación puede estar por encima de la curva de
equilibrio, la pendiente mínima de la línea de operación está determinada por la
intersección de una línea de operación con la curva de equilibrio. En la Fig. 8.15
se muestran las dos situaciones de reflujo mínimo que normalmente se presentan
en la práctica.

1. En la Fig. 8.15a se observa que la intersección de dos líneas de operación cae
sobre la curva de equilibrio. Este caso es típico de mezclas binarias ideales o
próximas a la idealidad y se considerará en el Ejemplo 8.4.

1.0

Y

Figura 8.14 Número mínimo de etapas, reflujo
total.
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x

(al

0
x

ib)

1.0

Figura  8 .15 Condiciones de mínima relación de reflujo. (u) Intersección de las líneas de operación con
la curva de equilibrio. (b) Línea de operación tangente a la curva de equilibrio.

2. La pendiente de la línea de operación de la sección de enriquecimiento es tan-
gente a la curva de equilibrio en el llamado punto de toque o de tangencia R de
la Fig. 8.15b. Este caso puede ocurrir con mezclas binarias no ideales.

En ambos casos se requiere un número infinito de etapas para efectuar la se-
paración con reflujo mínimo. Este caso es justamente contrario al de reflujo total
y número mínimo de etapas.

Elevado número de etapas
Cuando las condiciones son tales que interviene un número muy elevado, pero fi-
nito, de etapas teóricas, resulta difícil aplicar el método de McCabe-Thiele,  ya que,
salvo que se utilicen sistemas especiales de coordenadas,’ la construcción gráfica
puede conducir a resultados poco exactos. Sin embargo, tales condiciones se pre-
sentan generalmente para mezclas con temperaturas de ebullición próximas y es ra-
zonable admitir que la Volatilidad relativa permanece constante. Si, además, se pue-
de suponer flujo molar constante, se puede aplicar una solución analítica directa
para mezclas binarias desarrolladas por Smoker3  para determinar las etapas nece-
sarias para una separación especificada. Aunque no se deducirá aquí, en la parte
(b) del próximo ejemplo se ilustra el método analítico general.

Ejemplo 8.5 Cien kmol por hora de una alimentación que contiene 30 moles % de n-hexa-
no y 70 moles % de n-octano ha de destilarse en una columna que consta de un ebullidor
parcial, un plato teórico, y un condensador parcial, operando todos ellos a 1 atm (lOI,
kPa).  La alimentación, como líquido en el punto de burbuja, se introduce en el ebullidor,
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del  que  se  re t i ra  de  forma cont inua  un l íquido como producto  de  colas .  El  ref lu jo  se  devuel-
ve  a l  p la to  como I íquido  en  e l  punto  de  burbuja .  El  vapor  des t i lado  cont iene  80  moles  % de
n-hexano y la  re lación de ref lujo (Ls/D)  es  2 .  Supóngase  que  e l  ebu l l idor  parc ia l ,  e l  p la to  y
el  condensador  parc ia l  se  comportan cada uno como una e tapa  de  equi l ibr io .

(a) Utilizando el método de McCabe-Thiele,  calcúlese la composición de las colas y los mo-
les  de  des t i l ado  produc ido  por  hora .

(b) Si la volatilidad relativa Q se supone constante con un valor de 5 para el intervalo de
composic ión de es te  e jemplo ( la  vola t i l idad re la t iva  var ía  realmente  desde 4,3  en  e l  ebu-
Ilidor has ta  6 ,0  en  e l  condensador)  ca lcúlese  anal í t icamente  la  composic ión de  las  colas .

Solución. Siguiendo el procedimiento del Capítulo 6, hay ND = C + 2N + 5 grados de
libertad. Con dos etapas y dos especies, ND = II.  En este problema están especificados:

Variables  de la  corr iente  de al imentación 4
Pres iones  de l  p l a to  y  del ebu l l ido r 2
Pres ión  de l  condensador 1
Q  para el plato 1
Número de etapas 1
Relación de reflujo, LdD 1
Composic ión  de l  des t i lado 1

-
II

El problema está  totalmente especif icado y se  puede resolver .

(a) Solución grhfica. En la Fig.  8.16 se presenta un diagrama del  separador así  como
la  solución gráf ica ,  que se  obt iene de  la  s iguiente  manera

1. Se localiza el punto yo  = 0,8  sobre la línea x = y.

2 .  Se f i jan las  condiciones  en e l  condensador ,  y  como xR  es tá  en  equ i l ib r io  con  yo,  se  loca-
liza el punto XR,  YD.

3. Se traza ahora la línea de pendiente L/V = 2/3 que pasa por el punto yo  = 0,8.  Téngase
en cuenta que (WV)  = (L/D)/[  1 + (L/D)].

4.  Se t razan t res  e tapas  teór icas  y  se  lee  la  composic ión de colas  XE  = 0 ,135 .

La cantidad de destilado se determina a partir de balances globales de materia. Para
hexano

Por  t an to
zFF  = yJI  + xsB

y para el flujo total

(0.3)(100)  = (0.8)D + (0.135)B

B=lOO-D
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D.y,=O.8 -

Condensador
parcial

B. x,,

III I I I I I I l I I 1 I I I I I I
0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8

I
0 . 9  1 . 0

x, fracción molar de hexano en el liquido

Figura 8.16 Solución del Ejemplo 8.5.

Despejando D de estas ecuaciones se obtiene

D = 24,8 kmoWh

(b) Solución analítica.
br io  v ienen  dadas  por

Según (3-lo),  para a cons tan te  l as  compos ic iones  de  equ i l i -

Y
x= y+a(l-y) (8-33)

La so luc ión  se  ob t i ene  según  l a  s igu ien te  secuenc ia

1 .  La  compos ic ión  de l  l íqu ido  xR que sa le  del  condensador  parc ia l  se  ca lcula  a  par t i r  de  (7-33)

0.8
xR = 0.8+  5(1 -0.8)=  OA

2.  Después se  determina yt  mediante  un balance de mater ia  apl icado al  condensador  parcial,

vy,  = Dy”  + LXR

y, =(1/3)(0.8)+(2/3)(0.44)=  0.56

3. Según (8-33),  para el plato 1

0.56
x' = 0.56 + 5( 1 - 0.56) = o.203
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4. Aplicando un balance de materia a las dos etapas superiores,

Vy, = Dxo  + Lx,

y,  = 1/3(0.8)  + 2/3(0.203)  = 0.402

0.402
5* xB =0.402+5(1-0.402)=0*‘*9

Aproximando la curva de equilibrio, o = 5, se obtiene el resultado xa = 0,119 en vez de
XB  = 0,135.

Cl

Ejemplo 8.6 (a) Resuélvase gráficamente el Ejemplo 8.5 suponiendo que la alimentación
se introduce en el plato 1 en vez de en el ebullidor. (b) Determínese el número mínimo de
etapas que se requieren para realizar la separación calculada.

Solución. (a) El diagrama de flujo y la solución que se muestran en la Fig. 8.17 se ob-
tienen en la forma que se indica a continuación.

1. Se localiza el punto x& yn  sobre la Línea de equilibrio.

2. Se traza la línea de operación para la sección de enriquecimiento, a través del punto
y = x = 0,8 y cuya pendiente es WV = 213.

3. La intersección de la línea q, xF = 0.3 (líquido saturado) con la línea de operación de la
sección de enriquecimiento se localiza en el punto P. La línea de operación de la sección
de agotamiento debe de pasar también por este punto.

4. La pendiente de la línea de operación de la sección de agotamiento se obtiene por tanteo,
habida cuenta de que hay tres contactos de equilibrio en la columna, con la etapa inter-
media situada en el cambio de una línea de operación a otra. El resultado es xB = 0,07  y
la cantidad de destilado se obtiene a partir de balances combinados de materia, total y
de hexano (como en el Ejemplo 8Sa),

(0.3)(  100) = (0.80) + 0.07(  100 - D)

Por tanto

D = 31.5 moledh

Comparando este resultado con el obtenido en el Ejemplo 8.5, se encuentra que la pureza
de las colas y el rendimiento del destilado han mejorado al introducir la alimentación en
el plato 1 en vez de hacerlo en el calderín.

(b) La construcción correspondiente a reflujo total (WV = 1,  sin alimentación ni productos
y con un número mínimo de platos) se muestra en la Fig. 8.18,. Se requieren algo más de
dos etapas para XE  = 0,07 en comparación de las tres etapas que se requerían anteriormente.
c l
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0 0.1 0 .2 0 .3 0 .4 0 .5 0.6 0.7 0.6 0.9 1.0

x, fracción molar de hexano en el Ilquido

Figura 8.17 Solución del Ejemplo 8 . 7 .

0.6

Y

0.4

0 .2

0
0 0 .2 0 .4 0 .6

x

ID
LlI

0.8 1 .0 Figura 8.18 Solución para el caso de reflujo to-
tal del Ejemplo 8.6.
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8.7 Eficacia de las etapas

En el tratamiento precedente de las etapas de contacto se ha supuesto que las fases
que salen de las etapas están en equilibrio termodinámico. En el equipo industrial
de múltiples etapas en contracorriente no siempre resulta práctico utilizar un tiem-
po de residencia y un intimo contacto suficientes para alcanzar el equilibrio. Por
tanto, las variaciones de concentración que tienen lguar en una determinada etapa
son menores que las que se obtendrían a partir de las condiciones de equilibrio.
Una forma de caracterizar este hecho es mediante la eficacia global de las etapas
para un particular separador

Contactos teóricos para

Eficacia global de las etapas =
una separación dada

Núm. real de etapas necesarias
x 100%

para la misma separación

Esta definición tiene la ventaja de una utilización muy sencilla; sin embargo,
no tiene en cuenta la variación de eficacia de una etapa a otra debida a cambios
de las propiedades físicas del sistema originados por variaciones de composición y
temperatura. Además, las eficacias pueden ser diferentes para distintos compuestos.

Una eficacia de etapa frecuentemente utilizada para describir el comportamien-
to de un plato determinado para unos componentes dados es la eficacia de Murph-
ree de un plato.4  Esta eficacia puede definirse tomando como base una u otra fase
y, para un componente dado, es igual a la variación real de composición de la fase
dividida por la variación prevista por consideraciones de equilibrio. Esta definición,
aplicada a la fase de vapor, puede expresarse matemáticamente como

E = ” -“-’  X lo@?&
” YZ-Yn-

donde EV es la eficacia de Murphree basada en la fase de vapor, e y*  es la hipoté-
tica composición de la fase de vapor que estuviese en equilibrio con el líquido que
sale de la etapa. Téngase en cuenta que en platos de gran diámetro existen aprecia-
bles diferencias de composición en el líquido, de forma que el vapor generado por
el primer líquido que llega al plato será más rico en el componente ligero que el
vapor generado por el líquido existente en el mismo. Esto puede dar lugar a un va-
por medio más rico en el componente ligero que el que estuviese en equilibrio con
el líquido a la salida del plato, lo que equivale a una eficacia de Murphree superior
al 100%. Se puede definir una eficacia EL  para la fase líquida análoga a EV  utili-
zando concentraciones de la fase líquida.
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- ll
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fa) (b)

Figura 8.19 Eficacias de Murphree para platos. (a) Basadas en la fase de vapor. (b) Basadas en la fase
de líquido.

En el trazado de las etapas, la eficacia de Murphree representa el porcentaje
de la distancia que ha de tomarse desde la línea de operación hasta la línea de equi-
librio, de forma que solamente se avanza un porcentaje EV o EL del recorrido total
medido en dirección vertical u horizontal, respectivamente. Esto se representa en
la Fig. 8..19a  para el caso de eficacias de Murphree basadas en la fase de vapor y
en la Fig. 8.196 para el caso de la fase líquida. Como puede observarse, las com-
posiciones reales de las fases que salen de las etapas substituyen a las curvas de equi-
librio termodinámico para un conjunto particular de líneas de operación.

8.8 Aplicación a columnas de destilación compleja

En la Fig. 8.9 se muestra un esquema de destilación con alimentación múltiple. En
ausencia de la corriente lateral L,,  este esquema no afecta a las ecuaciones del ba-
lance de materia relacionadas con la sección de enriquecimiento de la columna por
encima del punto de alimentación superior Fl.  La sección de la columna compren-
dida entre el punto superior de alimentación y el punto inferior de alimentación FZ
(en ausencia de la alimentación F)  está representada por una línea de operación de
pendiente L'/V'  que intersecciona con la línea de operación de la sección de enri-
quecimiento. Para la sección de agotamiento de la columna se puede seguir un ra-
zonamiento análogo. Por consiguiente, se pueden aplicar los fundamentos gráficos
de McCabe-Thiele,  tal como se muestra en la Fig. 8.20~.  En la Fig. 8.20b  se repre-
senta gráficamente la condición de operación correspondiente a la Fig. 8.9, con
Fk =Fz  = 0, pero L, f 0.
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Figura 8.20 Variación de las condiciones de operación. (a) Dos alimentaciones (liquido saturado y va-
por saturado). (b) Una alimentación y una corriente lateral (líquido saturado). (c) sistema con vapor
directo.

Para ciertos tipos de destilación se introduce un gas inerte caliente directamen-
te en la base de la columna. Se puede utilizar vapor de agua si uno de los compo-
nentes de la mezcla es agua, o bien si el agua puede formar una segunda fase re-
duciendo así la temperatura de ebullición, tal como ocurre en la destilación de gra-
sas con vapor, donde no se utiliza calderín  sino que el calor es suministrado por
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vapor vivo sobrecalentado. En esta aplicación, QH  de la F‘ig.  8.9 es una corriente
de composición y = 0. que para .X  = XR se transforma en un punto de la línea de
operación, puesto que las corrientes que se cruzan en este punto existen realmente
en el extremo de la columna. En la Fig. 8.30~ se representa gráficamente la utili-
zación de vapor directo, en vez de un calderín,  para la condtción de operación
F, = F: = L, = 0.

Ejemplo 8.7 Una columna compleja de destilación.  equipada cun  un ebullidor  parcial y
un condensador total, que opera en estado estacionario con alimentación de liquido satura-
do,  t iene una sal ida  de corr iente  la teral  en la  sección de enr iquecimiento.  Efectuando las  s im-
pl i f icac iones  habi tua les :

(a) Dedúzcase una ecuación para las dos líneas de operacicin

l -
l
I
I
I
I
l
I
I
I
l
I
I
I
I
L

- Sección 2- - - - _ - - - - - - - - - - -
1

Sección 1 I
r--------------

0-1  !
V

l r

l -

I --
n

l---- yf
“- 1’ v \_---

n-l-
XI’

t-
1

s-

ti
I’

s-l-
. - - - -

- J I

G-l7 --- ---- J

Figura 8.21 Diagrama de flujo para el Ejemplo 8.7

»,  X,,
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(b) Hál lese  e l  punto  de  in te rsecc ión  de  es tas  l íneas  de  operac ión .

(c) Hállese la intersección con la diagonal de la línea de operación comprendida entre Fy  L,.

(d) Preséntese la construcción de un diagrama x-y.

Solución. (a) Aplicando un balance de materia a la sección 1 de la Fig. 8.21, se obtiene

Vn-,yn-,  = L.x. + DxD

Para la sección 2

V,-zye-2  = L:-,x,-,  + L,<x,  + Dx,

Teniendo en  cuenta  las  habi tua les  supos ic iones  s impl i f icantes ,  l as  dos  l íneas  de  operac ión  son

y=$x+L.x,+VDx, Y

1

/ I I 1
x = XI / x=x0  ,

L,x,  + DxD
x Y=X= L, + D

Figura 8.22 Solución gráfica del Ejemplo 8.7.
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(b)  Igualando las dos líneas de operación se encuentra que la intersección ocurre para

(L - L’)x = L,x,

y,  puesto que L - 15.’  = L,, el punto de intersección es x = x3.

(c) La intersección de la líneas

con

se produce para

y=x

x = Lx, + Dxo
L,+D

(d) En la Fig. 8.22 se muestra el diagrama x-y.
0

8.9 Consideraciones económicas

En los problemas de diseño de etapas de contacto que se han considerado en este
capítulo se han obtenido soluciones para unas dadas condiciones de operación, re-
laciones de reflujo, número de etapas o platos, localizaciones de la alimentación,
así como otras especificaciones. Hay un número infinito de soluciones posibles para
un requerimiento de separación dado, puesto que se pueden utilizar infinitas com-
binaciones de, por ejemplo, etapas y relaciones de reflujo. La selección tina1 está
basada esencialmente en consideraciones económicas, que incluyen el inmovilizado
necesario para la adquisición e instalación del equipo, así como los costes de ope-
ración y servicios, mano de obra, materias primas y mantenimiento.

Al aumentar la relación de reflujo disminuye el número de etapas teóricas ne-
cesarias pero aumentan las exigencias de flujo interno, diámetro del equipo y con-
sumo energético. Con frecuencia es preciso resolver el problema de separación. un
considerable número de veces, imponiendo diferentes condiciones de operción y va-
lorando cuidadosamente el efecto que cada solución particular ejerce sobre el coste
total. El diseño de las condiciones óptimas se trata en el Capítulo 13.
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Problemas

A cada uno de los problemas que siguen son aplicables, excepto que se especifique lo con-
trario, las habituales suposiciones simplificantes de alimentación y reflujo como líquidos sa-
turados, plato de alimentación óptimo, que no hay pérdidas de calor, estando estacionario
y flujos molares constantes de líquido y vapor. Se pueden proponer.fácilmente  problemas
adicionales a partir de muchos de los problemas del Capítulo 10.

8.1 Se dispone de una carga de 100 kmol de una mezcla líquida que contiene 20 moles %
de benceno y 8’0 moles % de clorobenceno. Se desea rectificar esta mezcla a 1 atm
para obtener unas colas que contengan solamente 0,l moles % de benceno. La vola-
tilidad relativa puede considerarse constante e igual a 4,13.  Se dispone de un calderín
para vaporizar la alimentación y una columna equivalente a cuatro platos teóricos.
La operación se conduce a reflujo total, manteniendo, mientras no se alcanza el esta-
do estacionario, una cantidad finita de destilado en el tanque de devolución de reflujo.
Cuando se alcanza el estado estacionario las colas contienen 0,l moles % de benceno.
¿Qué  cantidad de colas se puede obtener con este aparato? La retención de la columna
es despreciable en comparación con la del calderín y la del tanque de reflujo.

V4

100  moles
30% alcohol
70% H20

V,

ondensador
total

I -
1

100  moles

1 30% alcohol
70% HZ0

(0) (b)

moles

Datos de equilibrio, fracción molar de alcohol

x 0.1 0.3 0 . 5 0.7 0.9

Y 0.2 0 . 5 0.68 0.82 0.94
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8.2 (a) Para la cascada (a) que se representa anteriormente, calcúlese la composición de
las corrientes Vd y LI. Supóngase flujo molar constante, presión atmosférica, ali-
mentac iones  de  l íqu ido  y  vapor  sa turados ,  as í  como los  da tos  de  equi l ib r io  que  se
dan más abajo. Las composiciones están en moles %.

(b) Para las composiciones de las alimentaciones correspondientes al apartado (a),
Lcuántas etapas serían necesarias para producir una corriente Vd conteniendo 85%
de a lcoho l?

(c) Para la configuración de la cascada (b), con D = 50 moles, jcuáles  serán las com-
pos ic iones  de  D y  L I?

(d) Para la configuración de la cascada (b), jcuántas  etapas se’requieren para que D
contenga  50% de  a lcohol?

8.3 En una unidad de purificación de alcohol isopropílico se obtiene como producto de
cabeza  un  des t i lado  con 45% en peso  de  a lcohol  i sopropí l ico ,  50% en peso  de  é ter  dii-
sopropí l ico y 5% en peso de agua.  La compañía  desea recuperar  e l  é ter  de esta  corr ien-
te por extracción líquido-líquido en contracorriente con agua, con el fin de producir
éter que no contenga más de 2,5% en peso de alcohol, así como un alcohol extraído
con una concentración no inferior a 20% en peso. La unidad operará a 25°C y 1 atm.
Calcúlese el número de etapas teóricas que se requieren utilizando el diagrama de
McCabe-Thiele  con  la  supos ic ión  de  re lac iones  de  fases  cons tan tes .

iEs  pos ib le  obtener  un  a lcohol  ex t ra ído  con una  concent rac ión  de l  25% en peso?

Datos del equilibrio entre fases a 25 ’ C y 1 atm

Peso %
Alcohol

Fase etérea Fase acuosa

Peso % Peso%
Éter

Peso % Peso % Peso %
Agua Alcohol Éter Agua

2.4 96.7 0.9 8 . 1 1 . 8 90.1
3.2 95.7 1.1 8.6 1 . 8 89.6
' 5 . 0 93.6 1 . 4 10.2 1.5 88.3
9.3 88.6 2 . 1 ll.7 1.6 86.7

24.9 69.4 5.7 17.5 1 . 9 80.6
38.0 50.2 ll.8 21.7 2.3 76.0
45.2 33.6 21.2 26.8 3.4 69.8

Puntos adicionales del límite de las fases

Alcohol, peso % Éter,  peso % Agua, peso %

45.37 29.70 24.93
44.55 22.45 33.00
39.57 13.42 47.01
36.23 9.66 54.11
24.74 2.74 72.52
21.33 2.06 76.61
0 0.6 99.4
0 99.5" 0.5"

l Estimado
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8.4 Resuélvanse gráficamente los siguientes problemas del Capítulo 1: (a) 1.12; (b) 1.13;
(c) 1.14; (d) 1.15; (e) 1.16 y(f)  1.19.

8.5 Ha de agotarse un componente aromático en una fracción de petróleo por contacto
directo en contracorriente con vapor de agua sobrecalentado utilizando una columna

de platos. La operación es isotérmica  a 130°C y la presión total es 108,3  kPa.

Flujo de alimentación de la fracción de petróleo: 3 175 kg/h
Concentración del aromático en la alimentación: 5% en peso
Moles de vapor de agua/mol  de aceite = 3,34
Presión de vapor del aromático a 130°C = 150 kPa
Peso molecular de la fracción de petróleo = 220
Peso molecular del aromático = 78

Calcúlese el número de platos teóricos que se requieren suponiendo que la fracción
de petróleo y el agua no son miscibles y que la relación agualfracción  de petróleo se
mantiene constante en la columna.

8.6 Por la parte superior de una columna de agotamiento, provista de calderín, se intro-
duce aire líquido como alimentación. La columna opera esencialmente a la presión at-
mosférica. El sesenta por ciento del oxígeno contenido en la alimentación ha de reti-
rarse de las colas como vapor procedente del calderín. Este producto contendrá 0,2
moles  % de  n i t rógeno.  Tomando como base  las  suposic iones  y  los  da tos  que  se  indi -
can más abajo, calcúlese:

(a) IOS moles % de nitrógeno en el vapor que abandonan el plato superior.
(b) Los moles de vapor que se generan en el calderin  por 100 moles de alimentación.
(c)  El  número de  p la tos  teór icos  necesar ios .
Notas: Para simplificar el problema, supóngase un flujo molar constante igual al de
moles de alimentación. El aire líquido contiene 20,9  moles % de oxígeno y 79,l moles
% de nitrógeno. Los datos de equilibrio [Chem.  Met.  Eng., 35, 622 (1928)]  a la presión
atmosférica son:

Temperatura
OK

Moles % de Nz
en el líquido

Moles % de NJ
en el vapor

77.35 100.00 100.00
JJ .98 90.00 97.17
78.73 79.00 93.62
79.44 70.00 9 0 . 3 1
80.33 60.00 8 5 . 9 1
81.35 50.00 80.46
82.54 40.00 73.50
83.94 30.00 64.05
85.62 20.00 50.8 1
87.67 1 0 . 0 0 31.00
90.17 0.00 0.00
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8.7 El gas que sale de un fermentador de alcohol consta de una mezcla de aire y COZ,
con un contenido de 10 moles % de COZ  que ha de absorberse en una solución 5,O  N
de trietanolamina que contiene 0,04  moles de dióxido de carbono por mol de amina.
Si la columna opera isotérmicamente a 25”C,  el líquido que sale contiene 0,8  veces la
cantidad máxima de COZ y la absorción se realiza en una columna de seis platos teó-
ricos,  calcúlese:

(a) Moles de disolución de amina/mol de alimentación gaseosa
(b) Composición del gas a la salida

Datos  de  equ i l ib r io

Y 0.003 0.008 0.015 0.023 0.032 0.043 0.055 0.068 0.083 0.099 0.12

X 0.01 0.02 0.03 0.04 0.05 0.06 0.07 0.08 0.09 0.10 0.11

Y = moles de COJmol  de aire; X = moles de COJmol  de solución amina

8.8 Un aceite crudo utilizado para absorber benceno a partir de gas de horno alto ha de
agotarse con vapor de agua en una columna de platos de barboteo, que opera a la
pres ión  atmmosférica,  con e l  f in  de  recuperar  e l  benceno disuel to .  Las  condic iones  de
equilibrio están aproximadamente representadas por la ley de Henry, de tal forma que
cuando la fase de aceite contiene 10 moles % de C6H6  la presión parcial de C6H6  es
5,07  kPa. El aceite puede considerarse no volátil y la operación adiabática. El aceite
a la entrada contiene 8 moles % de benceno, del que se recupera el 75%. El vapor de
agua a la salida contiene 3 moles % de C6H6.

(a) LCuántas etapas teóricas ha de tener la columna?
(b) iCuántos  moles de vapor de agua se requieren por cada cien moles de mezcla

benceno-acei te?
(c) Si se recuperase el 85% del benceno con los mismos flujos de aceite y vapor de

agua, jcuántas  etapas teóricas serían necesarias?

8.9 Una planta  de  recuperación de  d isolvente  cons ta  de  una  columna de  absorc ión de  p la-
tos y otra columna de agotamiento, también de platos. En la columna de absorción
se recupera el noventa por ciento del benceno (B) contenido en la corriente gaseosa.
La concentración de benceno a la entrada es YI = 0,06  moles de B/mol  de gas exento
de B. El aceite que entra por la parte superior del absorbedor contiene X2  = 0,Ol  mo-
les de B/mol  de aceite puro. En la corriente de salida, XI  = 0,19 moles de B/mol  de
aceite puro. La temperatura de operación es 77°F (25°C).

Para agotar el benceno absorbido por el aceite se utiliza vapor directo sobreca-
lentado a 110°C. La concentración de benceno en el aceite a la entrada y a la salida,
expresada en relaciones molares, es 0,19  y O,Ol,  respectivamente. La relación de flujo
de acei te  (puro)  a  f lu jo  de  gas  (exento  de  acei te)  es  2 ,0 .  Los  vapores  se  condensan,  se
separan  y  se  re t i ran .

Pesos  moleculares :  acei te  = 2 0 0 benceno = 78 gas = 32
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Datos de equilibrio para las presiones de las columnas

3 7 7

X en el aceite
1’ en el gas, 25’C
Yen el vapor de
agua, 110°C

0 0.04 0.08 0.12 0.16 0.20 0.24 0.28
0 0 . 0 1 1 0.0215 0.032 0.0405 0.0515 0.060 0.068
0 0.1 0.21 0.33 0.47 0.62 0.795 1.05

Calcúlese:

(a) Relación de flujos molares en el absorbedor
(b) Número de platos teóricos del absorbedor
(c) Flujo mínimo de vapor de agua que se requiere para separar el benceno contenido

2 en un mol  de  acei te  para  las  condiciones  terminales ,  suponiendo una columna con
un número infinito de platos.

8.10 Un gas A disuelto en agua ha de desorberse poniendo en contacto una corriente de
agua con aire en tres etapas ideales.

El  a i re  que entra ,  G, ,  no cont iene A mientras  que la  a l imentación l íquida,  L,,  con-
tiene 0,09  kg de A/kg  de agua. La relación en peso de agua a aire en las corrientes de
alimentación es en cada caso de lO/l.

Utilizando el diagrama de equilibrio que se indica más abajo, calcúlense las in-
cógnitas que se relacionan para cada una de las configuraciones que se señalan y com-
párese la  recuperación de A para  los  t res  casos .

CI. YIE ‘2,  ‘2E G,,Y,E

t t
Etapa Lzs  x2E  _ Etapa L3G  ‘3E

2 3 (L,  = 10 kg H,O)

G2.  y2 G3.  y,
C, = 1 kg aire r
Y, = 0 G, = C, = G, = 0.333 kg. Y, = Y2  = Y,  = 0

1 .  XIE’ X2E=  ~ X3E=  ~

Y,Ef _ _ _ Y2E=  ~ Y 3E=  ___

L, = 10 kg Ii,0 L, = L, = L, = 3.33 kg l-IZO, X, = X2 =X3 = 0.09

x, = 0.09

G, = 1 kg

Yo  = 0
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2. YIE = Y2E =
Y3E =

X lE= X2E = X3E =

G2s  ‘2E

L,= lOkgH,O

x, = 0.09

C, = 1  kg  Aire

Yo  =  0

L,px,E

3. Y2E = X2E =

1
YlE= X lE=

Y
kg A
k g  aire

0.8
0.7

0.6
0.5
to.4

0.3
0.2

O.'1/1
0 0.01  0 .02  0 .03  0 .040 .05  0 .06  0 .07  0 .08  0 .09  0 .10

X, kg Alkg H,O

8.11 Una mezcla de líquido saturado con 69,4  moles ‘3%  de benceno en tolueno ha de des-
tilarse de forma continua a la presión atmosférica para producir un destilado con 90
moles % de benceno y un rendimiento de 25 moles de destilado por cada 100 moles
de alimentación. La alimentación se envía a un destilador calentado con vapor, del
que se retira de forma continua el residuo. Los vapores procedentes del destilador pa-
san directamente a un condensador parcial. Desde un separador de líquido que sigue
al condensador, se devuelve el reflujo al destilador. El vapor procedente del separa-
dor, que está en equilibrio con el líquido de reflujo, se envía a un condensador total
y se retira de forma continua como destilado. En el equilibrio la relación molar de
benceno a tolueno en el vapor puede tomarse igual a 23  veces la relación molar de
benceno a tolueno en el líquido. Calcúlese analítica y gráficamente el número total de
moles de vapor generado en el destilador por cada 100 moles de alimentación.

8 .12 Una mezcla de A (más volátil) y B se separa en una columna de destilación de platos.
En los dos ensayos distintos realizados con una alimentación de líquido saturado de
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40 moles 5%  de A, se obtuvieron las siguientes composiciones, en moles %  de A, para
muestras de corrientes de líquido y vapor tomadas de tres etapas consecutivas, com-
prendidas entre la alimentación y el condensador total de cabeza:

Etapa Ensayo 1 Ensayo 2

V L V L

M+2 80.2 72.0 75.0 68.0
M+l 76.5 60.0 68.0 60.5
M 66.5 58.5 60.5 53.0

Determínese la relación de reflujo y la composición de cabezas en cada caso, su-
poniendo que la columna tiene más de tres etapas.

8.13 El diagrama de McCabe-Thiele  que se representa más abajo se refiere a una columna
de destilación ordinaria. ¿Cúal  es el significado de x, (significado físico y numérico)?

0 XII
t

X1

x

Una mezcla de líquido saturado que contiene 70 moles % de benceno y 30 moles %
de tolueno ha de destilarse a la presión atmosférica con el fín de ‘producir un destilado
de 80 moles % de benceno. Se consideran los cinco procedimientos que se mencionan
más abajo. Para cada uno de los procedimientos, calcúlense y tabúlense los siguientes
apartados:

(a) Moles de destilado por 100 moles de alimentación
(b) Moles totales de vapor generado por mol de destilado
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(c) Moles por ciento de benceno en el residuo
(d) Constrúyase un diagrama y-x para cada uno de los apartados anteriores. Indíque-

se sobre ellos las composiciones del producto de cabeza, del reflujo y del residuo
(e) Si el objetivo es maximizar la recuperación total del benceno, icuál, si es que al-

guno, de estos procedimientos es preferible?
Nota:  Supóngase que la volatilidad relativa es 2,5. ,

Descripción de los procedimientos

1. Destilación continua seguida de condensación parcial. La alimentación se introduce en el
calderín, del que se retira de forma continua el residuo. El vapor entra por la parte su-
perior de un condensador parcial provisto de un serpentín helicoidal de refrigeración y
descarga en un pequeño depósito, desde el cual se devuelve el líquido como reflujo al sis-
tema de destilación, mientras que el vapor residual se condensa para obtener un producto
con 80 moles 9%  de benceno. La relación molar de reflujo a producto es 0,5.

2. Destilación continua en una columna con un plato teórico. La alimentación se introduce
en el calderín, del cual se retira de forma continua el residuo. El vapor procedente del
plato entra por la parte superior de un condensador parcial provisto de un serpentín he-
licoidal de refrigeración y descarga en un pequ:ño  depósito, desde el cual se devuelve el
líquido como reflujo al plato,mientras que el vapor residual se condensa para obtener un
producto con 80 moles % de benceno. La relación molar de reflujo a producto es 0,5.

3. Destilación continua en una columna con dos platos teóricos. La alimentación se intro-
duce en el calderín, del cual se retira de forma continua el residuo. El vapor procedente
del plato superior entra por la parte superior de un condensador parcial provisto de un
serpentín helicoidal de refrigeración y descarga en un pequeño depósito, desde el cual se
devuelve el líquido como reflujo al plato superior, mientras que el vapor residual se con-
densa para obtener un producto con 80 moles % de benceno. La relación molar de reflujo
a producto es 0,5.

4. La operación es la misma del apartado 3 con la excepción de que el líquido de reflujo se
devuelve al plato inferior.

5. Destilación continua en una columna con un plato teórico. La alimentación está a su tem-
peratura de ebullición y se introduce en el plato. El residuo se retira de forma continua
del calderín. El vapor procedente del plato entra por la parte superior de un condensador
parcial provisto de un serpentín helicoidal de refrigeración y descarga en un pequeño de-
pósito, desde el cual se devuelve el líquido como reflujo al plato, mientras que el vapor
residual se condensa para obtener un producto con 80 moles % de benceno. La relación
molar de reflujo a producto es 0,5.

8.15 Una mezcla líquida saturada de benceno y tolueno, conteniendo 50 moles 70  de ben-
ceno, ha de someterse a destilación en un aparato formado por un calderín, un plato
ideal y un condensador total. El calderín equivale a una etapa y la presión de opera-
ción es 101 kPa.

La destilación producirá un destilado con 75 moles %  de benceno. Calcúlese,
cuando sea posible, para cada uno de los siguientes procedimientos:
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1. Moles de destilado por 100 moles de alimentacioe

Supóngase una volatilidad relativa constante de 25.

Los procedimientos son:

(a) Sin reflujo y alimentación en el calderín.
(b) Alimentación en el calderín y relación de reflujo L/D = 3.
(c) Alimentación en el plato con una relación de reflujo de 3.
(d) Alimentación en el plato con una relación de reflujo de 3, pero utilizando en este

caso un condensador parcial.
(e) Un precalentador vaporiza parcialmente la alimentación hasta 25 moles % de va-

por, que se introduce seguidamente como alimentación en el plato. La relación de
reflujo es 3.

(f)  Resuélvase el apartado (b) utilizando reflujo mínimo.
(g) Resuélvase el apartado (b) utilizando reflujo total.

8 .16 Una columna de fraccionamiento que opera a 101 kPa  ha de separar 30 kg/h  de una
solución de benceno y tolueno con una fracción en peso de benceno de 0,6  para ob-
tener un producto de cabeza con una fracción en peso 0,97  de benceno y unas colas
con una fracción en peso 0,98  de tolueno. Se utilizará una relación de reflujo de 35.
La alimentación, que es un líquido a su temperatura de ebullición, se introduce en el
plato óptimo y el reflujo está a la temperatura de saturación.

(a) Determínense las cantidades de productos de cabeza y cola.
(b) Determínese el número de etapas necesarias.

Datos de equilibrio, en fracción molar de benceno, a 101  kPa

Y 0.21 0137 0.51 0.64 0.72 0.79 0.86 0.91 O.% 0.98
x 0 . 1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 0.95

8.17 Una mezcla de 54,5  moles % de benceno en clorobenceno a su punto de burbuja se
introduce como alimentación continua al plato inferior de una columna que tiene dos
platos teóricos. La columna está equipada con un ebullidor parcial y un condensador
total. En el calderín se comunica suficiente calor para que VIL  sea igual a 0,855 y la
relación de reflujo L/V  en la parte superior de la columna se mantiene constante e
igual a 0,50.  En estas condiciones, iqué  calidad de los productos de cabeza y cola (x0,
XW)  cabe esperar?

Datos de equilibrio,  a la presión de la columna, fracción molar de benceno

x 0.100 0.200 0.300 0.400 0.500 0.600 0.700 0.800
Y 0.314 0.508 0.640 0.734 0.806 0.862 0.905 0.943

8.18 Una cierta operación de destilación continua que utiliza una relación de reflujo (L/D)
de 3,5  da lugar a un destilado con 97% en peso de benceno (B)  y unas colas con 98%
en peso de tolueno (7).
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( 8.19
3

A causa de un accidente se han estropeado los 10 platos de la sección inferior
mientras que han quedado intactos los 14 platos de la sección superior.

Se ha sugerido que la columna puede todavía utilizarse con la alimentación (F,
como vapor saturado en el punto de rocío, siendo F = 13 600 kg/h,  con un contenido
de 40% en peso de B y 60% en peso de T.

Supóngase que la eficacia de los platos sigue siendo del 50%.

(a) iPuede  esta columna producir un destilado de 97% en peso de B?
(b) ¿Qué cantidad de destilado se puede obtener?
(c) iCuál  será la composición (en moles %)  del residuo?
Para los datos de equilibrio líquido-vapor, véase el Problema 8.16.

Una columna de destilación que tiene ocho etapas teóricas (seis + ebullidor par-
cial + condensador parcial) ha de utilizarse para separar 100 moles/h  de una alimen-
tación de líquido saturado que contiene 50 moles % de A, para obtener un destilado
con 90 moles % de A. La relación molar líquido a vapor en el plato superior es 0,75.
La alimentación se introduce como líquido saturado en el plato 5.

(a) ¿Cuál es la composición de colas?
(b) iCuál  es la relación L/V en la sección de agotamiento?
(c) iCuáles  son los moles de colas por hora?

Sin que lo hubiesen advertido los operadores, los pernios que sujetan los platos
5, 6 y 7 se han oxidado de tal forma que los platos han caído al calderín.  Si no se
efectúan reajustes, jcuál  será la nueva composición de las colas?

Se ha sugerido que, en vez de retornar reflujo al plato superior, se utilice como
reflujo una cantidad equivalente de líquido procedente de otra columna. Si este líqui-
do contiene 80 moles % de A, calcúiese la composición que tendrán ahora,
(a) El destilado
(b) Las colas

Datos de equilibrio, fracción molar de A

Y 0.19 0.37 0.5 0.62 0.71 0.78 0.84 0.9 0.96
X 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9

8.20 Una unidad de destilación consta de un ebullidor parcial, una columna de siete platos
teóricos y un condensador total. La alimentación consiste en una mezcla de 50 moles
% de benceno en tolueno. Se desea producir un destilado de 96 moles % de benceno.

(a) Para una alimentación de líquido saturado que se introduce en el plato quinto, con-
tando desde la parte superior, calcúlese:

1. La relación de refh?jo  mínima (LR/D)rnh

2. La composición de las colas, utilizando una relación de reflujo (LR/D) doble del
vapor mínimo.

3. Moles de producto por 100 moles de alimentación.
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(b) Repítase el apartado (a) para una alimentación de vapor saturado, también intro-
ducida en el plato quinto contando desde la parte superior.

(c) Para una alimentación de vapor saturado introducida en el calderín y una relación
de reflujo (L/v)  de 0,9,  calcúlese:

1. Composición de las colas.

2. Moles de producto por 100 moles de alimentación.

Una columna de fraccionamiento que contiene ocho platos teóricos, un ebullidor par-
cial equivalente a un plato teórico y un condensador total, se encuentra en operación
separando una mezcla de benceno y tolueno, a 101 kPa, que contiene 36 moles % de
benceno. En condiciones normales de operación el calderín genera 100 kmol de vapor
por hora. Se ha recibido una petición de benceno muy puro y se ha propuesto operar
esta misma columna como una columna de agotamiento, introduciendo la alimenta-
ción en el plato superior como liquido saturado, utilizando el mismo calderín con igual
velocidad de vaporización, y sin retornar reflujo a la columna.

(a) iCual  es el flujo mínimo de alimentación en las condiciones propuestas, así como
la composición correspondiente del líquido en el calderín para la alimentación
mínima?

Tb)  Para un flujo de alimentación 25% superior al valor mínimo, icuál  es la capacidad
de producción de tolueno, y cuáles las composiciones del producto y dei destila-
do? Para los datos de equilibrio, véase el Problema 8.16.

Una mezcla de metano1 y agua a 101 kPa, que contiene 50 moles % de metanol, se
rectifica de forma continua en una columna de siete platos perforados, equipada con
un condensador total y un ebullidor parcial calentado con vapor de agua.

Durante la operación normal se introducen 100 kmol/h  de alimentación en el ter-
cer plato contando desde la parte inferior. El producto de cabeza contiene 90 moles
% de metano1  y el producto de cola contiene 5% de metanol. A la columna retorna
un mol de líquido como reflujo por cada mol de producto de cabeza.

Recientemente ha sido imposible mantener la pureza del producto aún aumen-
tando la relación de reflujo. En un ensayo se han obtenido los siguientes datos,

Corriente kmol/h Moles % de alcohol

Alimentación loo 51
Residuo 6 2 12
Producto 5 3 80
Reflujo 9 4 -

iCuál  es la causa más probable de este mal funcionamiento? iQué  otros ensayos se
podrían hacer para establecer definitivamente el motivo del fallo? iPodría  obtenerse
un producto del 90% aumentando todavía más la relación de reflujo y manteniendo
constante el flujo de vapor?

Datos de equilibrio líquido vapor a 1 atm [Chem.  hg.  Progr., 48, 292  (1952)],  en
fracción molar de metano

x 0.032 1 0.0523 0.0750 0.1540 0.2250 0.3490 0.8130 0.9180
Y 0.1900 0.2940 0.3520 0.5160 0.5930 0.7030 0.9180 0.9630
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8.23 Una columna de fraccionamiento equipada con un ebullidor parcial calentado con va-
por de agua, tal como se representa más abajo, y con un condensador total, opera de
forma continua para separar una mezcla de 50 moles % de A y 50 moles % de B en
un producto de cabeza que contiene 90 moles % de A y un producto de colas con 20
moles Yc de A. La columna tiene tres platos teóricos y el calderín es equivalente a un
plato teórico. Cuando el sistema opera con L/V  = 0,75  y la alimentación se introduce
como líquido saturado en el plato inferior de la columna, se obtienen los productos
deseados. El sistema está instrumentado en la forma que se indica a continuación. El
vapor de calefacción del calderín está controlado mediante un controlador de flujo,
de forma que permanece constante. El reflujo de la columna está también sometido a
un controlador de flujo, de forma que la cantidad de rej7ujo  es constante. La alimen-
tación de la columna es de 100 moles/h,  pero inadvertidamente ha descendido hasta
25 moles/h.  i,Cuál será la composición del reflujo y la del vapor que sale del calderín
en estas nuevas condiciones? Supóngase que el vapor que sale del calderín no está so-
brecalentado. La volatilidad relativa del sistema es 3,0.

8 .24 Una mezcla de vapor saturado de anhídrido maleico y ácido benzoico, que contiene
10 moles % de ácido, es un subproducto de la fabricación de anhídrido ftálico. Esta
mezcla ha de destilarse de forma continua a l3,3 kPa  para obtener un producto de
99,5  moles Yo de ácido benzoico y unas colas de t~,5  moles % de ácido. Utilizando los
datos que se indican a continuación, calcúlese el número de platos para un valor de L/D
de 1,6 veces el mínimo.

J--l+- Alimentación

Contro lador
de nivel
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Presión de vapor (torr)

Temperaturas (” C) 10 50 100 200 400

Anhidrido maleico 80.0 122.5 144.0 167.8 181
Ácido benzoico 1 3 1 . 6 167.8 185.0 205.8 227

8.25 Una mezcla binaria en el punto de burbuja, que contiene 5 moles % de A en B, ha de
destilarse para obtener un destilado de 35 moles % de A y unas colas de 0,2  moles %
de A. Si la volatilidad relativa tiene un valor constante de 6, calcúlense los siguientes
apartados, suponiendo que la columna estará equipada con un ebullidor parcial y un
condensador parcial,

(a) El número minimo de etapas de equilibrio.
(b) La relación mínima V/B para la salida del ebullidor.
(c) El número de etapas de equilibrio para una relación de vaporización igual a 1,2

veces el valor mínimo.

8.26 Ha de separarse metano1 (M)  de agua (IV)  por destilación, tal como se indica más aba-
jo. La alimentación está subenfriada, de forma que q = 1,12.  Determinese la localiza-
ción de la etapa de alimentación y el número de etapas teóricas que se requieren. Los
datos del equilibrio líquido-vapor se dan en el Problema 8.22.

8 .27 Una mezcla de acetona e isopropanol que contiene 50 moles % de acetona ha de rec-
tificarse en marcha continua para obtener un producto de cabeza con 80 moles % de
acetona y un producto de cola con 25 moles % de acetona. Si como alimentación se

Líquido subenfr iado

kmol/h
.Aí 14,460
W 10,440

99 moles % de metano1
Y

LID = 1.0

1  a t m

98 moles % de agua
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utiliza un líquido saturado, si la columna opera con una relación de reflujo de 0,5,  y
si la eficacia de Murphree basada en el vapor es del 50%,  jcuántos  platos se necesi-
tarán? Supóngase que la columna tiene un ebullidor parcial y un condensador total,
opera con reflujo saturado y la alimentación se introduce en la etapa óptima. Los da-
tos de equilibrio líquido-vapor para este sistema son:

Datos de equilibrio, moles %J  de acetona

Líquido 0 2.6 5 . 4 I l . 7 2 0 . 7 2 9 . 7 34. I 4 4 . 0 5 2 . 0

Vapor 0 8 . 9 1 7 . 4 3 1 . 5 4 5 . 6 5 5 . 7 6 0 . 1 6 8 . 7 7 4 . 3

Líquido 6 3 . 9 7 4 . 6 8 0 . 3 8 6 . 5 9 0 . 2 9 2 . 5 * 9 5 . 7 1 0 0 . 0

Vapor 8 1 . 5 8 7 . 0 8 9 . 4 9 2 . 3 9 4 . 2 9 5 . 5 9 7 . 4 1 0 0 . 0

8.28 Una mezcla de 40 moles % de sulfuro de carbono (CS2)  en tetracloruro de carbono
(CC&)  ha de destilarse en marcha continua. La alimentación se vaporiza en un 50%
(q = 0,5).  El producto de cabeza, procedente de un condensador total, contiene 95 mo-
les % de CS2,  mientras que el producto de colas, procedente de un ebullidor parcial,
es un líquido con 5 moles % de CS2.

La columna opera con una relación de reflujo L/D de 4 a 1. La eficacia de Murph-
ree para el vapor es del 80%.

(a) Calcúlese el reflujo mínimo, la relación de vaporización mínima V/B del ebullidor,
así como el número mínimo de etapas (incluido el calderín).

(b) iCuántos  platos se requieren para la columna real con una eficacia del 80%,  cal-
culados por el método de McCabe-Thiele?

Las coordenadas del diagrama x-y para la presión de la columna, en función de frac-
ciones molares de CSr, son:

x 0.05 0.1 0 . 2 0 . 3 0 . 4 0 . 5 0 . 6 0 . 7 0 . 8 0 . 9

Y 0 . 1 3 5 0 . 2 4 5 0 .42 0 . 5 4 5 0 . 6 4 0 . 7 2 5 0 . 7 9 0 . 8 5 0 . 9 0 5 0 . 9 5 5

8.29 Una unidad de destilación consta de un ebullidor parcial, una columna de platos de
barboteo y un condensador total. La eficacia global de los platos es del 65%,.  La ali-
mentación es una mezcla líquida, a su punto de burbuja, que contiene 50 moles % de
benceno y tolueno. El líquido se introduce como alimentación de la columna en el pla-
to óptimo. La columna ha de producir un destilado con 95 moles % de benceno y
unas colas con 95 moles % de tolueno. Para una presión de operación de 1 atm,
calcúlese:

(a) La relación de reflujo mínima (L/D),,,.
(b) Número mínimo de platos reales para efectuar la separación deseada.
(c) El número de platos reales necesarios, utilizando una relación de reflujo L/D un

50% superior al valor mínimo.
(d) Los kilogramos por hora de producto y residuo, si la alimentación es 907,3  kg/h.
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(e) El vapor de agua saturado a 273,7  kPa  que se necesita por hora para la calefac-
ción del calderín, utilizando los datos de entalpía que se presentan más abajo, así
como las suposiciones que se necesiten.

(r)  Un balance riguroso de entalpía al calderín, utilizando los datos de entalpía que
se indican y suponiendo soluciones ideales.

HL y HV en’Btu/lbmol  a la
temperatura del calderín

HL H”

benceno 4.900 18,130
tolueno 8,080 21,830

Para los datos del equilibrio líquido-vapor véase el Problema 8.16.

8 .30 Una unidad de destilación, que consta de una columna de platos perforados, un ebu-
Ilidor parcial y un condensador total, ha de diseñarse para separar etanol y agua a la
presión atmosférica. La alimentación, que se introduce en la columna como líquido a
su temperatura de ebullición, contiene 20 moles % de alcohol. El destilado ha de con-
tener 85% de alcohol y la recuperación de alcohol será del 97%.

(a) iCuál  es la concentración molar de las colas?
(b) Calcúlese el valor mínimo de:

1. La relación de reflujo L/V

2. La relación L?D
3. La relación de vaporización V/B en el calderín

(c) ¿Cuál es el número mínimo de etapas teóricas y el correspondiente de platos reales
si la eficacia global de los platos es del SS%?

X Y T. "C
0.0190 0.1700 95.50
0.0721 0.3891 89.00
0.0966 0.4375 86.70
0.1238 0.4704 85.30
0.1661 0.5089 84.10
0.2337 0.5445 82.70
0.2608 0.5580 82.30
0.3273 0.5826 81.50
0.3965 0.6122 80.70
0.5079 0.6.564 79.80
0.5198 0.6599 79.70
0.5732 0.6841 79.30
0.6763 0.7385 78.74
0.7472 0.7815 78.41
0.8943 0.8943 78.1
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(d) Si se utiliza una relación de reflujo L/V de 0,80, icuántos  platos reales se
necesitarán?
El equilibrio líquido-vapor para el sistema etanol-agua a 1 atm, en fracciones mo-

lares de etanol [Znd.  Eng. Chem..  24,882 (1932)] es el que se muestra en la tabla anterior.

8.31 Un disolvente A ha de recuperarse por destilación a partir de su disolución acuosa.
Es necesario obtener un producto de cabeza con 95 moies % de A y recuperar el 95%
de A contenido en la alimentación. La alimentación está disponible en la planta en
dos corrientes diferentes, una con 40 moles % de A y otra con 60 moles % de A. Cada
corriente lleva 50 moles/h  de A, y ambas se introducirán en la columna como líquido
saturado. Puesto que el componente menos volátil es el agua, se ha propuesto sumi-
nistrar el calor necesario mediante introducción de vapor de agua directo. Para el di-
seño preliminar se ha sugerido operar con una relación de reflujo LID 1,33 veces el
valor mínimo. Se utilizará un condensador total. Se ha estimado que para este sistema
la eficacia global de los platos será del 70%. iCuántos  platos se necesitarán y cuál será
la composición de las colas? Puede suponerse que la volatilidad relativa es constante
e igual a 3,0. Determínense analíticamente los puntos necesarios para localizar las Ií-
neas de operación. Cada alimentación entraría en la columna en su localización óptima.

8.32 Una corriente de líquido saturado que contiene 40 moles % de n-hexano (H)  y 60 mo-
les % de n-octano, se introduce como alimentación en un plato de la columna. En la
parte superior de la columna se mantiene una relación de reflujo L/D  igual a 0,s. El
producto de cabeza tendrá una fracción molar 0,95  de H y dicha fracción molar en
las colas será 0,05.  Un serpentín de refrigeración sumergido en el líquido del segundo
plato, contando desde la cabeza, retira la suficiente cantidad de calor para condensar
el 50% del vapor que asciende del tercer plato desde la cabeza.

(a) Dedúzcanse las ecuaciones necesarias para localizar las líneas de operación.
(b) Localícense las líneas de operación y determínese el número de platos teóricos ne-

cesarios si se utiliza la localización óptima del plato de alimentación.

8 .33 Un centenar de kmol/h  de una mezcla de líquido saturado con 12 moles % de etanol
en agua se destila de forma continua por contacto directo con vapor de agua a 1 atm,
que se introduce en el plato de colas. El destilado contendrá 85 moles % de alcohol, re-
presentando una recuperación del 90% del alcohol contenido en la alimentación. El re-
flujo será líquido saturado con LID = 3, y la alimentación se introducirá en la etapa óp-
tima. Los datos de equilibrio líquido-vapor pueden encontrarse en el Problema 8.30.
Calcúlese:

(a) El vapor de agua necesario (kmol/h)
(b) El número de etapas teóricas
(c) La etapa óptima de alimentación
(d) La relación de reflujo mínima, (LID),,,,,

8.34 Una mezcla de agua e isopropanol en su punto de burbuja, que contiene 10 moles %
de isopropanol, ha de rectificarse en marcha continua a la presión atmosférica para
producir un destilado con 67,5  moles % de isopropanol. Ha de recuperarse el 98% del
isopropanol contenido en la alimentación. Si se utiliza una relación de reflujo L/D  de
1,5 veces el valor mínimo, Lcuántas etapas teóricas se necesitarán?
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(a) Si se utiliza un ebullidor parcial.

389

(b) Si en vez de utilizar un calderín  se introduce vapor de agua saturado a 101 kPa
por debajo del plato inferior de la columna. iCuántas  etapas teóricas se requieren
a reflujo total?

Datos de equilibrio liquido-vapor, fracción molar de isopropanol, a 101 kPa

“C 93.00 84.02 82.12 8 1 . 2 5 80.62 80.16 80.28 8 1 . 5 1
v 0.2195 0.4620 0.5242 0.5516 0.5926 0 . 6 8 2 1 0.742 1 0.9160
x 0.0118 0 . 0 8 4 1 0.1978 0.34% 0.4525 0.6794 0.7693 0.9442

Notas: Composición del azeótropo: x = y = 0,6854. Temperatura de ebullición del azeótropo:
80,22 “ C .

8.35 Una disolución acuosa que contiene 10 moles ‘% de isopropanol se introduce, a su pun-
to de burbuja, por la parte superior de una columna continua de agotamiento que ope-
ra a la presión atmosférica, para producir un vapor con un contenido de 40 moles %
de isopropanol. Se están considerando dos procedimientos, ambos con el mismo con-
sumo de calor; es decir, V/F  (moles de vapor generado/mol  de alimentación) = 0,246
en cada caso.

El esquema (1) utiliza un ebullidor parcial en el fondo de una columna de ago-
tamiento de platos, generando vapor mediante condensación de vapor de agua en el
interior de un serpentín. En el esquema (2) se suprime el ebullidor y se inyecta vapor
de agua directamente por debajo del plato inferior. Determinese el número de etapas
que se requieren en cada caso.

Los datos de equilibrio para el sistema isopropanol-agua se dan en el Problema
8.34. Se pueden hacer las habituales suposiciones simplificantes.

Problema 8.36

Alimentación 1, líquido en
el punto de burbuja

l

kmol/h
w 7 5
A 2 5

100
a

Alimentación 2.50 moles % vaporizado
kmol/h

w 5 0
A 50

100

I- LID = 1.2 (LIDlm,”

i 1 atm

i

ch95  moles t:do ac6tico
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8.36 Determínese la localización de la etapa óptima para cada alimentación y el número
de etapas teóricas que se requieren para la separación por destilación que se indica en
la figura, utilizando los siguientes datos de equilibrio en fracciones molares,

Agua (W) / Ácido acético (A) a 1 atm

xw 0.0055 0.0530 0.1250 0.2060 0.2970 0.5100 0.6490 0.8030 0.9594
Y W 0.320 0.1330 0.2400 0.3380 0.4370 0.6300 0.7510 0.8660 0.9725

8.37 Determínese el número de etapas teóricas que se requieren y las localizaciones ópti-
mas de las etapas para la alimentación y la corriente líquida lateral del proceso de des-
tilación que se indica más abajo, suponiendo que el metano1 (M)  y el etanol (E)  for-
man una disolución ideal. Utilícese la ecuación de Antoine para las presiones de vapor.

8 .38 Una mezcla de n-heptano y tolueno (ZJ  se separa por destilación extractiva con fenol
(P).  La destilación se utiliza entonces para recuperar el fenol para su recirculación, tal
como se muestra en el esquema (a), donde no se tiene en cuenta la pequeña cantidad
de n-heptano existente en la alimentación. Para las condiciones que se indican en el
esquema (a), determínese el número de etapas teóricas necesarias.

Problema 8.37

LID = 1.2 (LID)  m,n 96 moles % M

25 moles % vapor izado

kmol/h
M 7 5
E 2 5

100

1 atm

Corriente lateral 15 kmol/h
de líquido 80mol  % E

Colas

95 moles % E
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Problema 8.37

Obsérvese que en el calderín  es preciso comunicar calor a temperatura elevada
debido a la alta temperatura de ebullición del fenol. Por consiguiente, considérese el
esquema alternativo (b) en el que se utiliza un ebullidor intermedio localizado entre
el plato inferior y el plato de alimentación con el fin de proporcionar el 50%  de la

d
98 moles %

tolueno

Líquido saturado

kmol/h
Tolueno 250
Fenol 750

1 atm

VIB = 1.15 ( VIB)m,n

98 moles %

Líquido saturado
I

kmol/h
Tolueno 250

Fenol 750

98 moles %

1 atm

EEbullidor intermedio
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vaporización utilizada en el esquema (a). El resto de la vaporización es proporcionada
por el calderín.  Determínese el número de etapas teóricas necesarias para el caso de
operación con ebullidor intermedio, así como la temperatura de la etapa del ebullidor
intermedio. Los datos del equilibrio líquido-vapor a 1 atm [Trans. AICIIE,  41, 555
(1945)]  son:

XI

0.0435
0.087?
0.1  IX6

0.1148
02190
0.1750

0.40x0
0.4x00
0.5x9x

0.634X
0.65  12
0 . 7 4 0 0

0 . 7 7 3 0
0 . 8 0 1 7
0.X840
0.910X
0 . 9 3 9 4

0 . 9 7 7 0
0 . 9 9 1 0
0 . 9 9 3 9

0 . 9 9 7 3

UI

0 .3410
0.51N

0.6210
0.6,50
0 . 7 8 5 0

0 . 8 0 7 0
0.x73
0.x90  I
0:9  159

0.9X0
0 . 9 3 6 0
0 . 9 4 6 3

0 . 9 5 3 6
0.9545
0 . 9 7 5 0
0.979h
0.9X6  I

0 . 9 9 4 8
0.99x0
0.99X6

0 . 9 9 9 3

8.39 Una columna de destilación para la separación de n-butano y n-pentano SC  ha pucstc)
recientemente en funcionamiento en una refinería de petróleo. Aparentemente se ha
cometido un error en el diseño, puesto que la columna no realiza la separación desea-
da, tal como se muestra en la siguiente tabla [Chem.  Eng. Prog.,  61 (8),  79 (1965)],

Moles Yc de nC<  en el destilado
Moles Yo de nG en las colas

Especijicación
de diseño

0.X
O.lh

Operauón
real

13 .49
4.3

Con el fin de corregir la situación, se ha propuesto incorporar un condensador
intermedio en la sección de rectificación para generar más reflujo y un ebullidor in-
termedio en la sección de agotamiento para producir una vaporización adicional. De-
muéstrese, utilizando un diagrama de McCabe-Thiele,  que el cambio propuesto puede
mejorar la operación.

8 .40 En la producción de clorobenceno por cloración de benceno, los dos isómeros para-
diclorobenceno (P) y ortodiclorobenceno (O),  de temperatura de ebullición próximas.
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se separan por destilación. La alimentación de la columna consiste en 62 moles 7~ del
isómero para y 38% del isómero orto. Supóngase que las presiones en la parte inferior
y superior de la columna son 20 psia  (137,9 kPa) y 15 psia (103,43  kPa), respectiva-
mente. El destilado es un líquido que contiene 98 moles % del isómero para, mientras
que las colas contienen 96% del isómero orto. Para la presión de la columna, la ali-
mentación está ligeramente vaporizada con q = 0,9.  Calcúlese el número de etapas teó-
ricas que se requieren para una relación de reflujo que es 1,15 veces el valor mínimo.
Para los cálculos, tómese una volatilidad relativa constante obtenida  como media arit-
mética entre la cima y el fondo de la columna, utilizando la ecuaciones de presión de
vapor de Antoine y suponiendo que se cumplen las leyes de Raoult y de Dalton. La
construcción de McCabe-Thiele  se realizará en coordenadas especiales log-log, tal
como han descrito P. J. Horvarth y R. F. Schubert [Chem. hg.,  65 (3), 129 (Feb. 10,
1958)].

8.41 Mediante destilación de aire se pueden obtener oxígeno y nitrógeno relativamente pu-
ros, utilizando la doble columna de Linde que, tal como se muestra en la figura, cons-

Nitrógeno

!
Columna a la presión I

atmosf6rica

k
Oxígeno
producto
-

Alimentación de aire
LI

Columna -’
a 4-5 atm c------

8

Ebullidor-
.condensador

d e  r e f l u j o

- Oxígeno
l íquido

7
1
, Nitrógeno

l íquido
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ta de una columna que opera a presión elevada sobre la cual va instalada una colum-
na que opera a presión atmosférica. El calderín  de la columna superior es al mismo
tiempo el condensador de reflujo para ambas columnas. El aire gaseoso, más una can-
tidad suficiente de aire líquido para tener en cuenta las entradas de calor en la co-
lumna (más líquido, por supuesto, si como producto se retira oxígeno líquido) entra
en el condensador de la base de la columna y condensa, comunicando calor al líquido
en ebullición y generando de esta forma el flujo de vapor para esta columna. El aire
líquido entra en un punto intermedio de esta columna, tal como se indica en la figura.
El vapor procedente de esta columna se condensa parcialmente para formar el reflujo,
y el vapor no condensado pasa a una bancada exterior de tubos donde condensa to-
talmente, mientras que el nitrógeno líquido se recoge en el espacio anular, tal como
se indica. Operando esta columna entre 4 y 5 atm, el oxígeno que se encuentra hir-
viendo a 1 atm está suficientemente frío para condensar nitrógeno puro. El líquido
que se recoge en el fondo de la columna inferior contiene del orden del 45% de O2 y
constituye la alimentación de la columna superior. Una doble columna de este tipo
puede producir un oxígeno muy puro, con una elevada recuperación de oxígeno, y un
nitrógeno relativamente puro.

En un único diagrama de McCabe-Thiele  -utilizando líneas de equilibrio, líneas
de operación, líneas q, línea diagonal, trazado de etapas, así como formas ilustrati-
vas- muéstrese cualitativamente como podrían calcularse las etapas necesarias en la
doble columna.
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Todo el vapor que asciende desde el líquido ha de con-
densarse en un condensador de Liebig especial y recoger-
se como destilado. Si se cumple esta condición, habida
cuenta de la rápida agitación que genera el vapor ascen-
dente, se puede admitir que el destilado representa real-
mente al vapor que está en equilibrio con el líquido en cada
momento considerado. Por supuesto que las composicio-
nes del líquido y el vapor cambian continuamente a medi-
da que avanza la destilación.

Lord Rayleigh, 1902

En las operaciones discontinuas se carga una cantidad inicial de material en el equi-
po y durante la operación se retiran de forma continua una o más fases. Un ejem-
plo familiar es la destilación ordinaria de laboratorio, en la que se carga líquido en
un calderín  y se calienta hasta ebullición. El vapor que se forma se retira y con-
densa de forma continua.

En las separaciones discontinuas no se alcanza el estado estacionario y la com-
posición de la carga inicial varía con el  tiempo. Esto da lugar a un aumento de la
temperatura del sistema y a una disminución de la cantidad relativa de los compo-
nentes de menor temperatura de ebullición en la carga al avanzar la destilación.

La operación discontinua presenta ventajas si:

395



396 Dest i lación discont inua

1. La capacidad de operación que se requiere es demasiado pequeña para permitir
la realización de la operación continua con una velocidad aceptable. Bombas,
ebullidores, tuberías, instrumentación y otro equipo auxiliar tienen generalmen-
te una capacidad mínima de operación industrial.

2. En cuanto a los requerimientos de operación, fluctúan ampliamente con las ca-
racterísticas del material de alimentación así como con la velocidad de procesa-
do. El equipo discontinuo tiene en general una flexibilidad de operación supe-
rior al continuo. Esta es la razón por la que predomina el equipo discontinuo
en la recuperación de diferentes disolventes o en las aplicaciones de planta piloto.

9.1 Destilación diferencial

El caso más sencillo de destilación por cargas corresponde al empleo del aparato
que se muestra en la Fig. 9.1. No hay reflujo; en un determinado momento, el va-
por que sale de la caldera de destilación con una composición yD se admite que está
en equilibrio con el líquido de la caldera, e y~  = XD.  Por tanto, solamente hay una
etapa. Se utiliza la siguiente nomenclatura suponiendo que todas las composiciones
se refieren a una especie particular de la mezcla multicomponente.

D = flujo de destilado, mol/h

Y = YD = XD  = composición del destilado, fracción molar

W = cantidad de líquido en la caldera de destilación

x = xw  = composición del liquido en la caldera de destilación

Por otra parte, el subíndice o se refiere a la condición inicial. Para el componente
más volátil

Velocidad de salida = DYD

Velocidad de agotamiento
en la caldera =--$(wxw)=-w~~~w$!

Por tanto, aplicando un balance de materia en un instante cualquiera

wdxw  Ix  C-
dt w dt -  -DYD (9-l)
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Figura 9.1 Destilación diferencial.

Por tanto

Wdx, + x&W = yD(-Ddt)  = y+íW

puesto que a partir de un balance total -Ddt  = dW.  Integrando desde la condición
de la carga inicial

-= (9-2)

Esta es la bien conocida ecuación de Rayleigh,’ tal como fue aplicada inicial-
mente para la separación de mezclas con amplio intervalo de temperaturas de ebu-
llición como HCl-H20,  H2SOI-H20,  y NH3-H20.  Sin reflujo, yo y xw  están en
equilibrio y (9-2) se puede escribir así

La ecuación (9-3) se integra fácilmente para el caso de ,presión  constante, pe-
queñas variaciones de temperatura en la caldera de destilación (mezclas con tem-
peraturas de ebullición próximas), y valores K que son independientes de la com-
posición. Así, y = Kx, donde K es aproximadamente constante, y (9-3) se transfor-
ma en

W( > 1
‘n w,, =K-  1 In t( > (9-4)

Para una mezcla binaria, si se puede admitir que la volatilidad relativa (Y  per-
manece constante, substituyendo (3-9) en (9-3) e integrando se llega a

(9-5)
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Si la relación de equilibrio J’ -.f(.u)  está en forma gráfica o tabulada, para la
que no se dispone de una ecuacion  analítica, la integración de (9-3) se puede rea-

lizar gráficamente.

Ejemplo 9.1 Un destilador disconttnuo  SC  carga con 100  kmol de un líquido que contiene

una mezcla binaria de 50 moles ‘L de benceno cn  tolueno. Constrúyanse representaciones
gráficas, en funcicín del  tiempo, de (a) la temperatura de la caldera, (b) la composición ins-
tantánea del vapor, (c) la composición del líquido de la caldera del destilador,  y (d) la com-

posición media total del destilado.  Supongase una velocidad  dc vaporización constante de
10 kmol/h  y una volatilidad relativa constante dc 2.41 para una presión de 101.3  kPa (1 atm).

Soluc~ión. Inicialmente, W,,  = 100.  x,,  = 0.5. Obteniendo W a partir de (9-5) para valo-
res de .Y desde 0.5,  a incrementos dc 0.05.  y determinando los correspondientes valores del
tiempo a  partir de t = (W,, - W)/lO,  sc genera la siguiente tabla

1.  h 2.12 3 75 5 . 0 4 h.OX 6 . 9 4 7.66 x.7x x.x3 9 . 3 5
W. kmot 7X.X( hl.5  I 49.59 Nlfl 3O.FY 3 3 . 3 8 17.19 II.69 6.52

x 0.4s 0 . 4 0 0 . 3 5 0 . 3 0 0.25 0.20 0.15 0.10 0.05

1 2 3  4 5 6 7  8 9
Tiempo, horas

Figura 9.2 Condiciones de destilación.
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La composición instantánea del vapor se obtiene a partir de (3-9),  y = 2,41x/( 1 + 1,41x),
la relación de equilibrio para <y  constante. El valor medio de yr> se relaciona con x y W com-
binando los balances de componente y de materia total para dar

(Yn)  me*1a  =
W,A, - w x
w <t _ w

Para obtener la temperatura del destilador es necesario disponer de datos experimentales
T-x-y para el sistema benceno-tolueno a 101,3  kPa como los que se muestran en la Fig. 3.4.
En la Fig:  9.2 se representan las composiciones y la temperatura en función del tiempo.

Si la relación de equilibrio entre los componentes está en forma gráfica, la Ec.  (9-3) se
puede integrar gráficamente.
Cl

9.2 Rectificación con reflujo constante

Una columna por cargas que está provista de platos por encima de la caldera de
destilación, funciona como un rectificador que puede dar una separación más ní-
tida que la destilación diferencial. Si la relación de reflujo está fijada, las compo-
siciones del destilado y de las colas de la caldera variarán con el tiempo. Se aplica
la Ec. (9-2) con yo  = XD.  Su utilización se facilita con el diagrama de McCabe-Thie-
le, tal como ha sido descrito por Smoker y Rose.’

Inicialmente la composición del líquido en el ebullidor de la columna de la
Fig. 9.3 es la composición de la carga, x,,. Si hay dos etapas teóricas y no existe
una apreciable retención de líquido excepto en la caldera del destilador, la compo-
sición inicial del destilado XD,,  en el instante 0 se puede obtener construyendo una
línea de operación de pendiente L/V, de tal forma que estén exactamente compren-
didas dos etapas desde x0 para la línea y = x como en la Fig. 9.3. En un instante
cualquiera, tal como el Tiempo 1, para la composición de la caldera xw  la compo-
sición del destilado es XD.  Se establece así, por tanteo, una serie de puntos en fun-
ción del tiempo, manteniendo L/V y las etapas constantes.

La Ec. (9-2) no se puede integrar de forma directa si la columna tiene más de
una etapa, debido a que la relación entre J+ y xw depende de la relación líquido a
vapor y del número de etapas, así como también de la relación de equilibrio entre
las fases. Por tanto, tal como se ilustra en el ejemplo siguiente, la Ec. (9-2) se in-
tegra gráficamente con pares de valores para XI)  y xw obtenidos del diagrama de
McCabe-Thiele.

El tiempo t que se requiere para la rectificación por cargas con relación de re-
flujo constante y retención despreciable en la columna, se puede calcular por medio
de un balance de materia total basado en una velocidad de vaporización constante
V, tal como ha descrito Block.’

t = WC,  - w
v 1-k( )

(9-7)
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x,  fracción molar de hexano en el líquido
Figura 9.3 Destilación por cargas con L/V  fijado y dos etapas.

Ejemplo 9.2 Una columna por cargas que consta de tres etapas (la primera etapa es la
caldera de destilación) se carga con 100 kmol de una mezcla de 20 moles % de n-hexano en
n-octano. Para una relación de reflujo L/V  de O,S, jcuánto  material ha de destilarse si se de-
sea un producto con una composición media de 70 moles % de Cb? En la Fig. 9.4 se repre-
senta la curva del equilibrio entre fases para la presión de la columna. Si la velocidad de
vaporización es de 10  kmol/h,  calcúlese el tiempo de destilación.

Solucián. Siguiendo el procedimiento de tanteo descrito anteriormente, se trazan una
serie de líneas de operación y,  por tanteo, se obtienen valores de XW,  tal como se indica en
la Fig. 9.4 para x,, y xw = 0,09.  De esta forma se puede construir la tabla 9.1.  La integración
gráfica se muestra en la Fig. 9.5. Suponiendo un valor final, por ejemplo de xw = O,l,

Por tanto, W= 85 y D = 15. A partir de (8-6)

(X»)mcdlo  =
100(0.20)  - 830.  I ) = o,77

(100-80

El valor de (~r)),,,~d,~,  es superior a 0,70  y,  por tanto, hay que elegir otro xw final. La solución
correcta que se obtiene por tanteo es xw = 0,06,  D = 22 y W = 78, que corresponden a un
valor de 0,25  para la integral.
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A partir de (9-7).  el tiempo de desrilación  es

100 - 78
’ = lO(l  -0.5)

= 4.4 h

inicial
-/.\,,  = 0 .6 1

-0 0.1 0 2 0 3 04 05 06 0.7 0 .8 0 .9 1.0
x, fracción molar de hexano en el líquido

Figura 9.4 Solución del Ejemplo 9.2.

Tabla 9.1 Integración gráfica
del Ejemplo 9.2

1
YD XW

YD-XW

0.85 0.2 1.54
0 .60 0 .09 1.96
0 .5 0 .07 2 .33
0 .35 0 .05 3 .33
0.3 0.035 3.77

La Fig. 9.4 muestra que si se utiliza la destilación diferencial, es imposible obtener un
destilado con 70 moles % de hexano.
q
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1
YD-%W

2.5 -

2.0 -

0 0.025 0.050 0.075 0 . 1

Figura 9.5 Integración gráfica del Ejemplo 9.2.

x,  fracción molar de hexano en el líquido

Figura 9.6 Solución del Ejemplo 9.3.
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Si se desea un destilado de composición constante, se puede obtener aumen-
tando la relación de reflujo a medida que el sistema se va agotando en el compo-
nente más volátil. Los cálculos se realizan nuevamente con el diagrama de McCa-
be-Thiele en la forma descrita por Bogart’  y tal como se ilustra en el siguiente ejem-
plo. Ellerbe‘ describe otros métodos de operación de columnas por cargas.

Ejemplo 9.3 Un sistema de destilación discontinuo que consta de tres etapas se carga ini-
cialmente con 100 kmol de un líquido formado por una mezcla de 50 moles % de n-hexano
en n-octano. La velocidad de vaporización es de 20 kmol/h.  Se ha de mantener un líquido
destilado de 0,9  de fracción molar de hexano ajustando de forma continua la relación de re-
flujo. i,Cuál será la relación de reflujo una hora después de la puesta en marcha? iCuándo
debe teóricamente pararse la destilación? Supóngase que la retención de líquido en los platos
es despreciable.

So luc ión . Después de una hora la composición del residuo de la caldera es

XH = [SO - 20(0.9)]/80 = 0.4

Puesto que .r~)  = 0,9,  la línea de operación se localiza dc tal forma que existan tres etapas
entre xu y .YI).  La pendiente de la línea 1 de la Fig. 9.6 es L/V  = 0.22.

Para la relación de reflujo más elevada posible, UY  = 1, .xw = 0.66. de acuerdo con la
línea de trazos de la Fig. 9.6. El tiempo correspondiente es

0.06 = 50 - 201(0.9)
100-301

de donde, t = 2,58  h.
c l

En este capítulo se ha presentado una breve introducción a la destilación dis-
continua. Un tratamiento más completo, incluyendo destilación continua en estado
no estacionario, puede verse en la obra de Holland.’
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Problemas
9.1 (a) En un tanque de tolueno puro se vierte accidentalmente un frasco de n-heptano

puro. Uno de los laborantes, que apenas tiene formación básica de química, sugiere
que, puesto que el n-heptano hierve a temperatura más baja que el tolueno, se puede
utilizar el siguiente procedimiento de purificación:

Cargar la mezcla (con 2 moles % de n-heptano) en una sencilla cal-
dera de destilación. Someter la mezcla a ebullición a 1 atm y con-
densar los vapores hasta eliminar todo el heptano, quedando el to-
lueno puro como residuo de la caldera de destilación.

Usted, que es ingeniero químico, indica inmediatamente que el anterior método
de purificación es totalmente inadecuado. Justifique este hecho mediante una curva
que muestre la composición del material que queda en la caldera después de haber
destilado diferentes cantidades de líquido. iCuál  es la composición del residuo cuando
ha destilado el 50% en peso de la carga original? iCuál  es la composición del destilado
acumulado?
(b) Cuando ha destilado la mitad del heptano, i cuál es la composición del residuo y
del destilado acumulado? ¿Qué porcentaje en peso del material original ha destilado?
Los datos del equilibrio liquido-vapor a 1 atm [Ind.  Eng. Chem.,  42, 2912 (1949)]  son:

Fracción molar de n-heptano

Líquido Vapor Líquido Vapor Líquido Vapor

0.025 0.048 0.286 0.3% 0.568 0.637
0.062 0.107 0.354 0.454 0.580 0.647
0.129 0.205 0.412 0.504 0.692 0.742
0.185 0.275 0.448 0.541 0.843 0.864
0.235 0.333 0.455 0.540 0.950 0.948
0.250 0.349 0.497 0.577 0.975 0.976

9.2 Una mezcla de 40 moles % de isopropanol en agua ha de destilarse a 1 atm mediante
una destilación simple discontinua hasta que el 70% de la carga (sobre una base mo-
lar) se ha vaporizado (los datos de equilibrio se dan en el Problema 8.36). ¿Cuáles  se-
rán las composiciones del residuo líquido que queda en la caldera del destilador y el
destilado recogido?

9.3 Una alimentación de 30 moles % de benceno en tolueno se destila en una operación
por cargas, con el fin de obtener un producto con una composición media de 45 moles
% de benceno. Calcúlese la cantidad de residuo suponiendo Q = 2,s y W, = 100.

9.4 Una carga de 250 Ib de 70 moles % de benceno y 30 moles % de tolueno se somete
a destilación discontinua diferencia1 a la presión atmosférica. Determínense las com-
posiciones del destilado y del residuo cuando ha destilado una tercera parte de la masa
original. Supóngase que la mezcla forma una disolución idea1 y que son aplicables las
leyes de Raoult  y de Dalton con la ecuación de Antoine.
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9.5

9.6

9.7

9.8

9.9

9 .10

Una mezcla que contiene 60 moles %I  de benceno y 40 moles % de tolueno se somete
a destilacibn  diferencial por cargas bajo tres condiciones diferentes, a la presión de

I atm:

(a) Hasta que el destilado contiene 70 moles % de benceno.
(b) Hasta que se evaporan 40 moles %: de la alimentación.
(c)  Hasta que pasan a la fase dc vapor 60 moles % del benceno original.
Iltili/ando  N  = 2,43.  determínese para cada uno de los tres casos:
1. El número de moles en el destilador por cada 100 moles de alimentación.
2. La composición del destilado y del residuo.

Ilna mexla que contiene 15 moles %, de fenol en agua se somete a destilación discon-
tinua a 260 torr. iQué  fracción de la carga original queda en el destilador cuando el
destilado total contiene 98 moles %,  de agua? iCuál  es la concentración del residuo?
Los datos del equilibrio líquido-vapor a 260 torr [Ind.  Eng. Chem..  17, 199 (1925)]  son:

x. % (H:O)  1 . 5 4  4 . 9 5  6 . 8 7  7.73 1 9 . 6 3  2 8 . 4 4  3 9 . 7 3  8 2 . 9 9  8 9 . 9 5  9 3 . 3 8  9 5 . 7 4
y.  ‘?G  (H>O)  4 1 . 1 0  7 9 . 7 2  8 2 . 7 9  8 4 . 4 5  8 9 . 9 1  9 1 . 0 5  9 1 . 1 5  9 1 . 8 6  9 2 . 7 7  9 4 . 1 9  9 5 . 6 4

Un destilador se carga con 25 moles de una mezcla de benceno y tolueno que contiene
una fracción molar de benceno de 0,35.  Se introduce una alimentación de la misma
composición a razón de 7 mol/h  y se ajusta el flujo de calor de forma que el nivel de
líquido en el destilador permanece constante. No se retira el líquido del destilador y
0 = 2,s.  iCuánto  tiempo ha de transcurrir hasta que la composición del destilado des-
cienda a 0,45  de fracción molar de benceno?

Repítase el Problema 9.2 para el caso de que la destilación discontinua se realice en
una columna de dos etapas con una relación de reflujo L/V = 0,9.

Repítase el Problema 9.3 suponiendo que la operación tiene lugar en un sistema de
destilación con 3 etapas con L/V = 0,6.

Una mezcla de acetona y etanol con una fracción molar de acetona de 0.5  se ha de
separar por destilación discontinua a 101 kPa.
Los datos del equilibrio líquido-vapor a 101 kPa  son:

Fracción molar de acetona

Y 0.16 0.25 0.42 0.5 I 0.60 0.67 0.72 0.79 0.87 0.93
x 0.05 0.10 0.20 0.30 0.40 0.50 0.60 0.70 0.80 0.90

(a) Tomando L/D  = 1,5 veces el valor mínimo jcuántas  etapas tendría que tener esta
columna si eI destilado ha de tener una fracción molar de acetona de 0,9 y el re-
siduo una fracción molar de 0,l en dicho componente?

(b) Supóngase que la columna tiene ocho etapas teóricas y que la relación de reflujo
se varía continuamente de forma que el producto de cabeza se mantiene constante
para una fracción molar de acetona de 0,9.  Constrúyase una representación grá-
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fica de la relación de reflujo frente a la composición de la caldera del destilador
y a la cantidad de líquido que queda en el destilador.

(c) Supóngase ahora que se efectúa la misma destilación con una relación de reflujo
constante (la composición del producto es variable). Se desea obtener un residuo
de 0,l y un producto (medio) de 0,9, ambos de fracción molar de acetona. Calcú-
lese el vapor total generado. iQué  método de operación conduce a un mayor con-
sumo de energia? iPuede  usted sugerir otras formas de operación distintas de la
de relación de reflujo constante y composición del destilado constante, que pue-
dan conducir a unos menores costes del equipo y/o  de operación?

9.11 Un kmol de una mezcla equimolar de benceno y tolueno se introduce como alimen-
tación a un sistema de destilación que consta de tres etapas (incluyendo el calderín).
El liquido de reflujo está a su punto de burbuja y L/D = 4. iCuál  es la cantidad y com-
posición media del producto en el momento en que la composición instantánea del
producto es 55 moles % de benceno? Despréciese el líquido retenido en las etapas y
supóngase Q = 2,5.

9 .12 Un sistema de destilación que consta de un calderín y un condensador total (sin co-
lumna) se utiliza para separar A y B de trazas de un material no volátil. La caldera
contiene inicialmente 20 Ib-mol de alimentación con 30 moles % de A. La alimenta-
ción se introduce en la caldera a razón de 10 IbmoVh  y la transmisión de calor se ajus-
ta de manera que los moles totales de líquido en la caldera permanezcan constantes
e iguales a 20 Ibmol. No se retira residuo del sistema de destilación. Calcúlese el tiem-
po necesario para que la composición del producto de cabeza descienda hasta 40 mo-
les % de A. La volatilidad relativa puede suponerse constante e igual a 2,50.

9 .13 La fermentación de un producto agrícola produce 3,3  moles % de etanol en agua. Si
20 moles % de esta mezcla se destilan a 1 atm mediante una operación de destilación
discontinua, calcúlese y represéntese la composición instantánea del vapor en función
del % en moles de carga destilada. Si se utilizase reflujo con tres etapas teóricas, jcuál
sería la máxima pureza del alcohol etílico que se podría obtener por destilación disconti-
nua?

Los datos de equilibrio se dan en el Problema 8.30.
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CÁLCULOS GRÁFICOS
DE ETAPA MÚLTIPLE

POR EL MÉTODO
DE PONCHON-SAVARIT

El diagrama de Ponchon-Savarit es, en general, algo más
difícil de utilizar que el diagrama con O/V  constante
(McCabe-Thiele),  pero es la solución exacta para platos
teóricos si los datos de entalpía  utilizados son correctos.

Clark S. Robinson y Edwin R. Gilliland, 1950

Las construcciones de McCabe-Thiele  descritas en el Capítulo 8 están sometidas a
restricciones. Las suposiciones de flujos molares constantes en destilación, y de
transferencia de interfase de tan solo el soluto en extracción, reducen seriamente la
utilidad general del método. El continuado uso de los procedimientos de McCa-
be-Thiele puede explicarse teniendo en cuenta el hecho (a) de que con frecuencia re-
presentan una buena aproximación ingenieril y (b) en muchos casos no se dispone
de suficientes datos termodinámicos para justificar un tratamiento más exacto. En
el caso de destilación se necesitan los datos entalpía-concentración, con frecuencia
no disponibles, para efectuar los balances etapa a etapa, mientras que en el caso

407
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de absorción o extracción puede no disponerse de datos completos del equilibrio
entre fases.

En este capítulo se aplica ei  método gráfico de Ponchon-Savarit’*’ para la rea-
lización de cálculos etapa a etapa en destilación y extracción. Lo mismo que el pro-
cedimiento de McCabe-Thiele,  el método de Ponchon-Savarit está restringido a sis-
temas binarios en’destilación y ternarios en extracción. Sin embargo, el método no
requiere la suposición de relación constante de flujo de las fases.

10.1 Balances de materia y energía en diagramas
entalpía-concentración

De acuerdo con el primer principio de termodinámica, la conservación de la ener-
gía por unidad de masa para un proceso de flujo en estado estacionario es

69  - SW,  = dH + d(U2/2g,)  + d.2

Si el sistema es adiabático, 6q  = 0, si no hay trabajo de árbol, 6W,  = 0; si los
efectos de la energía cinética son despreciales, d(U2/2gc)  = 0; y, si la elevación sobre
el plano de referencia es constante, dZ = 0. Puesto que solamente permanece en tér-
mino de entalpía.

dH=O (10-I)

La Ec. (IO- 1) se aplica a procesos de mezcla donde las corrientes A  y B se com-
binan para formar C, siendo HA, HB y Hc las entalpías respectivas por unidad de
masa de la corriente representada por el subíndice. Si A.  B y C representan veloci-
dades de flujo de masa,

H,,A + H& = Hc(A  + B) ( 1  O-2)

y representando por x la fracción de masa de uno de los componentes en las corrien-
tes A, B o C,

xAA  + xBB  = x,C = xc(A + B) (10-3)

Resolviendo simultáneamente (10-2) y (10-3).  se obtiene

Ha-&-&-HA XJ,  - XC _ XC - x,4
Xe  -xc - xc - XA

o bien Hs  _ Hc -
&--HA

(10-4
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La Ec. (10-4) es la forma de la recta que pasa por tres puntos y se representa en
el diagrama H-x de la Fig. 10.1, para un sistema monofásico.

x, fracción de masa

Figura 10.1 Proceso de mezcla adiabá-
tica en un diagrama entalpía-concentra-
ción.

De acuerdo con (10-4) el punto (XC,  Hc) tiene que estar situado sobre la línea
recta que une los puntos (xA,  HA)  y (xe, HB), puesto que las pendientes entre l?s
puntos A y C, y C y B son iguales. Como es habitual, la relación de los segmentos
representa la relación en peso de las corrientes correspondientes.

Además de representar el proceso de adición A  + B = C’, la línea del balance
de materia ABC es también el lugar geométrico de la substracción equivalente
B = C - A. Esto introduce el concepto de B como un punto de diferencia. Si una
mezcla (XA,  HA)  se substrae de C, resulta una corriente de entalpía HB  y composi-
ción XE.  Es conveniente recordar la relación geométrica entre dos triángulos rec-
tángulos con lados paralelos, a saber, que las relaciones de todos los lados parale-
los son iguales. Por tanto, en la Fig. 10.1,

B C  xg-xc -HB-Hc-A---_
6i - XC  - XA & - HB  - 6

(10-5)

10.2 Balances no adiabáticos de materia y entalpía

En condiciones no adiabáticas, q no es cero y, adoptando el convenio de que el ca-
lor transmitido hacia fuera del sistema es negativo, (10-l) se tranforma en

q = A H
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Para sistemas multicomponentes, q puede definirse sobre la base de la unidad
de masa de una cualquiera de las corrientes. Así, si Q es la transferencia total de
calor, la absorción de calor por unidad de masa de A y B es

4r~!2;q,=i2;4C=o-=Q
A + B  C

Si se introduce qA  en (lo-2),

(HA + qA)A  + HBB  = H&

Análogamente, (10-4) se transforma en

xa  -xc

HB-Hc=
XC-XA

Hc - (HA + 4~)

( 1  O-6)

(10-7)

En la Fig. 10.2?  que es una representación gráfica de (lo-7),  el punto HA se substi-
tuye por (HA + qA).  Alternativamente, si (10-6) se hubiese escrito en función de qe,

entonces HB en (10-7) se substituiría por (Hs + qe);  si se hubiese escrito en función
de qC, en vez de H, sería (Hc  - qC).

La Fig. 10.3 representa las tres formas equivalentes de representar el proceso
de mezcla no adiabática. Asignando todo el efecto energético a la corriente A, B o
C, se crean, respectivamente, las corrientes virtuales A’, B’ o C’. Estos puntos están
situados sobre una recta que pasa por otros dos puntos; es decir, A’CB, AC’B  y
ACB’ corresponden a rectas diferentes.

Figura 10.2 Proceso de mezcla no
adiabática.x,  fracción de masa
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x.  fracción de masa

Figura 10.3 Diagrama compuesto de mezcla no adiabática

10.3 Aplicación a la destilación de mezclas binarias

La etapa n - 1 de la columna que se muestra en la Fig. 10.4 es un dispositivo de
mezcla en el que entran las corrientes L,, V”-Z  y salen las corrientes en equilibrio
V,-I,  L,-1. En la Fig. 10.5 la acción mezcla-equilibrado de la etapa se muestra en
dos partes. El vapor V,-Z  y el líquido L,,  se mezclan para dar la com.posición  global
z, que se separa después en dos fases V,-I  y L,-I  de vapor y líquido en equilibrio
que están unidas por una recta de reparto que pasa por z.

La Fig. 10.5 presenta el concepto básico del método de Ponchon-Savarit. En
la construcción de McCabe-Thiele se representan balances de materia y energía en
un diagrama x-y de equilibrio entre fases, calculando las etapas mediante el uso al-
ternativo del  balance de materia y de las relaciones de equilibrio. El diagrama de
Ponchon  incorpora las relaciones de los balances de materia y entalpía así como
las condiciones del equilibrio entre fases. Puesto que no es necesario suponer flujo
molar constante, los cálculos se pueden realizar indistintamente sobre una base mo-
lar o de masa. Puede utilizarse cualquier conjunto consistente de unidades.

Las ecuaciones de diseño se obtienen aplicando balances de materia y entalpía
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Figura 10.4 Columna de destilación con condensador total.

a la parte de la sección de enriquecimiento de la columna de la Fig. 10.4 confinada
por la línea de trazos. El balance de materia para el componente más volátil es

Y.-*ve2  = x”-lL-1+  fiD ( 1 O-8)

y el balance total de materia es

V,,-2  = L.,,-,  + D (10-9)
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x,  y, concentración

Figura 10.5 Mezcla de dos fases en un diagrama entalpía-concentración.

y el balance de entalpía es

(10-10)

donde, para simplificar la notación, H = entalpía del vapor y h = entalpía del
líquido.

Resolviendo (10-8) y (10-9) simultáneamente para L, - dD se obtiene

L,-Ie  XD-Yn-- -
D Yn-.? - X,-l (10-11)
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Figura 10.6 Balances de materia en el diagrama de Ponchon.
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mientras que la resolución simultánea de (10-9) y (10-10) conduce a

L,=@D-qD)-Hn-z

D Hn z-h,.,
(10-12)

Combinando (10-l 1) y (10-12) y reordenando se obtiene

(hn-qD)-H.mz-H,wz-h,  I
XD-yn-  - y~?-~n  I

(10-13)

La Ec. (10-13) es una línea de operación para dos corrientes que se cruzan V,.z
y Ln-r.  La ecuación, que es la de una recta que pasa por tres puntos en un diagrama
de Ponchon,  establece que los puntos (hD  -  qI>,  XD), (Hn- 2.  ~“-2) y (/LL  ~“-1)  están
situados sobre la misma recta, toda vez que las pendientes entre estas parejas de
puntos son iguales y ambas líneas tienen en común el punto (H,-:, y,-2).  Si todas
las fases están saturadas, los puntos que representan las corrientes V, I y L,-1  están
sobre las líneas del vapor y el líquido saturados, respectivamente. En la Fig. 10.6
la línea que cumple las condiciones de (10-13) lleva el título de línea 1.

El punto P’, cuyas coordenadas son (hn  - 411.  XI,) recibe el nombre de punto de
flujo neto o de diferencia, puesto que según (lo-lo),  (III>  - 41))  =  (H,-:V,-:  - h,-1
L,-,)/D, que contiene la entalpía neta de las corrientes que se cruzan.

Etapas ideales de la sección de enriquecimiento
Si el límite inferior del recinto del balance de materia a la sección de enriquecimien-
to de la columna de la Fig. 10.4 hubiese cortado a la columna entre los platos n y
(n - 1) en vez de entre (n - 1) y (n - 2) se obtendría una ecuación de la línea de ope-
ración equivalente a (lo-  13).

(b-q,)-H.  Q-L  1-h. (10-14)
XD- Ynwl Y".~I  -x,

La Ec. (10-14) se representa como Línea 2 en la Fig. 10.6. Esta línea contiene
también el punto de diferencia P’.

Si el recinto del balance de materia encierra solamente el condensador de ca-
beza y el divisor de reflujo, la línea de operación es

(b-q,)-Hn  _ Z-k--hiz--
XD-Yn Yn - XD

(10-15)

Pero con un condensador total, y,  = XD. Por tanto, la hea que Pasa  por  (H,,  JJ,).
(hR,  x,,),  (hrl - qD,  XD)  es una línea vertical que pasa por el punto de diferencia P’.
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Para ilustrar el método de construcción de etapas, consideremos el vapor V,
que sale de la etapa JI.  Esta corriente se encuentra sobre la línea de operación ver-
tical. Puesto que L,, está en equilibrio con Vn,  se pasa de V, hasta L, a lo largo de
la recta de reparto n (camino DC). De una forma similar al método de McCabe-
Thiele, moviéndose a lo largo de la línea de operación m, se obtiene la corrien-
te V-1 que circula en contracorriente con L,.

Obsérvese que, una vez localizado el punto de diferencia P’, todas las corrien-
tes que se cruzan entre dos etapas estën  situadas sobre una línea que corta a las
curvas de las fases y termina en el punto P’. Si el vapor y el líquido en equilibrio
están saturados, sus composiciones quedan determinadas por los puntos en los que
la linea del balance de materia corta a las lineas de las fases de vapor y líquido.

Las relaciones de reflujo interno UV para cada etapa de la columna pueden
expresarse en función de los segmentos y coordenadas de la Fig. 10.6. La relación
de líquido a vapor entre las etapas n _ 1 y n - 2, por tanto, es

Ll _ v,-3’---=XD  - y.-2  = Ch,  - qd  - K-2

VW2 L,-,P’  XD-X,-l  (~D-ad-~*-,
(10-16)

mientras que la relación de reflujo a destilado en la etapa superior es, como en
(lo-12),

&P’V,=(hcqcd-H.
D V”L, Hn  - h,z

(10-17)

Estas relaciones son aplicables aun cuando una de las corrientes no esté saturada.
Por ejemplo, el reflujo LR  puede estar subenfriado. Obsérvese que según (10-17) el
punto de diferencia P se puede localizar si se conocen la relación de reflujo en la
parte superior de la columna así como la composición y condición térmica del
producto.

Sección de agotamiento
Los fundamentos descritos para la sección de enriquecimiento son también  aplica-
bles a la sección de agotamiento de la columna de la Fig. 10.4.

La aplicación de balances simultáneos de materia, entalpía y componente, a la
parte de la columna incluida dentro de la línea de trazos de la Fig. 10.6, conduce a

(W-18)

donde qa  es el calor comunicado en el ebullidor por unidad de masa (o mol) de
colas. La Ec. (IO-18),  como la (lo-13),  es la ecuación de una línea de operación
para las dos corrientes que se cruzan Vm  y Lm-l.  La línea de balance de materia dc-
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finida  por (10-18) se representa como Línea 3 en la Fig. 10.6. El punto P” es el pun-
to de diferencia para la sección de agotamiento, siendo la relación de líquido a va-
por entre las etapas m y m - 1.

L,_I- p”vm
V, P”L,-,

(10-19)

Las etapas de la sección de agotamiento se construyen de la misma forma que para
la sección de enriquecimiento. Desde Z.,,-i se pasa hasta V, y después hasta L,, a lo
largo de la recta de reparto m, nuevamente a VB y después a B, actuando el calderín
como una etapa.

Como antes, todas las líneas de ta sección de agotamiento pasan por P” y las
composiciones de dos corrientes cualesquiera que se cruzan vienen dadas por los
puntos donde las rectas que pasan por P”  cortan a las líneas de las fases.

Columna completa
Considerando la columna completa de la Fig. 10.4, un balance total de materia es

F = D + B (10-20)

Un balance de componente es

.+F  = x,,D  + xsB (10-21)

y el balance de entalpía es

(10-22)

Realizando operaciones con las Ecs. (lo-20),  (10-21) y (10-22) se obtiene una
línea de balance compuesto que pasa por (he,  ZF)  y los dos puntos de diferencia
(hB  - qL3,  xB)  y (h  -  qD,  XD)

D ZF-XB- hF-(b-G)-=--
B XD  - i?F (h, -  qD)  -  hF

(M-23)

La línea P’P” de la Fig. 10.7 es una representación gráfica de (10-23). En la
Fig. 10.7 se presentan también otras construcciones cuyas relaciones con los pará-
metros de la columna se resumen en la Tabla 10.1.

Ejemplo 10.1 Cien kmol por  hora de una mezcla  de vapor saturado de n-hexano y n-oc-
tano que contiene 69 moles % de hexano han de separarse por destilación a la presión at-
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Figura 10.7 Resumen de la construcción de Ponchon.

-4LJ

mosférica en un producto de 90 moles % de hexano y unas colas de 5 moles 5%  de hexano.
El  condensador  to ta l  devue lve  42,s moles 9’0  del  condensado a la  columna como líquido  sa-
turado. Utilizando el método de Ponchon y los datos de entalpía-concentración de la Fig.
10.8, calcúlese:

(a)  El  f lu jo  de  producción  de  colas  y  cabezas .

(b) Las kilocalorías por hora suministradas al calderín  y retiradas en el condensador.

(c) Las composiciones de las corrientes V,-1,  L., V, y L,-,  de la Fig. 10.4.

Tabla 10.1 Resumen de la construcción del diagrama de la Fig. 10.7. (Se supone que
todas las fases están saturadas)

Sección de la columna
Segmentos
(Fig.  10.7) Significado

Enriquecimiento

Enriquecimiento
Enriquecimiento

Enriquecimiento

Agotamiento

Agotamiento
Agotamiento
Total
Total

-
P ’ B
- -
CP’IEP’- -
AP’IBP’
- -
AP’IAB

P”G

- -
MP”/KP”- -
MP”/MK- -
P’P”/FP”- -
FP”/FP’

Calor retirado en el conden-
sador por libra de destilado

L/V  general
L/V  en el plato superior

(relación de reflujo interno)
L/D  en el plato superior

(relación de reflujo externo)
Calor comunicado al ebulli-

dor por libra de colas
UV general
L/B general
FID
DlB
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y, X,  fracción molar de hexano
Resolución del  Ejemplo

10.1 .

Soluc ión  (base wzu  hora). El punto F se localiza sobre la linea del vapor saturado en
ZF  = 0,69.  Después se localiza P’.&rtir  de la Tabla 10.1, LR/Vn  = P’Vn/P’LR  = 0,425. Se
t raza  la  l ínea  de l  ba lance  g lobal  P’FP”  y  se  loca l iza  e l  punto  P”  mediante  in te rsecc ión  de la
línea de balance con XE  = 0,05.

--
(aI Di F = FP”IP’P”  = 3.75

D = 75 kmol/h
B = 25 kmol/h
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Comprobación vía un balance global de hexano:

Entrada = loo(O.69)  = 69

Salida = (0.9)(75)  + (0.05)(25)  = 68.75

que es próximo a 69.

(b) 4~ = P’Ln = (4,5W19.000)  = - 14,500 kcal/kmol  de producto (-60,668  J/mol)

f&,  = --a = 14km,>lca  (7s kr”‘)  = - 1.087.500 kcal/h  (4.55 GJ/h)

Qs  = P”B = (8,400-  1000)(25)  = 185,000 kcal/h  (774 MJ/h)

(c) El punto L,,  está en la recta de reparto de V,.  Por tanto, V,-, se localiza trazando una
l ínea  de  operac ión desde  L, has ta  P’  y  t en iendo  en  cuen ta  su  in te r secc ión  con  la  l ínea  de
fase H - y.

Partiendo de B en la sección de agotamiento, se pasa a VS  a lo largo de una recta de
reparto, hasta L, a lo largo de una línea de operación, después hasta V,,, a lo largo de una
recta de reparto, y finalmente hasta L,. I a lo largo de una línea de operación. Para

V” ,: y, , = 0.77

L, ; x. = 0.54

v, ; ym = 0.47

L” ,;x, , =0.23

Localización de la etapa de alimentación
En el Ejemplo 10.1 se ha ilustrado el método de construcción de etapas en las sec-
ciones de enriquecimiento y agotamiento de la columna. Puesto que el punto P’ es
el punto de diferencia apropiado para las etapas situadas por encima de la alimen-
tación y P” para las etapas situadas por debajo de la alimentación, se sigue que la
transición de un punto de diferencia a otro ocurre en la etapa de alimentación. Por
tanto, el problema de transición desde las etapas de enriquecimiento a las de ago-
tamiento es equivalente al de localización de la etapa de alimentación.

En la Sección 8.5 se ha visto que en el método de McCabe-Thiele  el punto óp-
timo de transición está situado en la intersección de las líneas de operación de las
secciones de enriquecimiento y agotamiento, punto P de la Fig. 8.13~.  La localiza-
ción análoga en el diagrama de Ponchon  es la línea P’p” de la Fig. 10.9. Por tan-
to, la localización óptima de la etapa de alimentación es donde la recta de reparto,
etapa 5, corta a PP”;  por tanto, la etapa 5 es la etapa de alimentación.

Los puntos K y R de la Fig. 8.13b  y 8.13~ representan, respectivamente, las
localizaciones de los límites inferior y superior de la etapa de alimentación, donde
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(Rec ta d e reparto que pasa Por P’)  /

t/lv x, y, concentración

-

P ”

Figura 10.9 Localización de la etapa de alimentación en el diagrama de Ponchon.

las líneas de operación cortan a la curva de equilibrio. La situación exactamente
equivalente ocurre en el diagrama de Ponchon para las rectas de reparto K’ y R’.
Estas rectas de reparto coinciden con líneas de operación; por tanto, representan pun-
tos de intersección lo mismo que los puntos K y R. Utilizando el punto de diferen-
cia P’, es imposible pasar más allá de la recta de reparto K’, los mismo que es im-
posible sobrepasar el punto K de la línea de operación de la sección de enriqueci-
miento en la Fig. 8.136. Con el fin de descender en la columna es preciso pasar de
la línea de operación de la sección de enriquecimiento a la de la sección de
agotamiento.

En la Fig. 10.9 las líneas de las fases son rectas. Si las lfneas del vapor saturado
(H-J,) y del líquido saturado (h-x) son ambas rectas y paralelas, las relaciones WV
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0 XE =F XD 1.0

Composic ión
Figura 10.10 Reflujo total por el
método de Ponchon.

de la Fig. 10.9 serían constantes en toda la columna; por tanto, el diagrama de Pon-
chan  conduce a resultados equivalentes a los de McCabe-Thiele para flujo molar
constante.

Relaciones de reflujo límite
La operación a reflujo total corresponde a una situación en la que no hay alimen-
tación, destilado o colas y donde se requiere el número mínimo de etapas para al-
canzar una separación deseada. Conviene recordar que en el método de McCabe-
Thiele esta situación corresponde a coincidencia de la línea de operación con la lí-
nea y = x.

La Fig. 10.10 muestra la condición de reflujo total en el diagrama de Ponchon.
Los puntos de diferencia P’ y P” están en + y - infinito, respectivamente, puesto
que y = X, B = 0, D = 0,  J’  (he  - 40)  = +“,  (hs  - 48)  = -Oo.

Las condiciones de reflujo mínimo corresponden a una situación de WV mí-
nimo, máximo producto y número infinito de etapas. En las construcciones de
McCabe-Thiele se determinaba el reflujo mínimo bien por las condiciones de la ali-
mentación o por una condición de intersección con la línea de equilibrio, como en
la Fig. 8.15.

La Fig. 10. ll muestra las construcciones equivalentes para el método de Pon-
chan.  En la Fig. 10.1 la, donde la relación de reflujo mínima está determinada por
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las condiciones de la alimentación, los puntos de diferencia P’ y P” se localizan pro-
longando la recta de reparto, correspondiente al equilibrio, que pasa por ZF,  hasta
su intersección con los dos puntos de diferencia.

En la Fig. 10.1 Ib,  la prolongación de la recta de reparto que contiene el punto
de alimentación localiza los puntos de diferencia Pí y PT.  Sin embargo, el punto de
intersección viene dado por una recta de reparto T. Esta recta de reparto, que corta
a la línea x = XD  en P’, conduce a relaciones de reflujo WV mayores que el punto
de diferencia Pí. Esto sugiere que la relación de reflujo mínima en la sección de en-
riquecimiento viene dada por la intersección más elevada a que da lugar una recta
de reparto en dicha sección con la línea x = xD.  La utilización del punto de dife-
rencia P’ en el trazado de etapas da lugar a un número infinito de etapas, estando
la intersección situada en xr.  En un diseño’real ha de utilizarse una relación de re-
flujo UV considerablemente superior.

El punto P” se obtiene por la intersección de P’ZF  con x = XE. Si existe una
recta de reparto en la sección de agotamiento que conduce a un P” más bajo, esa
es la que debe utilizarse, pues de lo contrario aparecerá una intersección en la sec-
ción de agotamiento.

Condensador parcial
La construcción de la Fig. 10.12 corresponde a una sección de enriquecimiento con

y, x,  composicibn

la)

0 “B 1 .o

y, x,  composición

(b)

Figura 10.11 Reflujo mínimo en el método de Ponchon.  (a) Reflujo mínimo determinado por la línea
que pasa por el punto de alimentación; alimentación líquida. (6) Relación de reflujo mínima determi-
nada por una recta de reparto comprendida entre la composición de la alimentación y el producto de
cabeza.
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I I I I
X” Xtl .Y” Y

y, X,  Composic ión

Figura 10.12 Diagrama de Ponchon  con condensador parcial.

“0 - 40’

tt”
110

hK

un condensador parcial, tal  comu  se muestra  en  la inserción de la figura. Aquí  v,,
Y LK  es tán  sobre  ia misma línea dc  ulxración,  y  Lx está  en  equilibrio  con  D.
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Ejemplo 10.2 Una corriente de alimentación de 59 moles % de vapor saturado consis-
tente en una mezcla de 50 moles % de n-hexano en h-heptano ha de separarse en un desti-
lado con 95 moles % de hexano y unas colas con 5  moles % de hexano. El reflujo es líquido
saturado y la alimentación entra en la etapa óptima. La operación se lleva a cabo en una
columna con un condensador parcial y un ebullidor.

(a) iCuál es el número mímino de etapas de la columna necesario para efectuar la separación?

(b) Para un valor de LJD de l,S(L/D),,.  en la etapa superior, icuántas  etapas se necesitan?
Resuélvase esta parte del problema utilizando tanto el diagrama de Ponchon  como el de
McCabe-Thiele.

(c) Constrúyase una gráfica del número de etapas teóricas frente a la relación L/D  en la eta-
pa superior, así como del calor que se requiere, en kilocalorías por kmol de colas.

18,000 -

0 0.1 0 . 2 0.3 0 . 4 0 . 5 0 . 6 0 . 7 0 . 8 0 . 9 1 .0

Y, x, fracción molar de hexano
Figura  10.13 Solución del Ejemplo
10.2-Parte (a).
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Solución. (a) El número mínimo de etapas corresponde a la operación a reflujo total.
En este caso las líneas de operación son verticales. Como puede observarse en la Fig. 10.13,
se necesitan tres etapas teóricas.

(b) No existiendo recta de reparto que corte a la línea x = XD  por encima de Pí, la recta de
reparto que pasa por F sirve -establecer los puntos de diferencia. Según la Fig. 10.14
(LAI) en la etapa superior es FVnl/VnL  = 0,7.

20,000  -

18,000 -

0 10.1  0.2 0.3 0.4 0.5 0.8 -0.7 0.8 0.9 1.0 Figura 10.14 Solución al Ejemplo
10.2-Parte  (b).Y P” x, y, fracción molar de hexano
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x,  y, fracción molar de hexano
Figura 10.15 (u)  Solución al Ejem-
plo 10.2-Partes  (b) y (c).

- -
El punto P’ se localiza trazando la línea &V,,P’  tal que P’V,,/V,&  =x,7( 13)  = 1,05.

El punto P” se localiza por la intersección de la prolongación de la línea P’F con x = XD.
En la Fig. fO.lSa  se trazan las etapas. Se necesitan tres etapas además de las etapas

correspondientes al ebullidor parcial y el condensador parcial. La alimentación se introduce
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“0 0.1 0.2 0.3 04 0.5 0.6 0.7 0.8 0.8

x,  fracción molar de hexano

Fignra  10.15 (b) Solución al Ejem-
plo 10.2-Parte  (b).

- 14,800

- 11,300

1.0 - - 9sJ

0.5 ’ I I I I I I
( 5.5004

2 3 4 5 6 7 8 9

Etapas, n

õ
E
it
iü
Y
0

Figura  10.16 Solución a l  Ejemplo
10.2-Parte  (d).

en la  e tapa 2 .  Un resul tado equivalente  se  obt iene mediante  e l  d iagrama de McCabe-Thiele
en la Fig. 10.191,  donde las líneas de operación (curvas) se han obtenido utilizando la Fig.
10.15~  y  las  in te rsecc iones  de  las  l íneas  de  las  fases  de  vapor  y  l íqu ido  con  las  l íneas  de  ope-
ración de  Ponchon  que  pa r t en  de  lo s  pun tos  P ’y  P” .
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Si se determina el número de etapas en el diagrama de McCabe-Thiele  con la suposi-
ción s impl i f icante  de  f lu jo  molar  constante ,  se  u t i l izan las  rectas  de  operación (señaladas  por
t razos)  en  la  Fig .  10.156.  Aunque no se  indica ,  e l  correspondiente  número de  e tapas  es  5,5,
inc luyendo e l  ebul l idor  y  condensador  parc ia les .  Es te  va lor  es  un  10% super ior  a l  va lor  exac-
to  de  5,O  e tapas .

(c) En la Fig. 10.16 se muestra una representación gráfica de qs y LID frente al número de
etapas  ( inc luyendo e l  calderín  y  e l  condensador) .  Obsérvese  que  L/D y  qs t i enden  a  in f in i to
cuando n  - 3 y que n tiende a infinito cuando L/D - 0,7  y qs  - 5 500.
q

P’ - (hD  - 40)

Figura 10.17 Diagrama de Ponchon  con alimentaciones múltiples.
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Corrientes laterales y alimentaciones múltiples
Aun cuando no intervienen fundamentos nuevos, es interesante examinar el tipo de
construcción que se requiere cuando existen alimentaciones múltiples y/o  corrien-
tes laterales.

Consideremos una columna del tipo de la Fig. 8.9, pero con las alimentaciones
FI  y Fz  y sin corrientes laterales. Suponiendo que las composiciones del destilado
y de las colas, así como la relación de reflujo, en la etapa superior, están especifí-

x, y, composición

Figura 10.18 Diagrama de Ponchon  con corriente lateral.
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cadas, se puede localizar el punto P’ en la Fig. 10.17. Vamos a considerar ahora
las dos corrientes de alimentación. Si se mezclan FI y Fz,  la corriente que resulta
9=  FI + FZ se puede localizar por los métodos de balances de materia y entalpía,- -
o por la relación de segmentos, ya que FI.WFZ~=  FzK.

Se localiza el punto de diferencia P”, que está situado en la intersección de
x = XB  con !a prolongación de la línea- Se pueden entonces trazar las etapas uti-
lizando el punto de diferencia superior para la sección de la columna situada por
encima de FI y el punto inferior para la sección situada por debajo de FL

Para tratar la sección de columna comprendida entre FI y FZ es preciso obtener
un nuevo punto de diferencia. La construcción se muestra en la Fig. 10.17. Para la
sección de la columna comprendida entre la parte superior de la misma y una etapa
situada entre FI y Fz,  el punto del flujo neto debe estar situado sobre una línea que
pasa por FI y P’. Análogamente, la línea que pasa por FZ y P” representa el flujo
neto entre una etapa de la sección comprendida entre FI y FZ y las colas de la co-
lumna. La intersección de las dos líneas de balance tiene lugar en P”‘, que es el pun-
to de diferencia que ha de utilizarse en el trazado de platos entre FI y Fz.  Por su-
puesto que esto puede comprobarse mediante balahces de materia y entalpía.

Otra  ilustración puede clarificar todavía más los procedimientos. La Fig. 10.18
muestra una columna que tiene una corriente lateral S además de las habituales de
alimentación, colas y destilado. Nuevamente se supone que el punto P’ ha sido
localizado.

Puesto que en este caso 9= F - S,  el punto Sede  la Fig. 10.18 está localizado
de tal forma que m= F/s. El punto’ P” se localiza prolongando la línea
P’s  hasta su intersección con x = XE.

Los puntos de diferencia P’ y P” se utilizan para el trazado de etapas entre la
alimentación y la parte superior y entre la corriente lateral y colas, respectivamen-
te. Entre F y S se utiliza el punto P” que ha de estar localizado en la intersección de
n 7SP con la prolongación de FP .

lQ.4 Eficacia de las etapas y número de platos reales

En el Capítulo 8 se han definido las eficacias global y de Murphree

Eficacia global = Contactos teóricos
Contactos reales necesarios

x 100%

Ev = Eficacia de Murphree (para la fase vapor) = ” - ‘IB-’  X 100%
Yl: - Y,-l

(10-24)

La Fig. 10.19 es la representación gráfica de (10-24) en un diagrama de Pon-
chan.  En la construcción se pasa desde y,,-I  hasta x,,,  y si la eficacia de la etapa es
del 100% la composición del vapor será la de equilibrio y?k Si Ev  es menor del lOO%,



(Y,-YI-,)-+ !L ! I

\

\

I 1
I 1

Ye”  -YJ ’

Yn-  Y”  Yn’  XD
.,

x, y,  composk2on

Figura 10.19 Eficacia de Murphree para un plato en el diagrama
d e  Ponchon.

Alimentación-

Vn-1

+
Vn -2

Ln-1

+
L“ - 2

_Disolvente

Reflujo de extracto LR

n

Secc ión  de
enriquecimiento

Etapa  n -  1

n - 2

f

Sección de
3gotamiento

n - l

”t
C-  Refinado B

I Mezclador t-
Disolvente

sn1 1

Figura 10.20 Extractor en contracorriente con re-
f l u j o  en ambos extremos.
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el vapor, de acuerdo con (10-24)  se localiza en y”.  En la Fig. 10.19 se supone que
yn  es un vapor saturado.

El mismo procedimiento utilizado en el diagrama de McCabe-Thiele  para es-
tablecer la línea de pseudoequilibrio se puede utilizar aquí para el método de Pon-
chan. Si la eficacia de Murphree es constante, se puede trazar una curva de pseu-
doequilibrio que pasa por yi y otros puntos análogos. Esta línea AB se puede utili-
zar, juntamente con los puntos de diferencia, para el trazado de etapas.

10.5 Aplicación a extracción

Ya se ha visto que el diagrama de McCabe-Thiele  se puede aplicar fácilmente a ex-
tracción modificando convenientemente las coordenadas. Lo mismo puede realizar-
se en el diagrama de Ponchon.  La Fig. 10.20 es un aparato de extracción en con-
tracorriente con reflujo tanto de extracto como de refinado. El reflujo de extracto
se obtiene retirando disolvente de V, y devolviendo al aparato una parte LR de ex-
tracto relativamente libre de disolvente. De esta forma el extracto experimenta un
enriquecimiento adicional en la sección de enriquecimiento y es posible obtener con-
centraciones de extracto mucho más ricas en soluto que el extracto en equilibrio
con la alimentación. En el extremo opuesto del extractor se retira una parte del re-
finado L, y se mezcla con el disolvente que entra SB para producir VB.

Para construir y utilizar un diagrama de Ponchon en problemas de extracción
es conveniente considerar al disolvente en extracción análogo a la entalpía en des-
tilación. Por tanto, la fase de extracto exenta de disolvente en extracción es análoga
a la fase de vapor rica en entalpía en destilación, hecho éste estudiado por Smith.’
En la Tabla 10.2 se presentan las semejanzas entre ambos procesos. La diferencia
más importante es la elección de las coordenadas. En la Fig. 10.21 se utilizan coor-
denadas de Janecke en la forma que se describe en el Capítulo 3. La abscisa está
sobre la base de exento de disolvente A/(A + C) y la ordenada es S/(A + c).  Por
tanto, las coordenadas del disolvente puro son X = 0, Y = infinito, y los flujos L y
V  están exentos de disolvente.

En la Fig. 10.21 se muestran otros aspectos importantes. Si el disolvente reti-
rado en la etapa de separación de disolvente convierte al extracto V, procedente de
la etapa superior en corrientes saturadas, K y LR  están localizadas sobre la línea de
extracto saturado. Si se separa todo el disolvente, estarán sobre la abscisa (Y = 0).

Los dos puntos de flujo neto P’ y P”  se obtienen como en destilación. El punto
P’ es una mezcla imaginaria de disolvente SI>  y extracto D. Por tanto, se localiza
adicionando SdD  a la coordenada Yl>  del extracto. De igual forma, el punto de
flujo neto P” se obtiene tomando la coordenada Y de B (0 L,)  y restándole el di-
solvente SdB.

Puesto que la alimentación se escinde como en destilación, la línea del balance
global pasará por los puntos P’, P” y el punto F de la alimentación.
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Tabla 10.2 Parámetros equivalentes en destilación y extracción

Dest i lac ión Extracción

D = destilado

Q = calor
QD  = calor retirado en el

condensador
q1>  = Q,/O
QB = calor comunicado en el

ebullidor
qs  = Qe/B
B = colas
L = líquido saturado

V = vapor saturado

A = componente más volátil
C = componente menos volátil
F  = alimentación
x = fracción molar de A en el

líquido

D = producto de extracto (sobre la
base de exento de disolvente)

S = disolvente
SD  = retirada de disolvente en la

cabeza de la columna
SdD
SE,  = adición de disolvente en el

ebullidor
SdB
B = refinado (exento de disolvente)
L = refinado saturado (exento de

disolvente)
V = extracto saturado (exento de

disolvente
A = soluto para recuperación
C = componente del que se extrae A
F = alimentación
X = mol o relación en peso de A

( e x e n t o  d e  d i s o l v e n t e ) ,
A/(A  + C)

y = fracción molar de A en el vapor Y=S/(A+C)
P’=  h,+QdD P’=  Yo+&/0
P”  = hB - Qe/B Y  = Ys  - s,/e

Las relaciones de segmentos tienen su significado habitual. Un balance de ma-
teria (sobre la base de exento de disolvente) por encima de la etapa de separación
de disolvente (suponiendo que SD  es disolvente puro) conduce a

V”  =D+LR

La Ec. (lo-25),  juntamente con el balance de disolvente

(10-25)

conduce a

&-(YD+sdD)-  Y. _ P’v,
D- Y”  - YR

--
v”LR

( 1 O-26)

(10-27)
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X, fracción en peso de A o C
(Exento de disolvente)

Figura 10.21 Diagrama de Janecke para extracción.

Otras relaciones fácilmente deducibles son

VB _ LP” & _ P’ v,-lL

B VsL, V,-l  p2;;

LR-P'Vn 0 F P ”L,-,  _ P”V!n- -
V ”  P’LR B P’F V,,, P”Ln-,

Las etapas se trazan de la misma forma que en destilación. Las intersecciones
de las rectas que pasan por P’ con las líneas de las fases en equilibrio proporcionan
las composiciones de dos corrientes que se cruzan en la sección de enriquecimiento.
De igual forma, una recta que pasa por P” corta a las líneas de las fases en puntos
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que representan composiciones de fases que se cruzan en la sección de agotamien-
to. El significado de las relaciones de reflujo total y mínimo es también análogo.
Para reflujo total, S»/D  y Se/B  se localizan en + y - infinito, de forma que las lí-
neas de operación son verticales. Para reflujo mínimo, SdD  y SdB  se reducen (nu-
méricamente) hasta que una de las líneas de operación se hace paralela a una recta
de reparto dando lugar a una condición de intersección.

Tanto la regla de la palanca como la metodología general se aplican a colum-
nas de extracción con o sin reflujo de extracto y/o  refinado. En la realidad, el re-
flujo de refinado apenas se utiliza y con frecuencia, tal como se trata en el Capítulo
11, conduce a un mayor número de etapas en vez de ser menor.

Ejemplo 10.3 Tal como se muestra en la Fig. 10.22, una cascada de extracción en con-
tracorriente, equipada con un separador de disolvente para proporcionar el reflujo de ex-
tracto, se utiliza para separar metilciclopentano, A,  y n-hexano C en un extracto y refinado
finales que contienen, respectivamente, 95% en peso y 5% en peso de A. La alimentación es
1 000 kg/h con 55% en peso de A, y la relación en peso de anilina, que es el disolvente, S,
a la alimentación es 4,0. La alimentación no contiene anilina y el disolvente fresco es una
substancia pura. La recirculación de disolvente es también un producto puro. Determínese
la relación de reflujo y el número de etapas. En la Fig. 10.23 se muestran los  datos de equi-
librio para la presión y la temperatura de la columna. La alimentación entra en la etapa
óptima.

Solución. Basándose en el esquema de la cascada de la Fig. 10.22, un análisis de los
grados de libertad teniendo en cuenta la información de la Tabla 6.1 conduce a

Recirculación de disolvente S,
I

r
I
I
I
l-

F, Za = 55%

SB
Alimentación
de d iso lvente

(exento de
disolvente}

T
0, 9 5 %  A

t 000 kg/h

Figura 10.22 Diagrama de flujo del Ejemplo 10.3.
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Figura 18.23 Solución del Ejemplo 10.3.
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Las especificaciones cumplen los grados de libertad en la forma que se indica a continuación

Presiones de las etapas
Etapas adiabáticas
T y P de la corriente SR
T y P de la corriente (VN - SR)
Pérdida de calor y P del divisor y del mezclador de disolvente
S (flujo de alimentación, no dado)
F
Localización de la etapa de alimentación
Relación disolvente/alimentación, Se/F
Recuperación de cada componente en el separador especial
Concentración de A en el producto y en las colas

N
N

2
4

c+1
c+2

1
1
c
2

3C+2N+  15

Los puntos F, &,  D, 8’ (exento de disolvente) y B  (saturado de disolvente) se localizan
en la fig. 10.23. Los puntos P’ y P”, que están sobre las verticales que pasan por D y B,  se
obtienen despejando D (o 8) a partir de balances de materia. Un balance global de materia
para A es

0.95D + 0.05B = (1000)(0.55)

Según un balance total

D+B=lOOO

Por tanto, D = 556, B  = 444 y, puesto que SB = 4 000 kg, Ss/B = 9,0. Se puede localizar
ahora el punto P” y después P’ construyendo p’FPn

A continuación se trazan las etapas partiendo de VN.  Se requiere un número ligeramen-
te inferior a seis, introduciendo la alimentación tal como se indica en la Fig. 10.23.-__

La relación de reflujo L/D  en la etapa superior es P’VN/VND  = 2,95.
c l

Referencias bibliográficas

1 . Ponchon,  M., Tech.  Modeme, 1 3 , 2 0 , 3. Smith, B. D., Des& of Equilibrium
55 (1921). .Stuge  Processes,  McGraw-Hill  Book

2. Savarit, R., Arts  et Mètiers,
pp.

65, Co., New York, 1962, 193.
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Problemas
10.1 Una mezcla  equimolar  de n-hexano y n-octano,  cuya entalpía  es  de 4 000 cal/mol,  es

(1) bombeada desde 1 hasta 5 atm, (2) pasada a través de un cambiador de calor, y
(3)  sometida a  una etapa de f lash a  la  presión atmosfér ica.  En el  proceso se  convier ten
en vapor sesenta moles % de la alimentación. Utilizando la Fig. 10.8, determínese la
composic ión del  vapor  y  e l  l íquido que abandonan la  cámara  de  f lash y  e l  ca lor  to ta l
comunicado en el  cambiador.

10.2 En el  diagrama H-y-x de la f igura,  jcuál  es  e l  s igni f icado  de  las  l íneas  HF - A y HF - B?
10.3 Una mezcla equimolar de tetracloruro de carbono y tolueno ha de fraccionarse para

obtener  un  producto  de  cabeza  que  contenga 4  moles  % de  to lueno y  unas  colas  con
4% de tetracloruro de carbono. Calcúlese, por el método de Ponchon,  la relación de
reflujo mínima teórica, el número mínimo de etapas teóricas, así como el número de
etapas teóricas cuando L/D = 2,5.  La condición térmica de la alimentación es la de
l íquido  sa turado que  se  in t roduce  en  la  e tapa  ópt ima.

Se  puede  suponer  que  las  en ta lp ías  de  l íqu ido  y  e l  vapor  son  func iones  l inea les
de  la  composic ión .

Temperatura
normal de
ebullición, OC

Calor específico
medio del
líquido

Calor latente
de vaporización

CCh 16,4
Tolueno 110,4

0,225 cal/g “ C 46,42 cal/g a 16,4  “ C
0,500 caVg OC 86,8 cal/g a 110,4 “ C
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Datos de equilibrio (fracción molar de CCL)

Y 0.37 0:62 0.79 0.92
x 0.2 0.4 0.6 0.8

í0.4 Una mezcla de 45 moles % de isobutano en n-pentano, en condiciones tales que 40
moles  % son de  vapor ,  ha  de  rect i f icarse  para  obtener  un dest i lado con solamente  2
moles % de n-pentano. La presión del sistema será de 308 kPa  (3,04  atm absolutas).
El  re f lu jo  es  l íqu ido  sa tu rado .

Utilizando los datos que se indican más abajo, constrúyase un diagrama ental-
pia-concentración basado en el líquido a 68°F como entalpía de refc.;r:Aa  y determ’í-
nese  el numero mínimo de etapas que se requieren para efectuar la separación. Cal-
culese  también e l  servic io  que ha de real izar  e l  condensador .

Cons tan tes  de  equ i l ib r io  pa ra  i sobu tano  y  n -pen tano

P = 308kPa (3.Q4atm tibs)

T, “F
IQO
‘140
sl6Q
150
'120
ã0
7 0

K nC5 KiC,
0.36 1 . 7
0.70 2.6
0.w 3.1
0.80 2.9
0.50 2 . 1
0.25 1 . 3
0.10 1.1

Temperaturas  de ebul l ic ión a  308 kPa  (3,04  atm abs.):  i sobu tano  = 20°C (68”F), n-pen-
tano = 73,9”C  (165°F)
Calor  de .mezcla  = desprec iab le
Capacidad calorífica del isobutano líquido = 0,526 + 0,725 X 10.‘T Btu/lb.“F  (T = OR)
‘Capacidad calorifica  de l  n -pentano  $liquido  = 0,500 + 0,643 X 10e3T Btu/lb.“F  (T = OR)
Calor latente de vaporización a .la temperatura de ebullición (308 kPa): isobutano =
=  1 4 1  Btu/l,b  (3,28  X  10’  J/kg);  n - p e n t a n o  =  1 3 1  B t u / l b  (3,4 X
x lo5 J/kg).
Capacidad calorífica media del isobutano vapor a 308 kPa  (3,04  atm abs.) = 27,6
Btu/lb-mmol.“F  (1,15  X 10’ J/kmol).K)
Capacidad calorifica media del n-pentano vapor a 308 kPa  (3,04 atm) =
= 31 Btu/lb-rnol~“F (1,297 X  10’ J/mol*K)

10.5 Una a l imentac ión  de  l íqu ido  sa turado  que  cont iene  40 moles % de n-hexano y 60 mo-
les 70  de n-octano se introduce como alimeruación  en una columna de destilación a
razón de 100 mol/h.

En la cabeza de la columna se mantiene una relación de reflujo L/D = 1 ,5(L/D),,,.
El producto de cabeza cont iene 95 moles  % de hexano y e l  p roducto  de  co las  cont iene
10 moles % de hexano. Si las perdidas de calor en cada sección de un plato teórico
son 80  000 cal/h,  constrúyanse los platos te&icos  en el diagrama de Ponchon tenien-
do en cuenta  las  pérdidas  de  calor  en la  columna.

Para los datos H-y-x véase la Fig.  10.8.
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10.6 Una mezcla de 80 moles % de  i sopropanol  en  é ter  i sopropí l ico  ha  de  f raccionarse  para
producir un producto de cabeza con 77 moles % de éter y un producto de colas con
5 moles % de éter. Si la torre ha de diseñarse para operar a 1 atm con una relación
de reflujo,  L/D = 1,3(L/D),,,,  icuántas  etapas  teór icas  se  precisarán?

Determínese el  número de platos  por  medio del  diagrama entalpía-concentración.
Supóngase  que  las  en ta lp ías  de l  líquido  y  e l  vapor  sa turados  son  func iones  l inea les  de
la  composic ión.  La  a l imentac ión se  in t roduce  a  su  punto  de  burbuja .

Temperatura normal HL,
de ebullición, ‘F Btu/Ib-mol

Eter isopropílico 155 6,580
Alcohol isopropílico 1 8 0 6.100

Datos de equilibrio a 1 atm, fracciones mohres de éter

Hv,
BUIb-mol

18,580
23,350

Y 0.315 0.465 0.560 0.615 0.660 0.205 0.750 0.79
X 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8

10.7 Una columna de agotamiento opera en la forma que se indica en la f igura.  El  sistema
es  benceno-tolueno a  1  a tm.  El  vapor  a  agotar  se  in t roduce di rectamente  por  debajo
del plato inferior y el líquido  procedente de este plato es el producto de,colas.  Utili-
zando el  método de Ponchon,  determínese:

(a) La relación (L/D) de reflujo en la parte superior de la torre y el flujo de calor en
el  condensador .

(b )  Los  f lu jos  de  des t i l ado  y  de  co las .
(c)  El  número to ta l  de  e tapas  teór icas  que se  requieren.
(d) Las localizaciones óptimas para introducir la corriente de alimentación y para re-

tirar la corriente lateral.
Los  da tos  de equ i l ib r io  son  los  de l  P rob lema  10 .16 .

Alimentación
150 Ib-mol/h  de líquido frío

(100°F inferior al punto
de ebul l ic ión)

60 moles % de benceno

Dest i lado
Líquido saturado

95 moles % de benceno
Corriente lateral

50 Ib-mol/h
Vapor saturado

35 moles % de benceno

Vapor de str ipping
2Ot)  Ib-mol/h  de vapor sobrecakntado

(ZDDT  de sobrecalentamiento)
10 motes  % de benceno

Colas
Líquido saturado

5 moles % de benceno
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10.8 Una mezcla equimolar  de tetracloruro de carbono y tolueno ha de fraccionarse de tal
forma que se  obtenga un producto de cabeza con 6 moles  % de tolueno,  unas colas
con 4 moles % de tetracloruro de carbono y una corriente lateral, que se retira del
tercer plato teórico contando desde la cabeza, que contiene 20 moles % de tolueno.
Las  condic iones  té rmicas  de  la  a l imentac ión  y  de  la  corr iente  la tera l  son  las  de  l íqui -
dos  sa tu rados .

El flujo con el que se retira la corriente lateral es el 25% del de alimentación de
la columna.  La relación de ref lujo externo es L/D = 2,5.  Ut i l izando e l  método de  Pon-
chan,  determínese e l  número necesar io  de pla tos  teór icos .  Sin  embargo,  s i  las  especi-
f icaciones  resul tan excesivas ,  háganse  modif icaciones  antes  de  obtener  la  solución.

Puede  suponerse  que  las  en ta lp ías  de l  vapor  y  e l  l íqu ido  son  func iones  l inea les
de la composición. Los datos de equilibrio pueden encontrarse en el Problema 10.3.

Datos de équilibrio liquido-vapor y de entalpia para metanol-agua a 1 atm (MeOH  = Alcohol
metílico)

r,Moles%
Entalpia por encima de 0 OC

Btu/lb-mol  de disolución

MeOH
YOX

Vapor saturado

toc HV 1°C Hv

0 loo 20,720
5 98.9 20,520

10 97.7 20,340
15 %.2 20,160
20 94.8 20,000
3 0 91.6 19,640
40 88.2 19,310
50 84.9 18,970
60 80.9 18,650
7 0 76.6 18,310
8 0 72.2 17,980
90 68.1 17,680

100 64.5 17,390

1

Líquido saturado

loo 3240
92.8 3070
87.7 2950
84.4 2850
81.7 2760
78.0 2620
75.3 2540
73.1 2470
71.2 2410
69.3 2370
67.6 2330
66.0 2290
64.5 2250

Datos de equilibrio liquido-vapor
J. G. Dunlop, M. S. thesis,

Brooklin Polytech. Inst., 1948

4olesB  de MeOH  et
.iquido,  x Vapor, y

Punto de
ebullición, o C

0 c 100
2.0 13.4 %.4
4.0 23.0 93.5
6.0 30.4 91.2
8.0 36.5 89.3

10.0 41.8 87.7
15.0 51.7 84.4
20.0 57.9 81.7
30.0 66.5 78.0
40.0 72.9 75.3
50.0 77.9 73.1
60.0 82.5 71.2
70.0 87.0 69.3
80.0 91.5 67.6
90.0 95.8 66.0
95.0 97.9 65.0

100.0 100.0 64.5

10.9 Utilizando los anteriores datos de equilibrio y los datos de entalpia de la página 444, re-
suélvase  e l  Problema 8.26 por  e l  método de Ponchon.

10.10 Cien libras-m01 por hora de una mezcla de 60 moles % de metano1 en agua a 30°C y
1 atm han de separarse por destilación, a la misma presión, en un destilado con 98
moles % de metano1 y un  producto  de  colas  con  96  moles  % de  agua.  El  condensador
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de cabeza producirá un líquido subenfriado a 40°C. Determínese por el método de
Ponchon:

(a) El reflujo externo mínimo, en moles por mol de destilado.
(b) El número de etapas teóricas que se requieren a reflujo total.
(c) El número de etapas teóricas que se requieren para un reflujo externo frío de 1,3

veces el valor mínimo.
(d) La relación de reflujo interno, en libras-m01  por hora, en la etapa superior, la eta-

pa situada por encima de la etapa de alimentación, la etapa situada por debajo de
la etapa de alimentación, y la etapa de cola.

(e) Los servicios, en Btu por hora, del condensador y el calderín.
(f)  Las temperaturas de la etapa superior y la etapa de alimentación.
(g) Los apartados (c) a (f)  si se coloca un interbullidor sobre la segunda etapa desde

las colas, con un servicio igual a la mitad del calculado para el calderín del apar-
tado (e).

Entalpía  del liquido, pto/lb-mal  de disolución

Temperatura, OC

Moles%
MeOH 0 10 20 30 40 50 60 70 60 90 100

0 0 324 648 972 12% 1620 1944
5 -180 167 533 887 1235 1592 1933

1 0 -297 50 432 810 1181 1564 1922
15 -373 -18 364 751 1145 1548 1915
2 0 -410 -58 328 718 1129 1541 1908
2 5 -428 -76 310 706 1123 1527 1 9 0 1
30 -427 -79 308 704 1120 1537 1 9 0 1
40 -410 -65 320 713 1123 1543 1910
5 0 -380 -36 340 731 1138 1557 1930
6 0 -335 7 380 765 1174 1577 1953
7 0 -279 63 434 812 1220 1600 1985
8 0 -209 130 495 869 1260 1638 2016
90 -121 211 562 940 1310 1678 2048

1 0 0 0 333 675 1022 1375 1733 2092

2268 2592 2916 3240
2291 2646 2997
2300 2673
2304 2686
2304 2693
2304
2304
2304
2318
2345

(h) Los apartados (c) a (f)  para una velocidad de vaporización de 1,3 veces el valor
mínimo si se introduce un intercondensador sobre la tercera etapa desde la parte
superior con un servicio igual a la mitad del condensador del apartado (e).

Los datos de equilibrio y entalpía se dan en el Problema 10.9.

10.11 Una mezcla equimolar de propileno y I-buteno, en las condiciones del punto de bur-
buja, ha de destilarse a 200 psia  (1,379 MPa)  para obtener productos con una pureza
de 95 moles ‘-$J utilizando una columna equipada con un ebullidor y un condensador
parciales.
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(a) Constrúyanse los &agramas  y-x y H-y-x utilizando el método de la Sección 4.7.
(b) Determínese, tanto por el método de McCabe-Thiele  como por el de Ponchon-Sa-

varit, el número de etapas teóricas que se requieren para una relación de reflujo
externo de 1,3 veces el valor mínimo.

10.12 Una mezcla de etano y propano ha de separarse por destilación a 475 psia.  Explíquese
con detalle como se puede aplicar una serie de cálculos de flash isotérmico, utilizando
la ecuación de Soave-Redlich-Kwong,  para calcular los diagramas y-x y H-y-x, y apli-
car así el método  de Ponchon-Savarit para determinar el reflujo y las etapas que se
requieren.

10.13 Cien kmol por hora de una mezcla, en el punto de burbuja, de 30 moles % de acetona
(l),  en agua (2) han de destilarse a 1 atm para obtener productos de 90 moles % de
acetona y 95 moles % de agua, utilizando una columna con un ebullidor y un con-
densador parciales. Las constantes de van Laar para esta presión (E. Hale et al., Va-
pour-Liquid Equilibrium Data at Normal Pressures,  Pergammon Press, Oxford, 1968)
son Al2  = 2,095 y A21  = 1,419.

(a) Constrúyanse los diagramas y-x y H-y-x a 1 atm.
(b) Utilícese el método de Ponchon-Savarit para determinar las etapas de equilibrio

que se requieren para una relación de reflujo externo de 1,5 veces el valor mínimo.

10.14 Una alimentación a 21,1”C,  101 kPa  (70”F,  1 atm), que contiene 50% en peso de eta-
nol en agua, se trata en una columna de agotamiento con el fin de obtener un pro-
ducto de colas que contenga 1% en peso de etanol. El vapor que sale por la parte su-
perior se retira como producto de cabeza.

Temperatura de
saturación, ’ F

Concentración de etanol Entalpía de mezcla
BtuAb

Fracción de masa Fracción de masa
en el líquido en el vapor Líquido Vapor

212
208.5
204.8

‘.i. 203.4
197.2
189.2
1 8 ‘ 4 . 4
179.6
177.8
176.2
174.3
174.0
173.4
173.0
173.0

0 0
0.020 0.192
OSMO 0.325
0.050 0.377
0.100 0.527
0.200 0.656
0.300 0.713
0.500 0.771
0.600 0.794
0.700 0.822
0.800 0.858
0.820 0.868
0.860 0.888
0.900 0.912
1.m 0.978

1 8 0 . 1

169.3 1 1 1 5
159.8 1 0 7 2
144.3 1012.5
135.0 943
122.9 804
117.5 734
1 1 1 . 1 664
103.8 5 %

96.6 526
89.0 457.5

1150

Nora: Estados de referencia de entalpía = líquidos puros a 32 ‘F
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(a) ¿Cuál es el calor mínimo requerido en el ebullidor, por libra de colas, para efec-
tuar  la  separación?

(b)  iCuál  es  la  composic ión del  vapor  des t i lado del  apar tado (a)?
(c) Si V/B en el ebullidor es 15 veces el valor mínimo y la eficacia de Murphree de

los  p la tos  (basada  en  composic iones  de l  vapor)  es  de l  70%,  Lcuántos p la tos  se  ne-
cesi tan para  la  separación?

A continuación se dan los datos de equilibrio para este sistema a 1 atm.

10.15 Una mezcla equimolar de ácido acético y agua ha de separarse en un destilado con
90 moles % de agua y unas colas con 20 moles % de agua, utilizando una columna
de platos  con un ebul l idor  y  un condensador  parciales .  Determínese el  ref lujo mínimo
y,  utilizando un reflujo LID  1,5 el valor mínimo, calcúlense los platos teóricos. Su-
pónganse relaciones lineales para H-y-x, que la operación se realiza a 1 atm y que la
al imentac ión  se  in t roduce  en  e l  p la to  ópt imo.

Si la eficacia de Murphree es del 8570,  Lcuántas etapas teóricas se necesitan?

Datos de equilibrio (fracción molar de agua)

Y 0.17 0.3 0.42 0.53 0.63 0.12 0.79 0.86 0.93
x 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9

Notas: Ácido acético: Líquido C, = 31,4  Btu/lb-mol  . “ F (1,31  X 10-j
J/kmol . “K). En el punto de ebullición, calor de vap. = 10 430 Btu/lb-mol
(2,42  X lo7 J/kmol).  Agua: Líquido C, = 18,0 Btu/lb-mol . “ F (753  X lo4
J/kmol  . “K). En el punto de ebullición, calor de vap. = 17 500 Btu/lb-mol
(4,07  X lo7 J/kmol)

10.16 Una mezcla  equimolar  de benceno y tolueno ha de dest i larse  en una columna a  la  pre-
s ión atmosfér ica .  La al imentación se  introduce,  como vapor  saturado,  en el  plato ó p -
t imo.  El  dest i lado ha de contener  98 moles  % de benceno,  mientras  que las  colas  con-
tendrán 2 moles % de benceno. Utilizando el método de Ponchon  y los datos que se
dan más abajo [Znd  Eng. Chem.,  39, 752 (1947)],  calcúlese:

(a) La relación de reflujo mínima (LID).
(b) El número de platos teóricos que se necesitan, así como los flujos de calor en el -*’

calderin  y el condensador si se utiliza una relación de reflujo WV= 0,80.
(c)  Suponiendo que  la  e f icac ia  g lobal  de  los  p la tos  es  de l  65%,  ien  qué p la to  rea l  de-

berá  de  in t roducirse  la  a l imentación?

10.17  Una corriente que contiene 35% en peso de acetona en agua ha de someterse a ex-
tracción a  25°C en una columna en contracorr iente ,  con ref lujo de extracto y ref inado,
para obtener  un ref inado que contenga 12% de acetona y un extracto con 55% de ace-
tona. Como disolvente se utilizará l,l&‘icloroetano,  que se retirará en el separador
de d iso lvente  dando lugar  a  un  producto  exento  de  d iso lvente .  El  re f lu jo  de  ref inado
está saturado.  Determínese:

(a) El numero mínimo de etapas.
(b) Las relaciones de reflujo minimas.
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Datos de entalpía (1 atm, 101 kPa)

0 0.00 8,075 2 I ,885
0.1 0 . 2 1 7,620 21,465
0.2 0.38 7,180 21,095
0.3 0.5 1 6,785 20,725
0.4 0.62 6,460 20,355
0.5 0.72 6,165 19,980
0.6 0.79 5,890 1 9 , 6 1 0
0.7 0.85 5,630 19,240
0.8 0 . 9 1 5.380 1 8 , 8 6 5
0.9 0.96 5,135 1 8 , 5 0 0
1.0 l.CMl 4,900 1 8 , 1 3 0

Sistema acetona-agua-l, 1,2-tricloroetano  a 25 o C; composiciones de las fases saturadas
[Id. Eng.  Ckm., 38, 817 (1946)]

Acetona, Agua, Tricloroetano
fracción en peso fracción en peso fracción en peso

Extracto

0.60 0 . 1 3 0.27
0.50 0.04 0.46
0.40 0.03 0.57
0.30 0.02 0.68
0.20 0.015 0.785
0.10 0 . 0 1 0.89

Refinado

0 . 5 5 0 . 3 5 0.10
0.50 0 . 4 3 0.07
0.40 0 . 5 7 0 . 0 3
0.30 0.68 0.02
0.20 0.79 0 . 0 1
0.10 0.895 0.005

Datos de rectas de reparto

Refinado,
fracción en peso de acetona

Extracto,
fracción en peso de acetona

0.44 0.56
0.29 0.40
0.12 0.18

Nota: Este problema se resuelve más fácilmente utilizando las técnicas del
Capítulo ll.
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(c) El número de etapas para un reflujo de extracto doble que el reflujo mínimo.
Repítase el problema utilizando una alimentación que contiene 50% en peso de

acetona. iCuál  es el reflujo conveniente en este caso? La alimentación entra en la eta-
pa óptima.

10.18 Una mezcla que contiene 50% en peso de n-heptano y 50% en peso de metilciclohexa-
no (MCH) ha de separarse por extracción líquido-líquido en un producto de 92,570
en peso de metilciclohexano y otro de 7,5%  en peso de metilciclohexano. Como di-
so lvente  se  u t i l i za rá  an i l ina .

(a) iCuál  es el número mínimo de etapas teóricas necesarias para efectuar esta
separación?

(b) ¿Cuál es la mínima relación de reflujo de extracto?
(c) Si la relación de refltrjo es 7,0, jcuántos  contactos teóricos se necesitarán?

Datos de equilibrio líquido-líquido para el sistema n-heptano-metilcilohexano-anilina a
25 “C y 1  atm (101 kPa)

Capa de hidrocarburo Capa de disolvente

Peso% de MCH, Libras de anilina/ Peso% de MCH,
exento de libras de mezcla, exento de
disolvente exenta de disolvente disolvente

Libras de anilina/
libras de mezcla
exenta de disolvente

0.0 0.0799 0.0 15.12
9.9 0.0836 11.8 13.72

20.2 0.087 33.8 11.5
23.9 0.0894 37.0 ll.34
36.9 0.094 50.6 9.98
44.5 0.0952 60.0 9.0
50.5 0.0989 67.3 8.09
66.0 0.1062 76.7 6.83
74.6 0.1111 84.3 6.45
79.1 0.1135 88.8 6.0
82.1 0.116 90.4 5.9
93.9 0.1272 %.2 5.17

100.0 0.135 100.0 4.92
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(c) El número de etapas para un reflujo de extracto doble que el reflujo mínimo.
Repí tase  e l  problema ut i l izando una a l imentación que cont iene  50% en peso de

acetona.  iCuál  es  e l  ref lu jo  conveniente  en es te  caso? La a l imentación entra  en la  e ta-
pa óptima.

10.18 Una mezcla  que cont iene 50% en peso de n-heptano y  50% en peso de metilciclohexa-
no (MCH) ha de separarse por extracción Iíquido-líquido en un producto de 92,5%
en peso de metilciclohexano y otro de 73%  en peso de metilciclohexano. Como di-
so lven te  se  u t i l i za rá  anihna.

(a) iCuál  es el numero mínimo de etapas teóricas necesarias para efectuar esta
separación?

(b) iCuál  es la mínima relación de reflujo de extracto’?
(c) Si la relción  de reflujo es 7,0, jcuántos  contactos teóricos se necesitarán?

Datos de equilibrio äquido-líqíquido  para el sistema n-beptano-metilcilobexano-anilina  a
25 “C y 1 atm (loi1  kPa)

-.

Capa de kidrecarburo Capa de disolvente

Peso% de MCI+, Libras de anilina/ Peso% de MCH,
exento de libras de mezcla, exento de
disoheate exenta de disolvente disolvente

Libras de anilina/
libras de mezcla
exenta de disolvente

0.0 0.0799
9.9 0.0836

20.2 0.087
23.9 0.0894
36.9 0.094
44.5 0.0952
50.5 om89
66.0 O.íO62
74.6 0.1111
79.7 0.1135
82.1 0.116
93.9 0.1272

100.0 0.135

0.0
Il.8
33.8
37.0
50.6
60.0
67.3
76.7

i F8::
90.4
96.2
100.0

15.12
13.72
11.5
ll.34
9.98
9.0
8.09
663
6.45
6.0
5.9
5.17
4.92
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CÁLCULOS DE EXTRACCIÓN

EN DIAGRAMAS
TRIANGULARES

La representac.ió;n  del equilibrio (.Iiquido-~íqrrido)  de un
sistema ternar.id,  isotérmico  :mediante  una expresión ma-
temática sencilla es casi imposible, y ~II tal ;caso  la mejor
representactin  es una grzifica  empleando coordenadas
triangulares.

7.  G. ‘Huntw  y
YA.  W. Nash,  1934

Los diagramas triangulares del equibbrio  entre fases introducidos en la Sección 3.10
se utilizan con gran frecuencia para los cálculos de extracción en etapa múltiple de
sistemas ternarios. El diagrama del triángulo equilátero fue introducido por Hunter
y Nash,’  y la posterior .extensión  a diagramas del triángulo rectángulo fue propues-
ta por Kinney.’ En este capítulo se estudia su utilización en el diseño de contacto-
res en contracorriente. En general no son tan convenientes como los diagramas de
Poncbon, ya que pasando de unas pocas etapas las representaciones resultan algo con-
fusas. Sin embargo, para diagramas de equilibrio altamente .inmiscibles  de la ,Clase
1 no pueden aplicarse las construcciones de Ponchon.
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Furfural (F)

0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0 .9 1 .o

Agua (HI o - 1
Fracción en peso de gl icol ,  xc

Glicol (Cl

Figura 11.1 Diagrama triangular para furfural-etilenglicol-agua.

l l  .l Diagramas del triángulo rectángulo

En la Fig. ll. 1, los ejes horizontal, vertical y diagonal representan fracciones en
peso de glicol (G), furfural (F) y agua (H), respectivamente, Puesto que sólo hay
dos variables independientes de composición, un punto cualquiera, tal como el A,
se puede localizar si se especifican dos composiciones (XG  = O,43,  XF  = O,28).  El pun-
to A cae dentro de la región de dos fases; por tanto, en el equilibrio la mezcla se
separa en dos corrientes A’  y A”  cuyas composiciones están fijadas por la intersec-
ción de la recta de reparto con la envolvente de fases. El extracto A” es más rico
en glicol (el soluto) y en furfural (el disolvente).
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Balances de materia
En la etapa n de la Fig. ll .2, las corrientes V y L reciben el nombre de flujo superior
y j7ujo  inferior. Un balance para uno cualquiera de los tres componentes es

L-IX,-,  + K+,Yn+l  =  KY” +  LX” ( 1 1 - l )

donde y y x son las fracciones en peso del flujo superior y el flujo inferior, respec-
tivamente. A continuación, y y x se referirán solamente al soluto.

Figura ll.2 Una etapa ideal.

El proceso de mezcla de la Fig. ll.2 puede verse en la Fig. ll. 1. Supóngase
una corriente de alimentación L,-1, que contiene 60% en peso de glicol en agua,
(x,,-I  = 0,6,  punto B), se mezcla con disolvente puro ( Vn+l, punto C) en la relación
de 2,61 kg por kg de disolvente; por tanto, AC/AB  = alimentación/disolven-
te = 2,61. La mezcla que resulta se escinde en una fase de extracto A” y una fase de
refinado A’  en equilibrio, donde A” corresponde a 48% de G y A’  a 32% de G.

Balances globales a la columna
La Fig. ll .3a representa una parte de una cascada para la cual están especificadas
las composiciones extremas saturadas de glicol (soluto) x,,+l = 0,35;  xw  = 0,05 e

yw  = 0 (disolvente puro). La relación de disolvente a alimentación es 056; o sea,
(VW/Ln+I =100/180).

Para aplicar un balance global se define el punto de mezcla M,

M = VW + L,,,  = V,,  + Lw (1 l-2)

Puesto que se conocen las composiciones de VW y L,+I y sus relaciones en peso, el
punto M se puede localizar por la regla de la palanca descrita en la Sección 3.10.
El punto de la Fig. ll .4 correspondiente a la relación disolvente/alimentación = 0,56
es MI, y el punto de intersección de una línea que pasa por MI  y LW  con el extracto
saturado define V,  para yn  = 0,33,  toda vez que M, V, y LW han de estar situados
sobre una misma recta. Quedan así establecidas las composiciones de todas las
corrientes.

Analogías de las secciones de agotamiento y enriquecim¡erPto
Al igual que en el análisis del diagrama de Ponchon, se utiliza nuevamente el con-
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L1+1 =lSO

XI+,  = 0.35-

(Alimentacidn)

VW= 100

vw,yw=o

(Disolvente)

4b) Id
Fin la.3 Contacto  ck  múltiple et?pa  en contracorriente.

cepto  de un punto be diferencia P del flujo .neto,  que es el final de la línea de ope-
ración que señala la localización de dos corrientes que se cruzan. En la Fig. ll .3a,

P = v,  - L,,,  = Vn-,--IL,= vm-2-L,-,=... (11-3)

De .acuerdo  con esta pomenclatura,  el contactor  ,de la Fig. ll .3 funciona como una
sección de enriquecimiento si V > L, o como ,una  sección de agotamiento si L > V.

Caso 1. Sección de enriquecimiento. Punto de diferencia PI: en  la Fig. 11.3b
la relación disolvente a alimentación viene dada por VW/L,+I  = 100/55  = 1,82, y
xw = 0,05,  Xn+l  = 0,35. Esto permite localizar el punto Mz  por aplicación de la regla
de la palanca. A partir de Lw, una recta que pasa por MZ  localiza Lino con la com-
posicion final yn  = 0,14. LW y Vn2  se pueden obtener aplicando la ,regla  de la pa-
lanca o :mediante balances de materia.

Balance total: LW  + V,  = 155

Balance de furfural: (O)(lOO)  + (0,35)(55)  = 0,05 Lw=  0,14V,

Resolviendo,

v,  = 128 Lw =27

De acuerdo con (1 l-3), el punto Pr del flujo neto de la Fig. ll .4 se localiza en
‘la interseccion  de las líneas del balance de materia, que son prolongaciones de las
‘líneas trazadas desde Lw hasta VW y desde L,+I  hasta Vn+2.
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Furfural
1.0

Glicol
0

Agua o-1
Fracción en peso de gl icol

Figura ll.4 Diagrama triangular para furfural-etilenglicol-agua.
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Caso 2. Sección de agotafniento. Punto de diferencia Pz:  si, como se muestra
en la Fig. 11.3c, la relación de disolvente a alimentación es 100/600,  el punto de
mezcla en la Fig. ll.4 es MJ,  y se puede localizar ~“3. Mediante un balance de ma-
teria, V,3 = 380 y Lw = 320. A partir de (1 l-3) se fija el punto de flujo neto en PJ
por intersección de las dos líneas del balance de materia. Obsérvese que, por defi-
nición, ésta es una sección de agotamiento ya que L > V.

Trazado de etapas
El trazado de etapas en una cascada en contracorriente implica el uso alternativo
de líneas de equilibrio y del balance de materia. En el caso 1,  Fig. ll .36,  el punto
de diferencia está en PI de la Fig. 11.4, y las composiciones finales de soluto son
X”+I  = 0,351, y,,2  = 0,14,  xw = 0,05 e yw = 0. Si se comienza en la parte superior de
la columna, estamos sobre la línea de operación Prx,+r. Nos movemos entonces
hacia abajo hasta la etapa n a lo largo de la recta de reparto de equilibrio que pasa
por yn2.  Se requiere menos de una etapa para alcanzar XW,  puesto que el refinado
en equilibrio con una fase de extracto de y,2  = 0,14 es xw = 0,04,  estando estas com-
posiciones expresadas en fracción en peso de soluto.

Número mínimo de etapas
El número mínimo de etapas en destilación corresponde a reflujo total cuando
L = V, las composiciones de las fases que se cruzan son iguales y la cantidad de ca-
lor comunicada por kilogramo de destilado es infinita. Para la configuración senci-
lla de la Fig. 11.3~1, debido a que no hay reflujo, la condición de número mínimo de
etapas corresponde a una relación V,/L,+l (disolvente/alimentación) infinita. Por
tanto, el punto de mezcla M está situado en el vértice del disolvente puro, siempre
que dicho vértice esté en La  región de dos fases. De no ser así, nos acercaremos cuan-
to sea posible al vértice.

Número infinito de etapas
El caso 2 de las Figs. 11.3~  y ll .4 (punto de diferencia PI) corresponde a un punto
de corte en el plato n, puesto que coinciden una recta de reparto de equilibrio y
una línea de operación a lo largo de P~x~+ry~3.  Si se utiliza menos disolvente, el
punto M3  desciende, PZ  asciende, y el contactor  no puede operar.

Una situación análoga existe para la cantidad mínima de disolvente y número
máximo de .etapas  para el caso V  > L en la sección de enriquecimiento. En este
caso el punto de flujo neto Pr tendría que bajar hasta encontrar coincidencia de
una línea de operación con una línea de equilibrio, de tal forma que ya no se pro-
ducen ulteriores cambios de composición al adicionar más etapas.

l l  .2 Diagramas del triángulo equilátero

Los cálculos de extracción en contracorriente se realizan fácilmente utilizando dia-
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gramas de fases en equilibrio en un triángulo equilátero, sin intervención de nuevos
principios básicos. En la Fig. ll .5 se presenta la solución del Caso 1 de la Fig. ll .36.

El punto yn  se obtiene dividiendo la línea comprendida entre yw = 0, xn+r  = 0,35
en la sección G/Mx= Vw/L,+I  = 1,82, y localizando yn  en la intersección de
la recta de reparto MXW  con la línea de la fase de extracto saturado. El punto de
diferencia P está en la intersección de las lineas del balance de materia que pasan por
Xn+lynZ  y xwyw.

Como puede observarse, la separación se puede realizar con una sola etapa.

l l  .3 Reflujo de extracto y de refinado

La cascada de extracción de la Fig. Il.6 tiene ambos reflujos de extracto y de re-
finado. El reflujo de refinado no se obtiene a través de una unidad de recuperación
de disolvente ya que en cualquier caso se necesitaría introducir disolvente adicio-
nal. Sin embargo, sí es preciso retirar disolvente en el reflujo de extracto.

Wehner3  y Skelland4 han considerado’que  el reflujo de refinado apenas tiene
interés. Puesto que se devuelve como reflujo el refinado original más el disolvente

C
Glicpl

P /’

*ReTas  de ;eoar+n\ -.k

Furfural 1-O

Fracción en peso de agua
Agua

Figura 11.5 Diagrama de equilibrio, en el triángulo equilátero, del sistema furfural-etilenglicol-agua.
T = 25°C. P = 101 kPa.
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extra, solamente se afecta a la cantidad de materia pero no a las composiciones.
El análisis de una situación compleja como ésta puede realizarse mediante apli-

caciones relativamente sencillas de la metodología ya expuesta. Sin embargo, los re-
sultados dependen críticamente del diagrama de fases en equilibrio y es muy difícil
sacar conclusiones generales con respecto al efecto (y aún sobre la posibilidad) del
empleo de reflujo. Lo más frecuente es que los parámetros de la columna estén de-
terminados por la necesidad de operar en una región en la que las fases se separan
rápidamente y las posibilidades de emulsificación  y formación de espuma sean
mínimas.

Algunos de estos factores se consideran más adelante en el Ejemplo ll. 1,  que
pone de manifiesto los beneficios (o no) de la utilización de reflujo en la extracción
de acetona a partir de acetato de etilo con agua. Primeramente se investigará el efec-
to de las relaciones de disolvente sobre el requerimiento de etapas en  una cascada
sencilla en contracorriente, y después el efecto del reflujo de extracto y de refinado
sobre el mismo sistema. Los datos (a 30°C y 101 kPa) están tomados de Venkata-
ratnam y Rao,  y algunas partes de este análisis están tomadas por Sawistowski y
Smith.6  Para este tipo de análisis con frecuencia resulta mas conveniente el empleo
de un triángulo rectángulo en vez del equilátero, debido a que las escalas se pueden
ampliar o reducir fácilmente para facilitar la construcción. Otra alternativa consiste
en pasar los datos de equilibrio y las lineas de operación a un diagrama x-y de
McCabe-Thiele,  y trazar en él las etapas. En este problema se requieren  pocas eta-
pas, de forma que se puede utilizar un diagrama del triángulo equilátero.

Ejemplo ll .l (a) Calcúlese la relación en peso de agua (S)  a alimentación que se requiere
para reducir la concentración de acetona (4) en una mezcla de alimentación que contiene
30% en peso de acetona (A) y 70% en peso de acetato de etilo (E) hasta un 5% en peso de
acetona (exenta de agua) en función del número de etapas de la cascada en contracorriente
que se muestra en la Fig. ll.7 (b) Examínense las ventajas, si es que tiene alguna, de utilizar
reflujo de extracto.

Disolvente S,
Disolvente  S,

Alimentación
Disklvente

S

Producto de extracto 7
u Producto

de refinado
Figura ll.6 Extracción con reflujo de extracto y de refinado.
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So luc ión . (a) Antes de estudiar las relaciones máxima y mínima disolvente/alimenta-
ción, lo cual ocurre, respectivamente, para el mínimo y máximo número de etapas, vamos
a obtener la solución para WF = 1,5.

En la Fig. ll .7  la alimentación está en F y el producto refinado exento de agua está en
B. El refinado saturado está localizado en B’ en la intersección de la curva del refinado sa-
turado y  la  l ínea  que une B con e l  vér t ice  S de  100% de agua.

La composic ión del  extracto  sa turado D' se  obt iene apl icando un balance de mater ia  a l
extractor,

S+F=LY+B'=M (11-4)

Puesto que la relación S/F = 1,5,  se puede localizar el punto M de tal forma que
FM/MS = 1,5.  También una recta debe de pasar por D', B’ y M. Por tanto, se puede loca-
l izar  D' pro longando  B’M  hasta  la  curva  del  ext racto .

A

Peso % de acetato

Figura  11.7 Cascada senci l la ,  S/F=  1,s.
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El punto de diferencia del flujo neto es P = S - B’ = D’ - F, y está localizado en la in-
tersecc ión  de  las  pro longac iones  de  las  l íneas  FD’  y  B’S .

El trazado de etapas no presenta problema. Partiendo de D’ se sigue una recta de re-
parto hasta LI.  Después se localiza V2 a partir de la intersección de la línea de operación
LIP con la curva del extracto. Las demás etapas se trazan de la misma forma siguiendo al-
ternativamente rectas de reparto y líneas de operación. Para mayor claridad solamente se
muestra  la  pr imera etapa.  Las etapas que se  requieren son t res .

Número mínimo de etapas. De acuerdo con (1 l-4) el punto de mezcla M debe es-
tar situado sobre una línea que une S con F, de tal forma que FM/MS = S/F. Puesto que
el  número mínimo de etapas se corresponde con el  máximo f lujo de disolvente,  nos despla-
zaremos lo máximo posible hacia S. En la Fig. 11.8, el punto M,,,  = D&,, situado sobre la
curva del  extracto ,  representa  e l  punto de máxima adición posible  de disolvente .  Si  se  añade
más  d isolvente  ya  no  hay d o s  fases .  El  punto de diferencia  P,,,  también está  en M,,,  = DA,,- -
puesto que es la intersección de D’B’ con FS La línea D’B’ coincide, casualmente, con
una recta  de reparto de forma que solamente se necesi ta  una etapa.  Obsérvese que esto re-
p resen ta  una  s i tuac ión  h ipo té t i ca  pues to  que  l a  separac ión  de  d i so lven te  de  D’  da  lugar  a- -
un producto que tiene la composición XB  = 0,3,  B’M,,,/D’M,,,  = 00 y B’ es esencialmente
cero .

Número infinito de etapas (disolvente mínimo). Cuando una  l ínea  de  operac ión
coincide  con una rec ta  de  repar to ,  las  composic iones  de  las  suces ivas  corrkntes  de extracto
y refinado permanecen constantes y nos encontramos ante un punto o zona  de contacto. En
la Fig.  ll  .8,  e l  pun to  DA,  se  ha  se leccionado de ta l  forma que la  l ínea  de  operación que pasa
por DA,,  y F coincide con una recta de reparto que pasa por DA,  y LI. Esto da lugar a una
zona de contacto para el extremo de alimentación (cabeza) del extractor. No siempre esto
corresponde al punto de disolvente mínimo; el contacto podría presentarse en otras lo-
cal izaciones del  extractor ,  lo  cual  resul ta  fáci lmente  advert ible  a  par t i r  del  diagrama.  El  pun-
to de mezcla M,,,  se localiza, como antes, por la intersección de X,,D&  y SF de fo r m a
que S,,,/F  = 0,X.

En la Tabla ll. 1  se resumen los cálculos para otras relaciones S/F.

Tabla 11.1 Resultados del Ejemplo 11.1 (a)

Cascada en
contracorriente
(sin reflujo)

S/F (relación disolvente/
alimentación)

N (etapas)
XD  (acetona, peso%)

0.76 1.5 3 8.46

3 1.9 1
6; 6 2 48 3 0

(b) La concentración máxima posible de acetona en el extracto libre de disolvente es 65%
en peso,  correspondiente  a  la  re lación mínima de disolvente  UF  = 0,76.  Pues to  que  para  un
valor de S/F de l,5 resulta un producto con 62% en peso de acetona, el ernpleo de reflujo
de ext rac to  no resul ta  a t rac t ivo para  obtener  un producto  más  puro,  habida  cuenta  del  d ia-
grama de equilibrio de fases y la alimentación en este ejemplo. Sin embargo, con el fin de
i lus t rar  la  técnica ,  se  real izan los  cálculos  para  ref lu jo  de  extracto .
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Peso % de acetato

Figura 11.8 Cascada simple; S/F mínimo y máximo.

Para el caso de una cascada sencilla en contracorriente, el punto de contacto del ex-
tracto está en 58% en peso de agua, 27% en peso de A y 15% en peso de E, tal como se
representa por D& en la Fig. 11.8. Si hay etapas por encima de la alimentación, como en
la cascada con reflujo de la Fig. 11.9, es posible reducir el contenido de agua hasta teórica-
mente un 32% en peso (punto G de la Fig. ll .8). Sin embargo, el producto libre de disol-
vente no sería tan rico en acetato (53% en peso).

Supóngase que en otra parte del proceso se necesita un extracto saturado que contenga
50% en peso de agua, según se representa por el punto D’ de la Fig. 11.9. La configuración
es la de la Fig. ll .6 pero sin reflujo de refinado y con separación del producto antes de la
separación del disolvente. La relación S/F se toma como 1,5 y el refinado (libre de agua)
contiene nuevamente 5% en peso de acetona en el punto B.

Puesto que existen ambas secciones de agotamiento y enriquecimiento, hay dos puntos
de flujo neto, P’ y P”, por encima y por debajo de la etapa de alimentación, respectivamente.

Primeramente se localiza el punto de mezcla M = F + S con S/F = 1,5. Por otra parte,
puesto que M = Sn + D’ + B’ y P’ = V,, - LR = D’ + SD se localiza P’ teniendo en cuenta que
p’  = M - B’  = v.  - LR = V,-,  -L,.
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8 0

0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 loo

Peso % de agua

Figura 11.9 Reflujo de extracto para el Ejemplo 11.1.

Por tanto, P’ tiene que estar situado sobre la prolongación de la línea B’M. Además,
V,  tiene la misma composición que D’, y LR es simplemente D’ al que s’e ha retirado el di-
solvente (punto D). Por tanto, P’ en la Fig. 11.9 se localiza por la intersección de
D’D con B’M.

Ahora se  pueden t razar  las  e tapas  en la  sección de enr iquecimiento,  terminando cuando
se cruza la línea de alimentación FP’.  Hay que localizar ahora el punto P” de flujo neto de
la sección de agotamiento, lo cual se realiza fácilmente puesto que P” = B’-  S = F - P’.

Se requieren seis etapas, estando dos de ellas por encima de la alimentación. La rela-
ción de reflujo de extracto es (V,  - D’)/D’ es 2,39.

Consideremos el  caso de ref lujo tota1 (número mínimo de etapas)  para la  configuración
y las corrientes de alimentación de la Fig. Il .9. Con referencia a la Fig. Il.  10, los porcen-
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Peso % de acetato

Figura 11.10 Reflujo total para el Ejemplo 11.1.

tajes en peso de acetona son LR = 62%,  F = 30%,  D' = 33% y B' = 4,9%.  Como en el caso
de la cascada sencilla de la Fig. 11.8, al aumentar la relación disolvente a alimentación el
punto de mezcla M = F + S se desplaza hacia el vértice del disolvente puro. Para la máxima
adic ión  pos ib le  de  d i so lven te ,  M,  P’  y  P”  es tán  todos  s i tuados  en  l a  in te r secc ión  de  l a  l ínea
que pasa  por  F y  S con la  curva de  la  fase  de  extracto ,  puesto  que P’  = SD ( s iendo  D' cero)
y P” = F - P’ = -P’, puesto que F = 0. No se retira producto por ninguno de los extremos del
aparato, no hay alimentación, y el disolvente pasa directamente a través del extractor con
SD = S. Se necesi tan  a lgo más de  dos  e tapas .

Consideremos el  caso de relación de ref lujo mínima (número infini to de etapas) .  Al  re-
ducir la cantidad de dlsolvente,  el punto M (igual a S + F)  de la Fig. ll .9  se desplaza hacia
F, y P’(igua1  a D' + SD) se desplaza hacia D’. El punto P” (igual a B’ - S) se desplaza fuera
de la curva de equilibrio. La máxima distancia que se pueden desplazar los puntos M, P’ y
P” viene determinada por la pendiente de las rectas de reparto. La mínima relación de di-
solvente ,  que corresponde a  la  re lación de ref lujo mínima,  se  a lcanza cuando coinciden u n a
recta de  repar to  y  una  l ínea  de  operac ión .  Un punto  de  contac to  puede  presentarse  tan to  en ,
la sección de enriquecimiento como en la de agotamiento de la columna, de forma que es
preciso encontrar por tanteo el valor más elevado de la relación de reflujo mínima. En este
ejemplo se presenta para la etapa de alimentación. La relación de reflujo mínima es 0,58  y
la  correspondiente  re lación mínima de  disolvente  es  0,74.
c l
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Problemas
11.1 Han de separarse benceno y trimetilamina (TMA) en una columna de extracción lí-

quido- l íquido  de  t res  e tapas  u t i l izando agua  como diso lvente .  S i  los  productos  de  ex-
tracto y refinado exentos de disolvente han de contener 70 y 3% en peso de TMA,
respect ivamente ,  calcúlese  la  composición de la  a l imentación or iginal  y  la  re lación de
agua a  a l imentac ión u t i l izando un d iagrama del  t r iángulo  rec tángulo .  No se  u t i l iza  re-
f lu jo  y  e l  d iso lvente  es  agua  pura .

Composiciones de las fases saturadas para el sistema trimetilamina-agua-
benceno.

Extracto,  peso% Refinado, peso%

T M A H20 Benceno T M A Hz0 Benceno

5.0 94.6 0.04 5.0 0.0 95.0
10.0 89.4 0.06 10.0 0.0 90.0
15.0 84.0 1.0 15.0 I .o 84.0
20.0 78.0 2.0 20.0 2.0 78.0
25.0 72.0 3.0 25.0 4.0 7 I .o
30.0 66.4 3.6 30.0 7.0 63.0
35.0 58.0 7.0 35.0 1 5 . 0 50.0
40.0 47.0 1 3 . 0 40.0 34.0 26.0

Datos de rectas de reparto

Extracto, peso% de TMA Refinado, peso% de TMA

39.5 31.0
21.5 1 4 . 5

1 3 . 0 9.0
8.3 6.8
4.0 3.5
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ll.2 Mil kilogramos por hora de una disolución del 45% en peso de acetona en agua ha
de extraerse a 25°C en un sistema continuo en contracorriente con 1,1,2-tricloroetano
puro para obtener un refinado que contenga 10% en peso de acetona. Utilizando los
datos de equilibrio del Problema 10.17, y utilizando un diagrama del triángulo rec-
tángulo, determínese:

(a) El flujo mínimo de disolvente.
(b) El número de etapas que se requieren para un flujo de disolvente igual a 1,5 veces

el valor mínimo.
(c) El flujo y la composición de las corrientes que salen de cada etapa.

ll.3 El sistema docosano-difenilhexano-furfural es representativo de otros sistemas más
complejos que se encuentran en el refinado de aceites lubricantes por extracción con

Datos de equilibrio [Ind. Eng. Chem., 35, 711 (1943)]
Curvas binodales del sistema docosano-difenilhexano-furfural

Peso% a 45 OC Peso% a 80 “C

Docosano Difenilhexano Furfural 1 Docosano Difenilhexano Furfural

96.0 0 . 0 4 . 0
84.0 1 1 . 0 5 . 0
67.0 26.0 7 . 0
52.5 3 7 . 5 1 0 . 0
32.6 41.4 20.0
21.3 48.7 30.0
1 3 . 2 46.8 40.0
7 . 7 42.3 50.0
4.4 35.6 60.0
2 . 6 27.4 70.0
1.5 18.5 80.0
1.0 9 . 0 90.0
0 . 7 0 . 0 99.3

90.3 0.0 9 . 7
5 0 . 5 2 9 . 5 20.0
34.2 35.8 30.0
23.8 36.2 40.0
1 6 . 2 33.8 50.0
1 0 . 7 29.3 60.0
6.9 2 3 . 1 70.0
4 . 6 1 5 . 4 80.0
3 . 0 7.0 90.0
2 . 2 0.0 97.8

Rectas de reparto para el sistema docosano-difenilhexano-furfural

Composición de la fase de docosano, peso% Composición de la fase de furfural, peso%

Docosano Difenilhexano Furfural Docosano Difenilhexano Furfural

Temperatura, 4f'C

85.2 10.0
69.0 2 4 . 5

43.9 42.6

Temperatura, 80°C

86.7 3.0
73. I 13.9
50.5 2 9 . 5

4 . 8
6 . 5

13.3

10.3
1 3 . 0
20.0

1.1 9 . 8 8 9 . 1

2 . 2 24.2 73.6
6.8 40.9 5 2 . 3

2 . 6 3.3 9 4 . 1

4 . 6 15.8 79.6
9 . 2 27.4 63.4
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disolventes .  Quinientos  k i logramos por  hora  de  una  mezcla  del  40% en peso de  dife-
ni lhexano en docosano se han de extraer  de forma cont inua en un s is tema en contra-
corriente con 500 kg/h de un disolvente que contiene 98% en peso de furfural  y 2%
en peso de difenilhexano para producir un refinado que contenga solamente 5% en
peso de difeni lhexano.  Calcúlese,  en un diagrama del  t r iángulo rectángulo,  e l  número
de e tapas  teór icas  que se  requieren y  los  ki logramos por  hora  de  di feni lhexano en e l
extracto  a  45°C y a  80°C.  Compárense los  resul tados .

ll.4 Resuélvanse  los  s igu ien tes  problemas  de  ex t racc ión  l íqu ido- l íqu ido:

(a) El Problema 10.17 utilizando un diagrama del triángulo rectángulo.
(b) El Problema 10.18 utilizando un diagrama del triángulo equilátero.
(c) El Problema 10.19 utilizando un diagrama del triángulo rectángulo.

11.5 Para  cada  uno de  los  s i s temas  que  se  representan  más  abajo ,  indíquese  cuál  de  los  s i -
guientes  procesos  ser ía  e l  más económico:

(a) Extracción simple en contracorriente.
(b) Extracción en contracorriente con reflujo de extracto.
(c) Extracción en contracorriente con reflujo de refinado.
(d) Extracción en contracorriente con reflujo tanto de extracto como de refinado.

Disolvente Disolvente

Drsolvente  ’

So lu to

11.6 Dos disoluciones  formadas  por  la  a l imentación F con  un  f lu jo  de  75  kg/h conten iendo
50% en peso de acetona y 50% en peso de agua,  y  la  a l imentación F’  con un f lu jo  de
7 5  kg/h conteniendo 25% en peso de  acetona y  75% en peso de  agua,  han de extraerse
en un sistema en contracorriente con 37,5  kg/h de 1,1,2-tricloroetano  a 25°C para dar
un ref inado del  10% en peso de acetona.  Calcúlese el  número de etapas que se  requie-
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ren  y la etapa en la que deberá introducirse la alimentación. Los datos de equilibrio
se dan en el Problema 10.17.

ll.7 El extractor de tres etapas que se representa más abajo se utiliza para extraer la amina
de un fluido que contiene 40% en peso de benceno y 60% en peso de trimetilamina.
El disolvente (agua) se introduce en la etapa 3 a razón de 750 kg/h y el flujo de ali-
mentación es de 1 000 kg/h.  Determínense los flujos SI y SZ  de disolvente.

v 1
_  Etapa 1

Alimentación
Etapa 3

ll.8 El proceso de extracción que se representa más abajo se realiza en una unidad en con-
tracorriente con alimentación múltiple sin reflujo de’extracto ni de refinado. La ali-
mentación F’ está compuesta de disolvente y soluto y se introduce en la fase de ex-
tracto. La alimentación F” está compuesta de refinado no extraído y soluto y se in-
troduce en la fase de refinado.

Dedúzcanse las ecuaciones necesarias para establecer los tres puntos de referen-
cia que se requieren para el trazado de etapas teóricas en la columna de extracción.
Muéstrese la determinación gráfica de estos tres puntos en un gráfico del triangulo
rectángulo.

1 1 .9 Una mezcla que contiene 50% en peso de metilciclohexano (MCH) en n-heptano se
introduce como alimentación en un extractor de etapas en contracorriente a 25°C.
Como disolvente se utiliza anilina, y se opera con reflujo en ambos extremos de la
columna.

Se han de obtener un extracto con 95% en peso de MCH y un refinado con 5%
de MCH (ambos sobre la base de exentos de disolvente).

La relación de reflujo mínima de extracto es 3,49.  Utilizando un diagrama del
triángulo rectángulo, calcúlese:
(a) La relación de reflujo de refinado.
(b) La cantidad de anilina que debe retirarse en el separador “de cabeza” de la

columna.
(c) La cantidad de disolvente que debe adicionarse en el mezclador de disolvente de

“colas”.
Los datos de equilibrio se dan en el Problema 10.18.
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10 .10  Dos  l í qu idos  A  y  B,  que  t ienen prác t icamente  iguales  puntos  de  ebul l ic ión ,  han  de  se-
pararse por extracción líquido-líquido con un disolvente C. Los datos que se dan a
cont inuac ión  representan  e l  equi l ibr io  en t re  las  dos  fases  l íqu idas  a  95°C.

Datos de equilibrio

Capa de extracto Capa de refinado

A, % B, % C, % A, % B,  % c, %

0 7 93.0 0 92.0 8.0
1.0 6 . 1 92.9 9.0 81.7 9.3
1 . 8 5 . 5 92.7 14.9 75.0 10.1
3.7 4.4 91.9 25.3 63.0 ll.7
6.2 3.3 90.5 35.0 51.5 13.5
9.2 2.4 88.4 42.0 41.0 17.0

13.0 1 . 8 85.2 48.1 29.3 22.6
18.3 1 . 8 79.9 52.0 20.0 28.0
24.5 3.0 72.5 47.1 12.9 40.0
31.2 5.6 63.2 Pun to  c r í t i co

Adaptado de McCabe  and Smith, Unir  Operations of Chemical,  3rd ed.,
McGraw-Hill  Book Co., New York, 1976, 639.

Determínese la cantidad mínima de extracto que se ha de retornar del producto
de extracto y del producto de refinado para producir un extracto que contenga 83%
de A  y 17% de f?  ( sobre  la  base  de  exento  de  d isolvente)  y  un ref inado que contenga
10% de A y 90% de B ( también sobre la  base de exento de disolvente) .  La al imenta-
ción contiene 35% de A y 65% de B,  sobre la base de exento de disolvente, y es un
refinado saturado.  El  refinado es la  fase pesada.  Determínese el  número de etapas idea-
les que se requieren a ambos lados de la alimentación para obtener los mismos pro-
ductos finales con la misma alimentación cuando ia relación de reflujo de extracto,
expresada en kg de ref lujo  de extracto por  kg de producto de extracto ( incluyendo el
d isolvente) ,  es  e l  doble  del  valor  mínimo.  Calcúlense  las  masas  de  las  d is t in tas  corr ien-
tes  por  cada 1  000 l ibras  de  a l imentación.  Resuélvase  e l  problema ut i l izando coorde-
nadas  de l  t r iángulo  rec tángulo ,  coordenadas  de l  t r iángulo  equi lá te ro  y  coordenadas
de  exento  de  d isolvente .
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MÉTODOS APROXIMADOS

PARA SEPARACIONES
EN MÚLTIPLE ETAPA

DE SISTEMAS
MULTICOMPONENTES

En el diseño de cualquier columna (de destilación) es im-
portante conocer, por lo menos, dos cosas. Una de ellas
es el número de platos que se requieren para la separa-
ción cuando no se retira producto de la columna. Esta es
la condición de reflujo total. La otra cuestión es la rela-
ción de reflujo mínima que se puede utilizar para conse-
guir la separación deseada. Mientras que este caso re-
quiere el mínimo consumo de calor, la altura de la co-
lumna necesaria se hace infinita. Es evidente que todos
los demás casos prácticos de operación estarán compren-
didos entre estas dos condiciones.

Merril R. Fenske, 1932

Aunque se dispone de métodos rigurosos de cálculo para la resolución  de proble-
mas de separación de sistemas multicomponentes, los métodos aproximados siguen

467
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utilizándose en la práctica con distintos fines, tales como diseño pre:liminkr,  estu-
dios paramétricos para establecer las condiciones óptimas de diseco, así colbo para
estudios de síntesis del proceso para determinar las secuencias óptimas, de se-
paración.

En este capítulo se presentan tres métodos aproximados que resultan &tiles:  el
método de Fenske-Underwood-Gilliland, y sus variantes, para la dete.rminakión  del
reflujo y las etapas necesarias en la destilación de sistemas multicolmpon&ntes;  el
método de Kremser, y SUS variantes, para separaciones en las que intervieneh  varias
cascadas simples en contracorriente, tales como absorción, agota.miento,  $  extrac-
ción líquido-líquido, y el método de Edmister para separaciones en las que intervie-
nen cascadas en contracorriente con alimentaciones intermedias, tales como destila-
ción. Estos métodos se pueden aplicar fácilmente por medio de cálculos mahuales  si
las propiedades físicas son independientes de la composición. Sin embargo, como  los
cálculos son de tipo iterativo, es recomendable el uso de ordenadores.

12.1 Destilación multicomponente.
Métodos empíricos

En la Fig. 12.1 se muestra un algoritmo del método empírico para una colrimna  de
destilación del tipo que se indica en la Tabla 1.1. Este método se conoce Habitual-
mente con el nombre de método de Fenske-Underwood-Gillilancl, que sofl  los au-
tores de tres importantes etapas del procedimiento. La columna puede estar equi-

Número de especificaciones
Velocidad de flujo de la alimentación 1
Fracción molar de la alimentación C - l
*Temperatura de la alimentación 1
*Presión de la alimentación 1
Etapas adiabáticas (excluyendo el calderín) N - l
Presión de las etapas (incluyendo el calderín) N
Separación del componente clave ligero 1
Separación del componente clave pesado 1
Localización de la etapa de alimentación 1
Relación de reflujo (como un múltiplo del mínimo) 1
Temperatura del reflujo 1
Divisor adiabático de reflujo 1
Presión del condensador total 1
Presión en el divisor de reflujo 1

2N+C+9

l La temperatura y l a  presión de la  al imentación pueden corresponder a condiciones conocida:;  de corrient$s  que aban-
d o n a

1
la etapa previa del equipo.
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Comienzo

Alimentación
espectflcada

5

469

Cálculos del puntoide  burbujaydelpun-
I 1

1
to  de rocío

t
I

Repetir solamente si Aplicar flash a la alimenta
Procedimiento de flash adIabátIco

las escisiones esti- cián para presión de columna
madas y calculadas 1
de los componentes
no clave difieren
considerablemente Ecuación de Fenske

Calcular las escisiones de
los componentes no clave Ecuación de Fenske

1 Correlación de Underwood

pas teóricas para la rela-
ción de reflujo especifica-

Correlación de Gilliland

da > valor minimo

Ecuación de Kirkbnde

Ecuaciones del balance de energía

Figura 12.1 Algoritmo para destilación de sistemas multicomponentes por un método empírico.
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pada con un condensador total o parcial. Según la Tabla 6.2, los grados de libertad
con un condensador total son 2N + C + 9. En este caso generalmente están especi-
ficadas las etapas que se indican en la página 468, contando el ebullidor parcial como
una etapa. Para columnas con un condensador parcial se pueden escribir especifica-
ciones similares.

Selección de dos componentes clave
Para alimentaciones multicomponentes, la especificación de dos componentes clave
y su distribución entre el destilado y las colas se puede realizar de diversas formas.
La estimación preliminar de la distribución de los componentes no clave puede ser
suficientemente difícil como para requerir el procedimiento iterativo que se indica
en la Fig. 12.1. Sin embargo, generalmente dos, y rara vez más de tres iteraciones,
son suficientes.

Consideremos la alimentación multicomponente de hidrocarburos de la Fig.
12.2. Esta mezcla es típica de la alimentación de la sección de una planta de alqui-
lación.’ Los componentes se relacionan en orden decreciente de volatilidad. Para
separar esta mezcla en los tres productos indicados se utiliza una secuencia de co-
lumnas de destilación incluyendo un desbutanizador y un desisobutanizador. En el
Caso 1 de la Tabla 12.1, se selecciona el desisobutanizador como primera columna

Recirculación de Isobutano

C o m p o n e n t e  Lb.mol/h

UC, 2 5

Efluente  del reactor de alquilación
w Proceso de destilación I

Producto de n-butano
w

* Componente Lb-mol/h C o m p o n e n t e  Lb-mol/h
12c.3 30.7 ‘C4

I

1

cc, 0
IC,

3 8 0

UC, 4 7 3 Producto de alqullaclón
*

Gl 3 6 C o m p o n e n t e  Lb.mol/h

/IC 15 IX, 6

c 6 2 3

C, 39.1

c 8 272.2

c9 31.0

1300.0

l C,,  C,.  C,  , C, se toman
como parafmas  normales

Figura 12.2 Especificaciones de separación para el efluente  del reactor de alquilación.



Tabla 12.1 Especificaciones de separaciones de componentes clave y estimación preliminar de separaciones de componentes
no clave para el efluente  del reactor de alquilacióa.

Caso 1, desisobutanizador, Caso 2, desbäanizador, Caso 3, desbutaoizador,
primera columna, Ib-molh primera columna (iC es primera columna, (Ch  es

HK),  Ib-mol/h IX), Ib-moVb

Compo- Alimentación
nente Ib-moVb Destilado Colas Destilado Colas Destilado Colas

380 *368 ‘12
473 ‘25 *448

36 (0) (36)
15 (0) (15)

2 3 (0) (2%
39.1 (0) (39.1)

272.2 (0) (272.2)
31.0

1 3 0 0 . 0
(0) (31.0)
423.7 876.3

(380.0)
*467
“ 1 3

(1)
(0)
(0)
(0)

(0)
891.7

(0) (380.0) (0)
“ 6 b467 “ 6

b23 (13) (23)
(14) (1) (14)
(23) “0.01 h22.99
(39.1) (0) (39.1)

(272.2) (0) (272.2)
(31.0) (0) (31.0)
408.3 8 9 1 . 7 1 408.29

Especificación
%‘or  balance de materia
(Estimación preliminar)
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de la secuencia. Puesto que las cantidades permitidas de n-butano en la recircula-
ción de isobutano y de isobutano en el producto de n-butano están especificadas,
el isobutano es el clave ligero y el n-butano es el clave pesado. Estos dos compo-
nentes clave son adyacentes en el orden de volatilidad. Puesto que está indicada
una nítida separación entre los dos componentes clave, y los componentes no clave
no tienen volatilidades próximas a las de los butanos, vamos a suponer, como pri-
mera aproximación, que hay una perfecta separación de los componentes no clave.

Alternativamente, en el Caso 2, si el desbutanizador se coloca en primer lugar
en la secuencia, las especificaciones de la Fig. 12.2 requieren que el n-butano sea
seleccionado como clave ligero. Sin embargo, la selección del clave pesado es in-
cierta debido a que no se especifica recuperación ni pureza de ningún componente
menos volátil que el n-butano. Los posibles componentes clave pesados para el des-
butanizador son iCs, nCs o G. El procedimiento más sencillo es seleccionar iG  con
lo cual los dos componentes clave están nuevamente adyacentes.

Supóngase, por ejemplo, que se especifica que se permite que aparezcan 13
lbmol/h  de iC  en el destilado. Puesto que la separación de iCs  no es nítida y nC
tiene una volatilidad próxima a iC5,  es probable que la cantidad de nCs en el des-
tilado no sea despreciable. En la Tabla 12.1 se da una estimación preliminar de las
distribuciones de los componentes no clave para el Caso 2. Aunque iC  también se
puede distribuir, se le da una estimación cero para la cantidad en colas.

Finalmente, en el Caso 3 se selecciona Ce como clave pesado para el desbuta-
nizador para un flujo especificado de 0,Ol Ib-mol/h  en el destilado, tal como se in-
dica en la Tabla 12.1. Ahora iCs  y nCs se distribuirán entre el destilado y las colas
en cantidades a determinar. Como primera estimación, suponemos la misma dis-
tribución que en el Caso 2.

En la práctica el desisobutanizador se coloca generalmente delante en la se-
cuencia. En la Tabla 12.1 las colas del Caso 1 entran como alimentación del des-
butanizador, para el cual, si se seleccionan nG  e iG  como componentes clave, las
especificaciones de separación de componentes en el desbutanizador se indican en
la Fig. 12.3, donde las estimaciones preliminares de separación de los componentes
no clave figuran entre paréntesis. Esta separación ha sido tratada por Bachelor.2
Puesto que nC  y CS comprenden 82,2  moles % de la alimentación y difieren gran-
demente en la volatilidad, la diferencia de temperatura entre el destilado y las colas
es bastante grande. Por otra parte, la separación del clave ligero es nítida, pero en
cambio no lo es la del clave pesado. Como se verá más adelante, este caso consti-
tuye una prueba relativamente severa para el procedimiento empírico de diseño que
se considera en esta sección.

Presión de operación de la columna y tipo de condensador
Para el diseño preliminar, la presión de operación de la columna y el tipo de con-
densador se pueden establecer siguiendo el procedimiento que se muestra en la Fig.
12.4, que se ha formulado para alcanzar, si es posible, una presión PD en el tambor
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Desti lado
*

Componente Lb-mol/h
iC, (12)

nc 442
iC, 13

"cs (1)

kW81

Alimentación
A Desbutanizador

Componente Lb-mol/h
iC, 12

nC, 448

iC,  IHK) 3 6

*% 1 5

cI3 23

c, 39.1

cs 272.2

c9 31.0

876.3

Componente Lb-mol/h

nc, 6

Es 23

43 (14)

CL3 (23)

c, (39.1)

ca (272.2)

c9 (31.0)

Mo8.3)

Figura 12.3 Especificaciones para el desbutanizador.

de reflujo comprendida entre 0 y 415 psia (2,86  MPa) para una temperatura míni-
ma de 120°F (49°C) (con el fin de utilizar agua como líquido refrigerante del con-
densador de cabeza). Los límites de presión y temperatura son solamente orienta-
tivos y dependen de factores económicos. Se supone que las caídas de presión en
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Comienzo

Composvziones  del destila-
do y colas conocidas o esti-
m a d a s

Calcular la presión
Po del punto de
burbuja del desti-
lado a 12o’F  (49OC)

Po < 215 psia  (1.48 MPa)

Utilizar condensador
total (Reponer Po a I

1 PD > 3 6 5  psia

TB  < la temperatura da
descomposición de

Calcular la temperatura colas 0 la temperatura
del punto de burbuja critica

(Ta 1 de las. colas
t

I
a PS

TB > la temperatura da des-
composición  de colas o la

y temperatura critica

Disminuir la presb Po

de forma aproxlmada

Figura 12.4 Algoritmo para establecer la presión de la columna de destilación y el tipo de condensador.

la columna y en el condensador son de 5 psia. Sin embargo, cuando se conozca el
número de platos necesarios se realizarán cálculos más refinados para permitir, por
lo menos, una caída de presión de 0,l psi/plato  para operación de la columna a
presión atmosférica o superatmosférica, y 0,05 psi/plato  para operación de la co-
lumna a vacío, con una caída de presión en el condensador de 5 .a  2 psia. La tem-
peratura en el fondo de la columna no debe dar lugar a descomposición del pro-
ducto de colas ni estar próxima a las condiciones críticas. Para presiones del tam-
bor de reflujo de hasta 215 psia  se utiliza un condensador total, mientras que entre
215 y 365 psia se utiliza un condensador parcial. Si la presión supera 365 psia, se
utiliza un refrigerante para el condensador de cabeza.

Con la columna operando a las presiones establecidas, la alimentación puede
someterse a una operación adiabática de flash para una presión del plato de ali-
mentación de PD +7,5 psia con el fin de determinar la condición fásica  de la
alimentación.

Ejemplo 12.1 Determínense las presiones de operación de la columna y el tipo de con-
densador  para  e l  desbutanizador  de  la  F ig .  12 .3 .

Solución. Utilizando la composición estimada del destilado de la Fíg. 12.3, se calcula
la presión del punto de burbuja del destilado a 120°F (48,9”C)  por cálculo iterativo a partir
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de (7-18)  de una forma similar al Ejemplo 7.4. Este procedimiento conduce a una presión
del tambor de reflujo de 79 psia.  Por tanto, está indicado un condensador total. Dejando
una ca ída  de  pres ión  de  5  ps i  para  e l  condensador ,  la  pres ión  en  la  par te  super ior  de  la  co-
lumna será (79 + 5) = 84 psia; y dejando una caída de presión de 5 psi para la columna, la
presión en el fondo de la columna será (84 + 5) = 89 psia.

Bachelor2 fija una presión de 80 psia  para toda la columna, y obtiene una temperatura
para  e l  des t i lado de  123°F.  Un cá lculo  de l  punto  de  burbuja  para  la  composic ión  de  las  colas
a 80 psia  conduce a una temperatura de 340”F,  que es suficientemente baja para evitar la
descomposic ión .

La a l imentación del  desbutanizador  es  presumiblemente  e l  producto  de  colas  del  desi-
sobutanizador  que  ta l  vez  opera  a  una  pres ión  de  100 psia  o  super ior .  Bachelor’ ob t i ene  lo s
s iguientes  resul tados  para  un  f lash  adiabát ico  de  es ta  a l imentac ión  a  80  psia.

Componente

iC,
nC
ic,

nC<
nG
nC,
nC*
nCo

Libras mol por hora

Alimentación Alimentación
como vapor como líquido

-

3.3 8.7
1 0 1 . 5 346.5

4.6 31.4
1 . 6 13.4
1 . 3 21.7
1 . 2 37.9
3.2 269.0
0.2 30.8

116.9 759.4

La temperatura de la alimentación, una vez sometida a flash, es 180°F (82,2”C).  Según
la tabla anterior, la fracción molar vaporizada es (116,9/876,3)  = 0,1334.
0

Número mínimo de etapas de equilibrio
Para una separación especificada entre dos componentes clave de una mezcla mul-
ticomponente, se puede deducir fácilmente una expresión exacta para el número mí-
nimo de etapas de equilibrio que se necesitan, lo que corresponde a la condición
de reflujo total. Esta condición se puede alcanzar en la práctica cargando la colum-
na con la alimentación y operando sin introducir más alimentación y sin retirar pro-
ducto de colas ni de cabezas, tal como se ilustra en la Fig. 12.5. Todo el vapor que
sale de la etapa N se condensa y retorna a la etapa N como reflujo. Todo el líquido
que sale de la etapa 1 se vaporiza y retorna a la etapa 1 como vapor. Para opera-
ción en estado estacionario la entrada de calor en el calderín y la salida de calor
en el condensador son iguales (suponiendo que no hay pérdidas de calor). Por tan-
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to, según el balance de materia, las corrientes de vapor y líquido que se cruzan en-
tre dos etapas cualesquiera tienen los mismos flujos y composiciones; por ejemplo
VN-I  = LN e yi,N-1  = xi,N.  Sin embargo, los flujos de vapor y líquido variarán de una
etapa a otra a no ser que se cumpla la suposición de flujo molar constante.

La deducción de una ecuación exacta para el número mínimo de etapas de equi-
librio requiere solamente la definición del valor K y la igualdad de fracciones mo-
lares entre las etapas. Para el componente i en la etapa 1 de la Fig. 12.5,

Yi.  = K.lXi.l

Pero para las corrientes que se cruzan,

YLI  = Xi?

Combinando estas dos ecuaciones

xi.2  = K.lXi.l

Análogamente, para la etapa 2

Yi. = K.zXi.2

Combinando (12-3) y (12-4),  se obtiene

Yi.  = K¡.2K;.lxi,l

La Ec. (12-5) puede ampliarse fácilmente para dar

Yi.N = Ki.~Ki.r.-,  . * * Ki.2K,.,x;.,
Análogamente, para el componente i

Y~.N = Kj.NK,.N-1  . . . Kj.2Kj.lxj,,

Combinando (12-6) y (12-7),  se encuentra que

(12-1)

( 12-2)

(12-3)

( 12-4)

(12-5)

( 12-6)

(12-7)

o bien

ti=
Yj.N

(YNCXN-I  ’ . . a2CYl ( >
3
xj. I

(12-B)

(“)(,)=Eak ( 12-9)

donde cr1;  = Ki,k/Kj,b,  que es la volatilidad relativa entre los componentes i y j. La
Ec. (12-9) relaciona los enriquecimientos relativos de dos componentes cualesquie-
ra i y i en una cascada de N etapas teóricas con las volatilidades relativas de los
dos componentes. Aunque (12-9) es exacta, raramente se utiliza en la práctica de-
bido a que es preciso conocer las condiciones de cada etapa para calcular la serie
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YN

Condensador  tota l

Ebullidor total Figura 12.5 Operación de la  columna de dest i lac ión a  ref lujo total.

de volatilidades relativas. Sin embargo, si la volatilidad relativa es constante, (12-9)
se transforma en

(“)(,) = aN (12-10)

(12-11)

La Ec. (12-11) es muy útil, y se conoce con el nombre de ecuación de Fenske.3  Cuan-
do i = clave ligero y j = clave pesado, el número mínimo de etapas de equilibrio
está influenciado por los componentes no clave solamente debido a su efecto (si es
que ejercen alguno) sobre el valor de la volatilidad relativa de los componentes clave.

La Ec. (12-11) permite una rápida estimación del número mínimo de etapas
de equilibrio. Una forma más conveniente de (12-11) se obtiene substituyendo el
producto de las relaciones de las fracciones molares por el producto equivalente de
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las relaciones de distribuciones molares en función de los flujos de componente en
el destilado y las colas, d y b respectivamente*, y substituyendo la volatilidad relati-
va por la media geométrica de sus valores correspondientes a las etapas de cabeza y
cola. Por tanto,

donde la volatilidad relativa media viene dada por

Por tanto, el número mínimo de etapas de equilibrio depende del grado de separa-
ción de los dos componentes clave y de su volatilidad relativa, pero es independien-
te de la condición fásica de la alimentación. La Ec. (12-l 2) combinada con (12-13)
es exacta para un número mínimo de etapas igual a dos. Para el caso de una etapa
es equivalente a la ecuación del flash de equilibrio. En la práctica las columnas de des-
tilación se diseñan para separaciones de hasta un número de etapas de equilibrio de
150.

Cuando la volatilidad relativa varía apreciablemente a lo largo de la cascada
y hay bastantes etapas, la ecuación de Fenske, aunque inexacta, predice para N un
valor que en general es alto y,  por tanto, conservador. Cuando la volatilidad varía,
la ecuación de Winn4  es más exacta si se cumple la suposición

donde 5 y <p  son constantes empíricas que han de determinarse para el intervalo de
temperatura y presión adecuado. Dividiendo ambos miembros de (12-6) por la po-
tencia <p de (12-7) y combinando con (12-14)  se obtiene la ecuación de Winn

(12-15)

Si (12-14) no es aplicable (p. e,, con mezclas altamente no ideales), la ecuación de
Winn también puede resultar errónea.

l Esta substitución es válida aún cuando a reflujo total no se retiran productos de destilado ni de colas.
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Figura 12.6 Valores ideales de K
para hidrocarburos a 80 psia.

Ejemplo 12.2 Para el desbutanizador que se muestra en la Fig. 12,.3  y,  que se ha consi-
derado en el  Ejemplo 12.1,  est ímese el  número mínimo de etapas de equthbrto  (a)  por la  ecua-
ción de Fenske y (b) por la ecuación de Winn. Supóngase una presión uniforme 4” 80 psia
(552  kPa) en  todo  e l  s i s tema y  u t i l í cense  los  va lores  K idea les  dados  por  Bachelor  y  que  se
representan  en  la  Fig .  12 .6 .
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S o l u c i ó n . Los  dos  componentes  c lave  son  n-butano  e  i sopentano .  Las  condic iones  de l
des t i lad lo  y  de  las  colas ,  basadas  en  las  d is t r ibuciones  de  productos  es t imadas  para  los  com-
ponentes  no  c lave  de  la  F ig .  12 .3 ,  son

Componente

iC,
nC1  (LK)
ic,  (HK)
nC,
nG
nC
nG
nCp

XN+l  = x0 x,  = XI,

0.0256 - 0
0.944s 0.0147
0.0278 0.0563
0.0021 0.0343
- 0 0.0563
- 0 0.0958
- 0 0.6667
- 0 0.0759
1.0000 l.oooo

(a) a partir de la Fig. 12.6, para la temperatura de 123°F supuesta para la etapa superior,

( Q,(.~.,&  = 1.03/0.495  = 2.08

Para la temperatura de 340°F supuesta para la etapa inferior,

( ancl.ic<),  = 5.20/3.60 = 1.44

Según (12-13)
a, = [(2.08)(  1.44)]“’  = 1.73

Teniendo en cuenta que (dJd,)  = (XDJXD,)  y que (b&) = (xBJxB,),  la Ec.  (12-12) se trans-
forma en

N rn,”  =
1og[(0.9445/0.0147)(0.0563/0.0278)]  = 8 g8 etapas

log 1.73

(b)  En la  Fig.  12.6,  una l ínea l igeramente curva para  nG  puede a jus tarse  mediante  una recta
correspondiente  a  la  ecuación

K.c,  = 1.862 K"'

de forma que 6 = 1,862 y 4 = 0,843 en (12-14) . A partir de (12-15) se obtiene

N Tm”  =
log [(0.9445/0.0147)(0.0563/0.0278)]0843  = 7,65  etapas

log 1.862

La ecuación de Winn conduce a aproximadamente una etapa menos que la  ecuación de
Fenske.

0
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Distribución de componentes no clave a reflujo total
Las ecuaciones de Fenske y de Winn no están restringidas a los dos componentes cla-
ve. Una vez que se conoce N ,,,,,,, se pueden calcular las fracciones molares xNil y x1
para todos los componentes no clave. Estos valores permiten una primera aproxi-
mación de la distribución real dc los productos cuando se utiliza un número de eta-
pas superior al mínimo. El conocimiento de la distribución de los componentes no
clave es también necesario cuando se aplica el método de Winn, puesto que (í2-15)
no se puede convertir en una rclacibn molar como la Ec. (12-12).

Sea i  = un componente no clave y j = el clave pesado o componente de referen-
cia, que se representa por r. La Ec.  (12-12)  adquiere  entonces la forma

(12-16)

Substituyendo/; = d, + h,  en (12-16)  se obtiene

o bien

d, =

(12-17)

(12-18)

Las Ecs. (12-17)  y (12-18)  dan la distribución de los componentes no clave a reflujo
total de acuerdo con la ecuación de Fenske.

Un tratamiento análogo de la ecuación de Winn conduce a

donde

B=Zb;
,

(12-19)

( 12-20)

(12-21)

(12-22)D=cd;I
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Para aplicar (12-19) y (12-20) se suponen valores de B y D y se comprueban después
con (12-21) y (12-22).

Para cálculos exactos deberán utilizarse (12-17)  (12-18)  (12-19) y/o (12-20) con
el fin de calcular la menor de las dos cantidades 6,  y d,, mientras que la otra se ob-
tiene mejor mediante un balance global de materia.

Ejemplo 12.3 Estímese la distribución de productos de los componentes no clave, por me-
dio de la ecuación de Fenske, para el problema del Ejemplo 12.2.

So luc ión . Todas las volatilidades relativas de los componentes no clave se calculan con
relación al isopentano utilizando los valores K de la Fig. 12.6.

Componente 123°F 340°F Media geométrica

iC, 2.81 1.60 2.12
d‘ 0.737 0.819 0.777
nG 0.303 0.500 0.389
nC 0.123 0.278 0.185
G 0.0454 0.167 0.0870
nC 0.0198 0.108 0.0463

Tomando como base N,,, = 8,88  etapas, según el Ejemplo 12.2, y las anteriores medias geo-
métricas de las volatilidades relativas, se calculan los valores de ((Y,,~)$~, con relación al iso-
pentano, que se tabulan más adelante.

A partir de (l2-l7),  utilizando las especificaciones de la velocidad de alimentación de la
Fig. 12.3 paraj;,

= 0.0268 Ib-mol/h diC, = fic, - bir, = 12  - 0.0268 = ll .9732  Ib-mol/h

Los resultados de cálculos similares para los demás componentes no clave se incluyen en la si-
guiente tabla

Componente 4 br

ic, 790
nC 130
iCC 1.00
nC 0.106
K-6 0.000228
nC 3.11 x Io-'
nC* 3.83 x IO-"
G 1.41 x lo-l2

ll.9732 0.0268
442.0 6.0
13.0 23.0
0.851 14.149
0.00297 22.99703
6.87x  IO-" 39.1
5.98x  IO-' 272.2
2.48 x IO-" 31.0

467.8272 408.4728
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Reflujo mínimo
El reflujo mínimo está basado en las especificaciones para el grado de separación en-
tre dos componentes clave. El reflujo mínimo es finito y se puede introducir alimen-
tación y retirar productos. Sin embargo, una columna no puede operar bajo esta con-
dición debido a que requiere un número infinito de etapas. Por otra parte, el reflujo
mínimo es una condición límite de gran utilidad.

Para una destilación binaria con reflujo mínimo, como la que se muestra en la
Fig. 8.15a,  la mayor parte de las etapas se acumulan en una zona de composición cons-
tante a ambos lados de la etapa de alimentación. En esta zona todas las corrientes
de vapor y de líquido tienen composiciones esencialmente idénticas a las de la ali-
mentación sometida a una operación de flash. Esta zona constituye un solo punto de
contacto o punto de infinitud, tal como se muestra en la Fig. 12.7a. Si las condiciones
de no idealidad son adecuadas para crear un punto de tangencia entre la curva de equi-
librio y la línea de operación de la sección de rectificación, como ocurre en la Fig.
8.15b, entonces habrá un punto de contacto en dicha sección, tal como se muestra
en la Fig. 12.7b.  El punto de contacto puede también presentarse en la sección de ago-
tamiento.

Shiras, Hanson y Gibson’  clasificaron los sistemas multicomponentes atendien-
do a que tengan uno (Clase 1) o dos (Clase 2) puntos de contacto. Para la separa-
ción de los sistemas de la Clase 1 todos los componentes de la alimentación se dis-
tribuyen entre ambos productos de cabeza y cola. En este caso el único punto de con

(a) (6) (cl (d) (e)

Figura 12.7 Localización de zonas de punto de contacto para reflujo mínimo. (a) Sistema binario. (b)
Sistema binario; condiciones de no idealidad con un punto de tangencia. (c) Sistema multicomponente:
todos los componentes distribuidos (Clase 1). (6) Sistema multicomponente; no distribución de todos
los LLK y  HHK (Clase 2). (e) Sistema multicomponente; distribución de todos los LLK pero no distri-
hucih  de todos los HHK (Clase 2).
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tacto está comprendido en la etapa de alimentación como se muestra en la Fig. 12.7~.
Separaciones de la Clase 1 pueden ocurrir cuando se destilan mezclas con estrecho
intervalo de los puntos de ebullición o cuando el grado de separación entre los com-
ponentes clave no es nitido.

Para las separaciones de la Clase 2, uno o más de los componentes solamente apa-
recen en uno de los productos. Si ni el destilado ni las colas contienen todos los com-
ponentes de la alimentación, se presentarán dos puntos de contacto lejos de la etapa
de alimentación, tal como se muestra en la Fig. 12.7d.  Las etapas situadas entre la eta-
pa de alimentación y el punto de contacto de la sección de rectificación separan los
componentes pesados, que no aparecen en el destilado. Los componentes ligeros, que
no aparecen en las colas, son separados por las etapas comprendidas entre la etapa
de alimentación y el punto de contacto de la sección de agotamiento. Sin embargo,
si todos los componentes de la alimentación aparecen en las colas, el punto de con-
tacto de la sección de agotamiento se desplaza hasta la etapa de alimentación, tal
como se muestra en la Fig. 12.7e.

Consideremos el caso general de un punto de contacto de la sección de rectifi-
cación, situado dentro o fuera de la etapa de alimentación, tal como se muestra en
la Fig. 12.8. Un balance de componente a todas las etapas conduce a

y,,, v,  = x;,=  L, + x;.DD ( 12-23)

Un balance total para todas las etapas es

v,= L,+D ( 13-24)

Puesto que las composiciones de las fases no varían en la zona de contacto, la rela-
ción de equilibrio entre fases es

y;.z  = K,,,x;,, ( 13-25)

Combinando (12-23) y (12-25) para los componentes i y j para eliminar y,,+ yr.ffi  y
V,,  obteniendo la relación de reflujo interno para el punto de contacto, y substitu-
yendo (ar,,,),  = K,,dK,,= se obtiene

(12-26)
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Figura 12.8 Zona del punto de contacto de la sección de rectificación.

Para las separaciones de la Clase 1 las composiciones de la zona de contacto son
idénticas a las del equilibrio de flash de la alimentación.* Por tanto, .Y,,= = x,.1, ‘y
(12-26) para el clave ligero (LK) y el clave pesado (HK)  adquiere la forma

- (aI,K  HK)F  DXHK.D
’ LFXHK,F  1- -

F ( ~I.K.HK)F  - 1
( 12-27)

Esta ecuación se atribuye a Underwood” y puede aplicarse a alimentaciones de Iíqui-
do subenfriado o de vapor sobrecalentado utilizando valores ficticios de LI y x,.~  cal-
culados mediante un cálculo de flash fuera de la región de dos fases. Como en el caso
de la ecuación de Fenske, la Ec. (12-27) es aplicable a los componentes no clave. Por
tanto, para una separación especificada de los dos componentes clave, la distribu-
ción de los componentes no clave se obtiene combinando (12-27) con una ecuación
análoga para el componente i en vez del LK para obtener

Para una separación de la Clase 1
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para todos los componentes no clave. En este caso la relación de reflujo externo se
obtiene a partir del reflujo interno por medio de un balance de entalpía aplicado a
la sección de rectificación en la forma

(Lnm)extcrno  =  (R ) (L,),i”(H”l  - HLJ  + D(H”=  - f-f”)
D In,” externo = NH, - HI-)

( 12-29)

donde los subíndices V  y L se refieren al vapor que sale dc la etapa superior y  el lí-
quido de reflujo externo, respectivamente. Para condiciones de flujo molar constante

(Rmin)extcrno = (L)rn,“/D

Aun cuando (12-27) es incorrecta resulta útil, ya que, según demostró Gil-
liland,’  la relación de reflujo mínima calculada suponiendo una separación de la Cla-
se 1 es igual o superior al verdadero valor mínimo. Esto se debe a que la presencia
de componentes no claves distribuidos en las zonas del punto de contacto aumenta
la dificultad de la separación, aumentando así las exigencias de reflujo.

Ejemplo 12.4 Calcúlese  e l  ref lujo  in terno mínimo para  e l  Problema 12.2  suponiendo una
separación de  la  Clase  1 .  Compruébese  la  val idez  de  es ta  suposic ión.

Solución. De acuerdo con la Fig. 12.6, la volatilidad relativa entre nC4(LK)  e iC5(HK)
para la temperatura de la alimentación de 180°F es 1,93.  Las cantidades de alimentación Ií-
quida  y  de  des t i lado se  dan en  la  Fig .  12 .3  y  en  e l  Ejemplo  12.1 .  A par t i r  de  (12-27),

759.4
[ 346.5
- -  442

‘.93
13

( LT)ml” ( 31.4 )l= =
1.93- 1

389 Ib-mol,h

La dis t r ibución de  componentes  no c lave en la  a l imentación es tá  determinada por  (12-28) .  El
componente  no c lave más probablemente  dis t r ibuido es  nC>  deb ido  a  que  su  vo la t i l idad  es
próxima a la del iCs(HK),  que no experimentará una separación nítida. Para nC5,  utilizando
datos  para  los  va lores  K  tomados de la  Fig.  12.6,  tendremos,

= 0.1%3

Por tanto Dx,,(.,,I>  = 0,1963(  13.4) = 2,63  Ib-mol/h  de nC  en el destilado. Esta cantidad es in-
ferior a la de nC  en la  a l imentac ión  to ta l .  Por  tan to ,  nC  se  d i s t r ibuye  en t re  e l  des t i l ado  y  las
colas .  Sin  embargo,  cálculos  s imilares  para  los  ot ros  componentes  no c lave dan velocidades
de  f lu jo  del  des t i lado negat ivas  para  los  demás componentes  pesados  y,  en  e l  caso de  iC4,  un
f lu jo  de  des t i lado  super ior  a l  de  la  a l imentac ión .  Por  tan to ,  e l  re f lu jo  ca lculado no  es  vá l ido .
Sin embargo,  como era de esperar ,  resul ta  superior  al  verdadero valor  de 298 Ib-mol/h  obte-
n ido  po r  Bachclor’  para  e l  ref lu jo  in terno.
c l
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Para las separaciones de la Clase 2 son también aplicables las Ecs. (12-23) a
(12-26).  Sin embargo, no se puede utilizar (12-26) directamente para calcular la re-
lación de reflujo interno mínima, debido a que los valores de x!,~ no están relacio-
nados de una forma sencilla con la composición de la alimentación para las separa-
ciones de la Clase 1. Underwoodx ideó un ingenioso procedimiento algebraico para
superar esta dificultad, definiendo para la sección de rectificación la magnitud @ por

c (<.uir)Jin  =
(a,,;,,  -‘@ ’ + (milm

Análogamente, para la sección de agotamiento Underwood definió W como

( 12-30)

(12-31)

donde K = Lm/B  y la comilla hacen referencia a condiciones de la zona de contacto
en la sección de agotamiento. En esta deducción Underwood supuso que las volati-
lidades relativas eran constantes en la región comprendida entre las dos zonas de con-
tacto y que (R-),,,  y (Rm),,,  están relacionadas por la suposición de flujo molar cons-
tante en la región comprendida entre la entrada de la alimentación y el punto de con-
tacto de la sección de rectificación, así como en la región comprendida entre la en-
trada de la alimentación y el punto de contacto de la sección de agotamiento. Por tan-
to,

(un,” - (L),,” = qF (12-32)

Con estas dos suposiciones críticas Underwood demostró que, por lo menos, existe
una raíz común 13 (siendo 0 = @ = W)  entre (12-30) y (12-31).

La Ec. (12-30) es análoga a la siguiente ecuación deducida a partir de (12-25) y
la relación CY,,~  = K,/K,

c (ffi,r)mXi.D
(Q)=  - L,l[  V,(K,Ll=  ’ + (R=)min ( 12-33)

donde Lm/[Vm(Kr)m]  es el llamado factor de absorción para un componente de refe-
rencia en la zona del punto de contacto de la sección de rectificación. Aunque Q es
análogo al factor de absorción, para la obtención de (R-J,,,, se utiliza una raíz dife-
rente de <p,  tal como indican Shiras, Hanson y Gibson.5

La raíz común 8 puede determinarse multiplicando (12-30) y (12-3 1) por D y B,
respectivamente, sumando las dos ecuaciones, substituyendo (12-3 1) para eliminar
(R&),,,  y (Rm),,,, y utilizando un balance global de componente z,,FF = x,,uD + x,,gB
para obtener

( 12-34)
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donde q es la condición térmica de la alimentación obtenida  a partir de (8-32) y, por
conveniencia, Y se toma como el clave pesado, HK. Cuando solamente se distribu-
yen dos componentes clave, se resuelve iterativamente (12-34) para obtener una raíz
t?  que cumpla la condición <YLK,HK  > 0 > 1. Se obtiene entonces la relación de reflu-
jo interno (RP)m,n utilizando la siguiente modificación de (12-30)

z (%LX,,D  = , + (R  )
ta;.,)%  - e = m’“. ( 12-35)

Si se sospecha que hay distribución de algún componente no clave, no se pue-
den utilizar directamente en (12-35) los valores estimados de x,,D. Esto ocurre espe-
cialmente cuando los componentes no clave tienen una volatilidad intermedia entre
los dos componentes clave. En este caso se resuelve (12-34) para obtener m raíces de
8, siendo m uno menos que el número de componentes distribuidos. Además, cada
raíz de 8 está comprendida entre una pareja adyacente de volatilidades relativas de
componentes distribuidos. Así, en el Ejemplo 12.4, se encontró que para reflujo mí-
nimo se distribuye &,  pero en cambio no se distribuye iC ni tampoco nCh  y más
pesados. Por tanto, son necesarias dos raíces de 0.

Con estas dos raíces se escribe dos veces (12-35) y se resuelven simultáneamente para
obtener (R=),,,  y el valor desconocido de x”c\,I>. Por supuesto que la solución debe
cumplir la condición Xx,,,> = 1 ,O.

Una vez que se conoce la relación de reflujo interno (R,),,,,  la relación de reflu-
jo externo se calcula por un balance de entalpía con (12-29). Esto requiere conocer
las composiciones del punto de contacto de la sección de enriquecimiento. Under-
wood’  demostró que

%D

xi,% =  wx)min[(~i,r)m  - el
( 12-36)

con y,,- dada por (12-23). El valor de 0 que se ha de utilizar en (12-36) es la raíz de
(12-35) que cumple la desigualdad

bHNK.r)x  ’ 0 ’ o

donde HNK se refiere al no clave más pesado en el destilado para reflujo mínimo.
Esta raíz es igual a L,/[  V,(K,)]  en (12-33). Para alimentaciones con un amplio inter-
valo de puntos de ebullición, el retlujo  externo puede ser considerablemente más alto
que el reflujo interno. Bachelor’  cita un caso en el que el reflujo externo es un 55%
superior al reflujo interno.
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Para la composición del punto de contacto de la sección de agotamiento Under-
wood obtiene

I %Bxi*m  = [(KJ,i. + Il[(ai.,)m  - el (12-37)

donde en este caso 0 es la raíz de (12-35) que cumple la desigualdad

(mx.r)m ’ f l ’ 0

donde HNK se refiere al no clave más pesado en el producto de colas para el reflujo
mínimo.

Debido a su relativa sencillez, las ecuaciones de Underwood del reflujo mínimo
son ampliamente utilizadas para separaciones de la Clase 2, pero sin examinar mu-
chas veces la posibilidad de distribución de los no clave. Además, con frecuencia se
supone que (k),,, es igual a la relación de reflujo externa. Cuando no son válidas
las suposiciones de volatilidad relativa constante y de flujo molar constante en las re-
giones comprendidas entre las dos zonas del punto de contacto, los valores de la re-
lación de reflujo mínima calculados a partir de las ecuaciones de Underwood para se-
paraciones de la Clase 2 pueden tener un error considerable debido a la sensibilidad
de (12-34) para el valor de q,  tal como se verá en el Ejemplo 12.5. Cuando las supo-
siciones de Underwood son válidas y se obtiene un valor negativo para la relación
de reflujo mínimo, este hecho se puede interpretar como que la sección de rectifica-
ción no es necesaria para obtener la separación especificada. Las ecuaciones de Un-
derwood muestran que el reflujo mínimo depende principalmente de la condición de
la alimentación y de la volatilidad relativa y, en menor grado, de la separación a al-
canzar entre los dos componentes clave. Aun para una separación perfecta, existe
una finita relación de reflujo mínima.

Barnes, Hanson  y King’ ampliaron el método de Underwood para columnas de
destilación con alimentaciones múltiples. Se dispone también de métodos exactos de
cálculo con ordenador para la determinación del reflujo mínimo.2j’0  Para los cálcu-
los rigurosos de destilación para las condiciones de reflujo real utilizando los méto-
dos de ordenador que se describen en el Capítulo 15, no es esencial el conocimiento
del reflujo mínimo, pero en cambio el número mínimo de etapas de equilibrio resul-
ta de gran utilidad.

Ejemplo 12.5 Repí tase  e l  E jemplo  12 .4  suponiendo una  separac ión  de  la  Clase  2  y  u t i l i -
zando las  correspondientes  ecuaciones  de  Underwood.  Compruébese  la  va l idez  de  las  supos i -
ciones de Underwood.  Calcúlese también la  re lación de ref lujo externa.

Solución. De acuerdo con los  resul tados  del  Ejemplo 12.4 ,  se  supone que e l  único com-
ponente  no  c lave  que  se  d is t r ibuye es  e l  n-pentano.  Admit iendo que  la  tempera tura  de  180°F
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de la  a l imentación resul ta  razonable  para  ca lcular  las  vola t i l idades  re la t ivas  en  la  zona de  con-
tac to ,  se  ob t ienen  los  s igu ien tes  va lores  a  par t i r  de  las  Figs. 12 .3  y  12 .6 ,

Especie i

iC,
nC,
iC5(HK)
nC
nG
nC
nCu

z4.F- -
0.0137
0.5113
0.041 I
0.0171
0.0262
0.0446
0.3106
0.0354
l.oooo

(%“KL
2.43
1.93
1.00
0.765
0.362
0.164
0.0720
0.0362

El  va lor  de  q para la  a l imentación se  supone que es  la  f racción molar  de l íquido en la  a l imen-
tación sometida a flash. Según el Ejemplo 12.1, q = 1 - 0,1334  = 0,8666.  Aplicando (12-34),
s e  0bXiene

2.43(0.0137)  + 1.93(0.5113)  + l.OO(O.0411)  +0.765(0.0171)
2.43 - 0 1.93-e 1.00-e 0.765 - t?

+0.362(0.0262)  + 0.164(0.0446) + 0.072(0.3106) + 0.0362(0.0354)
0.362 - 0 0.164- e 0.072 - e 0.0362 - 0

= 1 - 0.8666

Resolviendo es ta  ecuación por  un método de  Newton conf inado para  dos  ra íces  de  13 que cum-
p lan

o  b ien

1.93>  8, > 1.00~  e2>o.765

131  = 1,04504  y 02 = 0,78014.  Puesto que los flujos de nC  e iCs  en el destilado están especifi-
cados  (442  y  13  Ib-mol/h,  respect ivamente) ,  es  prefer ible  ut i l izar  la  s iguiente forma de (12-35)

z (ai.rMxi.DD)  = D + (L  )
, (ai.,)-  - 8 x m’”

con la  res t r icc ión

z (Xi@)  = D ( 12-39)
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Suponiendo que x,,r>D  es igual a 0,O  para los componentes mas pesados que nC> y 12,0 Ib-
mol/h  para G,  se  encuentra  que  es tas  dos  re lac iones  dan lugar  a  las  t res  ecuaciones  l ineales
siguientes

D + (Lz)min = 2.43(  1 2 )  +  1.93(442) + l.OO(13)
2.43 - 1.04504 I .93 - 1.04504 1 .OO - 1  JI4504

+ 0.765(x .cc.oD)
0.765 - 1.04504

D + (Lz)min = 2.43(  1 2 )  +  1.93(442)
2.43 - 0.78014 1.93 - 0.78014

+ l.OO(l3)
1 .OO  - 0.78014

+ 0.765(x,,,,,D)
0.765 - 0.78014

D =  12+442+ I~+(x.~,,DD)

Resolv iendo es tas  t res  ecuac iones  se  obt iene

x,r,,DD = 2.56 Ib-mol/h
D = 469.56 Ib-mol/h

(L&,  = 2 19.8 Ib-mol/h

El flujo de nC en el destilado es muy próximo al valor 2,63  calculado en el Ejemplo 12.4, si
se  supone una  separación de  la  Clase  1. La re lación de ref lujo  interno mínima en el  punto de
contacto  de la  sección de rect i f icación es  considerablemente  menor  que e l  valor  389 calculado
en el Ejemplo 12.4 y también mucho menor que el valor real de 298 encontrado por Bache-
lar.*  La principal razón para la discrepancia entre el valor de 219,8  y el verdadero valor de
298 es  la  no  va l idez  de  la  supos ic ión  de  f lu jo  molar  cons tante .  Bachelor* ca lculó  las  ve loc ida-
des  de  f lu jo  y  las  temperaturas  para  la  región del  punto  de  contacto  que se  muest ran  en  la
Fig.  12.9.  La temperatura  media  de la  región comprendida entre  las  dos regiones de contacto
es  152°F (66,7”(J),  que es  notablemente infer ior  a  la  temperatura de f lash de la  al imentación.
La a l imentación re la t ivamente  ca l iente  da  lugar  a  una vapor ización adic ional  en  la  zona de  a l i -
mentación.  El  valor  efect ivo de q en la  reg ión  comprendida  ent re  los  puntos  de  contac to  se  ob-
t iene  a  par t i r  de  (8-29)

LL-L,
qer=  F- = 8%t7;  3’” = 0.685

Este  valor  es  considerablemente menor que el  de q igua l  a  0,8666  basado en  las  condic iones
de alimentación sometida a flash. Por otra parte, el valor de (YLK.HK  a 152°F (66,7”C)  no es
muy diferente  del  valor  180°F (82,2”C).  S i  se  repi te  es te  e jemplo  u t i l izando un  va lor  de  q igual
a  0 ,685,  e l  valor  que resul ta  para  (Lm),,,  es  287,3  Ib-mol/h,  que es  solamente  un 3,670  inferior
al  verdadero valor  de  298.  Desafor tunadamente ,  es te  procedimiento corregido no se  puede apl i -
car  en la  práct ica debido a  que no se puede determinar  fáci lmente el  verdadero valor  de q.

Para calcular  la  re lación de ref lujo externo a  par t i r  de (12-29) es preciso calcular  las com-
posic iones  de l  punto  de  contac to  de  la  secc ión  de  rec t i f icac ión  a  par t i r  de  (12-36)  y  (12-23) .



492 Métodos para separaciones en múltiple etapa de sistemas multicomponentes

Contacto de rectificación
131.5 OF

L,  = 296.6

Lb-mol/h

L;  = 896.6

Lb-mol/h

Contacto de agotamiento
173’F

Figura  12.9  Condic iones  de  la  re-
gión del punto de contacto para el
Ejemplo 12.5 según los cálculos de
Bachelor. [J. B. Bachelor, Perroleum
Refiner,  36 (6), 161-170 (1957).]

La raíz de 0 que se ha de utilizar en (12-36) se obtiene a partir de la versión de (12-35) utili-
zada anter iormente .  Por  tanto

2.43(12) 1.93(442) l.OO(13)  0.765t2.56) =469,56+ 2,9  8
-+-+-+

2.43-e 1.93-0  1.00-13 0.765-e

donde 0,765 > 0 > 0. Resolviendo se obtiene 19  = 0,5803.  Las composiciones del líquido del
punto  de  contac to  se  obt ienen a  par t i r  de  la  s iguiente  forma de  (12-36)

con (L=),,, = 219,8  Ib-mol/h
Para iC

0.5803(12)
X,( , I = 219.8(2.43-0.5803)

= 0.0171

Mediante  una combinación dc (12-23)  y  (l2-24),

Para iCJ

~ x, I L, + x,,,,D
.v,  fl - L, + D

.v,, , r =
0.0171(319.8)  + 12 =O.O,39

2 19.8  +  469,5tl - -
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Análogamente ,  las  f racciones molares  de los  otros  componentes  que aparecen en el  dest i lado
s o n

Componente

iC,
nC
iC,

X8.X Ys.-

0 .0171 0.0229
0.8645 0.9168
0.0818 0.0449

nC 0.0366 0.0154
l.oooo 1 .oooo

La temperatura  del  punto  de  contacto  de  la  seccion de rect i f icación se  obt iene  bien mediante
un cálculo  de  la  temperatura  del  punto  de  burbuja  para  x,,- o bien de la  temperatura  del  pun-
to  de  rocío para JJ,.,. E l  resul tado es  126°F.  Análogamente ,  la  tempera tura  de l  l íquido  des t i -
lado (punto  de  burbuja)  y  la  tempera tura  de l  vapor  que  sa le  de  la  e tapa  super ior  (punto  de  ro-
cío)  se calculan ambas para ser  aproximadamente 123°F.  Puesto que las  temperaturas del  des-
t i lado y  del  punto de  contacto  de  la  sección de rect i f icación son muy próximas,  es  de  esperar
que  (R-),,,  y  (R,,,),,,,,,,  sean  cas i  idént icas .  Bachelor* ob tuvo  un  va lo r  de  292  Ib-mol/h  para
el  ref lujo  externo y 298 Ib-mol para  e l  ref lu jo  in terno.
n

Relación real de reflujo y etapas teóricas
Para alcanzar una separación especificada entre dos componentes clave, tanto la re-
lación de reflujo como el número de etapas teóricas tienen que ser superiores a sus
valores mínimos. La relación real de reflujo se establece ordinariamente por con-
sideraciones económicas como un mútiplo del reflujo mínimo. Se determina enton-
ces el correspondiente número de etapas teóricas utilizando un adecuado método
analítico o gráfico, o bien, tal como se estudia en esta sección, por medio de una
ecuación empírica. Sin embargo, no existe una razón por la cual el número de eta-
pas teóricas no pueda especificarse como un múltiplo del número mínimo de etapas
y calcular el correspondiente reflujo real por la misma relación empírica. Tal como
se muestra en la Fig. 12.10, tomada de Fair  y Bolles,” el valor óptimo de R/R,,,
es aproximadamente 1,05.  Sin embargo, las condiciones casi óptimas se extienden
a un intervalo relativamente amplio de valores mayores de R/R,i,.  En la práctica,
los superfraccionadores que requieren un gran número de etapas se diseñan habi-
tualmente para un valor de R/R,,,  de aproximadamente l,lO, mientras que las se-
paraciones que requieren un corto número de etapas se diseñan para un valor de
R/Rmin  de aproximadamente 1,50.  Para casos intermedios, una regla comúnmente
utilizada es tomar R/R,i,  igual a 1,30.

El número de etapas de equilibrio que se requieren para la separación de una
mezcla binaria, suponiendo volatilidad relativa constante y flujo molar constante,
depende de Z;,R  x,,D, x;,~,  q,  R y CY. A partir de (12.1 l), para una mezcla binaria, IV,,,
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1 2

Refrigerante = - 125 o F

-4O’F

\,

2

0c1 .1 1 .2

RYm

Figura 12.10 Efecto de la relación de re-
flujo sobre el coste. [J. R. Fair  y W. L.
Bolles, Chem.  hg.. 75 (9),  156-178 (April
22, I968).]

depende de xi,D,  X,,B  y <y, mientras que R,,, depende de .&,F,  x,,D, q y ff.  Consecuen-
temente, numerosos investigadores han supuesto correlaciones empíricas de la forma

También han supuesto que debe existir una correlación de este tipo para sistemas
multicomponentes casi ideales, donde las variables adicionales de composición de
la alimentación y las volatilidades relativas de los componentes no clave influyen
también sobre el valor de R,,,.

La correlación de mayor éxito y más sencilla de este tipo es la desarrollada por
Gilliland,”  ligeramente modificada después por Robinson y Gilliland.13 La corre-
lación se muestra en la Fig. 12.11, donde las tres series de puntos de datos, que
están basados en cálculos exactos, son los puntos originales de Gilliland12 y los pun-
tos para sistemas multicomponentes de Brown y Martin14 y de Van Winkle y Todd.15
Los 61 puntos experimentales cubren los siguientes intervalos de condiciones.

1. Número de componentes: 2 a ll.
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Y 0.1
2

1
o Van Winkle y Todd15
o Datos de Gilliland12~  l3
- Línea de la ecuación de Molokanov16

0.  Datos de l3rown-Martin’4

R  - %,.
R+l

Figura 12.11 Comparacih  de la correlación de Gilliland con cálculos rigurosos.

2. q : 0,28 a 1,42.

3. Presión: vacío hasta 600 psig.

4. a: 1,l a 4,05.

5. Rn,,,,: 0,53 a 9,09.

6. N,,,i,: 3,4 hasta 60,3.

La línea que pasa por los datos representa la ecuación desarrollada por Molokanov
et a1.16

y=N-Nm~n=l-exp
N + l K

(12-40)
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donde

x = R - Ruin

R+l

Esta ecuación se cumple para los puntos extremos (Y = 0, X = 1) e (Y = 1, X = 0).
Para el valor de R/R,,,  próximo al óptimo de 1,3,  la Fig. 12.11 predice una relación
óptima para N/N,,,i”  de aproximadamente 2. El valor de N incluye una etapa para
un ebullidor parcial y otra para un condensador parcial.

La correlación de Gilliland resulta muy útil para una exploración preliminar
de las variables de diseño. Aunque no ha sido propuesta con fines de diseño final,
la correlación de Gilliland se ha utilizado para diseñar muchas de las columnas ac-
tualmente existentes para separaciones de mezclas multicomponentes sin recurrir a
los cálculos exactos etapa a etapa. En la Fig. 12.12, una nueva representación
de la correlación en coordenadas lineales muestra como un pequeño aumento ini-
cial de R por encima de R,,,  da lugar a un gran descenso de N,  pero posteriores
variaciones de R tienen un efecto mucho menor sobre N. El codo de la Fig. 12.12
se corresponde muy aproximadamente con el valor óptimo de R/R,,,  de la Fig.
1 2 . 1 0 .

Infinitas ,,
etapas

f

2

Mínimas 1 1 I I
etapas 0’ 0 0.2 0 .4 0 .6 0 .8 1.0

Reflujo R - 4m Reflujo

mínimo R+l total

0

0

;

0

.O

I 1

Figura 12.12 Correlación de Gilliland en coordenadas lineales.
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.Ol
.Ol 0.1 1

R -  Rm,n

R+l

F i g u r a  12.13 Efecto de la condición de la alimentación sobre la correlación de Gilliland. [G. Guerreni,
Hydrocarbon Processing, 48 (8), 137-142 (hgust,  1969).]

Robinson y Gilliland13  indican que una correlación más exacta habría de uti-
lizar un parámetro en el que intervenga la condición de la alimentación q. Este efec-
to se muestra en la Fig. 12.13 utilizando puntos tomados de Guerreri”  para la se-
paración nítida de mezclas de benceno y tolueno. Los datos, que cubren las con-
diciones de la alimentación desde líquido subenfriado hasta vapor sobrecalentado
(q desde 1,3 hasta -0,7),  muestran una tendencia hacia la disminución del número
de etapas necesarias al aumentar la vaporización de la alimentación. La correlación
de Gilliland parece conducir a resultados conservadores para alimentaciones que
tienen valores bajos de q. Donnell y Cooper ” indican que este efecto de q solamente
es importante cuando el (Y  entre los componentes clave es elevada o cuando el con-
tenido de componentes volátiles en la alimentación es pequeño.

Con la ecuación de Gilliland se puede presentar un serio problema cuando el
agotamiento es mucho más importante que la rectificación. Por ejemplo, Oliver”
considera un ficticio caso binario con especificaciones de zF = 0,05, XD  = 0,40,
XE  = 0,001, q = 1, (Y = 5, R/R,i,  = 1,20, y flujo molar constante. Mediante cálculos
exactos se encuentra N = 15,7. Según la ecuación de Fenske, IV,,,¡,  = 4,04 y según la
ecuación de Underwood, R,,, = 1,21. A partir de (12-40) para la correlación de Gil-
liland, N= 10,3, que es un 34% inferior al valor exacto. Esta limitación, que se
debe a ignorar la vaporización, fue estudiada por Strangio y Treybal,”  quienes pre-
sentaron un método más exacto para estos casos.

Ejemplo 12.6 Utilícese la correlación de Gilliland para estimar las etapas teóricas nece-
sarias para el desbutanizador de los Ejemplos 12.1, 12.2 y 12.5 para un reflujo externo de
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379 Ib-mol/h  (un 30% superior al valor exacto del reflujo mínimo calculado por Bachelor),
de  acuerdo con los  s iguientes  esquemas:

(a) Ecuación de Fenske para  N,,,,,;  ecuación de  Underwood para  R,,,.

(b) Ecuación de Winn para N,,,;  ecuación de Underwood para R,,..

(c) Ecuación de Winn para N,,,,,;  valor exacto de R,,,.

Solución. A partir de los ejemplos citados se obtienen los valores de R,,,  y
(R - R,,,)/(R + 1) para los diferentes casos utilizando un flujo de destilado de 46956  Ib-mol/h
de acuerdo con el Ejemplo 12.5. Por tanto, R = 379,6/469,56 = 0,808.

Caso  m,nR
RzR,,,

R-k!

(ab 0.479 0.182
(b) 0.479 0.182
Cc) 0.622 0.103

Según (12-40)  para  el  Caso (a)

N - Nmn-= I - e x pN+l K
,I=::;4~o.~s:,)~~)]=O.476

N = 8.88  + 0.476  = 17.85
1  - 0.476

Análogamente, para los demás casos, se obtienen los siguientes resultados, donde N - 1
corresponde a  las  e tapas  de  equi l ibr io  de  la  tor re  descontando una  e tapa  teór ica  para  e l  cal-
der ín ,  pero  s in  cons iderar  e tapa  para  e l  condensador  to ta l .

Case Nmi. N N - l- - -
(a) (Fenske-Underwood) 8.88 17.85 16.85
(b) (Winn-Underwood) 7.65 15.51 14.51
(c) (Winn-Exact  R,,,) 7.65 18.27 17.27

Aunque los  valores  de  N para  los  Casos  (a)  y  (c)  son próximos,  es  preciso  tener  en  cuenta
que como no se conocía el valor exacto de R mln  se ha utilizado un valor de R igual a 1,3
veces el valor de R,à  obtenido por el método de Underwood, de forma que el valor de R
habr ía  s ido  292  Ib-mol/h.  Pero,  por  coincidencia ,  es te  valor  es  solamente  e l  verdadero ref lu-
jo mínimo y,  por tanto, no se alcanzaría la separación deseada.
c l

Localización de la etapa de alimentación
En la aplicación de la correlación de Gilliland está implícita la especificación de
que las etapas teóricas están óptimamente distribuidas entre las secciones de recti-
ficación y agotamiento. Tal como han sugerido Brown y Martin,14  la etapa óptima
de alimentación se puede localizar suponiendo que la relación entre las etapas por
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encima y por debajo de la alimentación es la misma que la obtenida  aplicando la
ecuación de Fenske para las secciones separadas, operando a reflujo total, para
obtener

Desafortunadamente, (12-41) sólo se cumple para alimentaciones y separaciones
aproximadamente simétricas.

Una aproximación razonablemente buena de la localización de la etapa óptima
de alimentación puede obtenerse utilizando la ecuación empírica de Kirkbride2’

( 12-42)

Un test de ambas ecuaciones para condiciones extremas lo constituye el pro-
blema de la mezcla ficticia binaria de Oliver citado en la sección precedente. Los
cálculos exactos realizados, por Oliver y los obtenidos con (12-41) y (12-42) condu-
cen a los siguientes resultados

Método

Exacto
Kirkbride (12-42)
Relación de Fenske (12-41)

NRI N.v

0.08276
0.1971
0.6408

Aunque el resultado de la ecuación de Kirkbride no es muy satisfactorio, el mé-
todo de Fenske es mucho peor.

Ejemplo 12.7 Utilícese la ecuación de Kirkbride para determinar la localización de la eta-
pa de a l imentación del  desbutanizador  del  Ejemplo 12.1 ,  suponiendo que e l  número de  e ta-
pas de equilibrio necesarias es de 18,27.

Solución. Supóngase que la distribución de productos.calculada  en el Ejemplo 12.2,
basada en la ecuación de Winn para las condiciones de reflujo total, es una buena aproxi-
mación de  las  composic iones  de l  des t i lado y  de  las  colas  para  las  condic iones  de  ref lu jo  rea l .
P o r  t a n t o ,

x”<.4.”  = & = 0.0147

x,<.,,,>  - & = 0.0278

D = 467.8 Ib-mol/h
B = 408.5 Ib-mol/h
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A partir de la Fig. 12.3

A partir de (12-42)

z~(.~,F = 448/876.3  = 0.5 112
z,~<.~ = 36/876.3  = 0.0411

Por tanto,

N =0.4J5R 1445  (18.27) = 5.63 etapas

Ns = 18.27 - 5.63 = 12.64 etapas

Redondeando el número de etapas que se requieren se encuentra una etapa correspondiente
al calderín,  12 etapas por debajo de la alimentación y 6 etapas por encima de la alimentación.
c l

Distribución de componentes no clave para reflujo real
Para mezclas níulticomponentes, todos los componentes se distribuyen en alguna
proporción entre el destilado y las colas para las condiciones de reflujo total. Sin
embargo, para las condiciones de reflujo mínimo, no se distribuye ninguno, o so-
lamente unos pocos de los componentes no clave. En la Fig. 12-14 se muestran las
relaciones de distribución para estas dos condiciones límite para el ejemplo del des-
butanizador. Para las condiciones de reflujo total, los resultados de la ecuación de
Fenske del Ejemplo 12.3 se sitúan sobre una línea recta en coordenadas log-log.
Para las condiciones de reflujo mínimo, los resultados de la ecuación de Under-
wood del Ejemplo 12.5 corresponden a la línea de trazos.

Cabría esperar que la curva de distribución de productos para las condiciones
de reflujo real estuviese comprendida entre las dos curvas límite. Sin embargo, tal
como han demostrado Stupin y Lockhart,” las distribuciones de productos en des-
tilación son complejas. En la Fig. 12.15 se muestra un resultado típico. Para una
relación de reflujo próxima a la mínima, la distribución de productos (Curva 3)
está comprendida entre las dos curvas límite (Curvas 1 y 4). Sin embargo, para una
relación de reflujo elevada, la distribución de un componente no clave (Curva 2)
puede en realidad estar situada fuera de los límites, dando lugar a una separación
inferior.

Para el comportamiento de la distribución de productos de la Fig. 12.15, Stu-
pin y Lockhart dan una explicación que es consistente con la correlación de Gilli-
land de la Fig. 12. ll. Cuando, a partir de reflujo total, disminuye la relación de
reflujo manteniendo las separaciones especificadas de los dos componentes clave,
las etapas de equilibrio necesarias aumentan sólo ligeramente al principio, para ha-
cerlo después rápidamente al acercarse al reflujo mínimo. Inicialmente, grandes des-
censos de la relación de reflujo no pueden ser adecuadamente compensados aumen-
tando las etapas. Esto da lugar a una inferior distribución de los componentes no
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Figura 12.14 Relaciones de la distribución de componentes para condiciones extremas de destilación.

clave. Sin embargo, al acercarse al reflujo mínimo, disminuciones comparativamen-
te pequeñas del reflujo son compensadas con creces por grandes aumentos de las
etapas de equilibrio, y la separación de componentes no clave resulta superior a la
correspondiente a reflujo total. Parece razonable suponer que, para una relación de
reflujo próxima a la óptima de 1,3,  la distribución de componentes no clave es cer-
cana a la estimada por las ecuaciones de Fenske o de Winn para las condiciones
de reflujo total.

12.2 Cascadas de múltiple etapa en contracorriente -
Métodos de grupo

Muchos separadores de sistemas multicomponentes están formados por cascadas
de etapas donde las dos fases que se ponen en contacto circulan en contracorriente.
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1 Reflujo total
2 Elevada LID (-5 R m,n  1

3 Baja LID (-1  .l  R,,,,)

4 Reflujo mínimo

Figura 12.15 Relación de distribución
de componentes para distintas relaciones
de  re f lu jo .

Se han desarrollado métodos aproximados de cálculo para relacionar las composi-
ciones de las corrientes de entrada y salida de las cascadas con el número de etapas
de equilibrio que se requieren. Estos procedimientos aproximados reciben el nom-
bre de métodos de grupo, debido a que consideran solamente un tratamiento global
de las etapas de la cascada sin tratar los cambios detallados de temperatura y com-
posición en las etapas individuales. En esta sección se consideran cascadas sencillas
utilizadas para absorción, stripping, extracción líquido-líquido y lixiviación. En la
Sección 1.5 se ha presentado un tratamiento introductorio de la cascada de extrac-
ción líquido-líquido en contracorriente.

El método de grupo se debe a Kremser,23 quien dedujo balances globales de
materia para las especies de un absorbedor de etapa múltiple en contracorriente.
El método fue mejorado en posteriores trabajos de Souders y Brown,24  Horton y
Franklin” y de Edmister.26 El tratamiento que se presenta aquí es similar al de Ed-
mister27  para aplicación general a las operaciones de separación vapor-líquido. Un
tratamiento de Smith y Brinkley**  incide fundamentalmente sobre las separaciones
líquido-líquido.

Consideremos primeramente la cascada en contracorriente de N etapas adia-
báticas de equilibrio, que se representa en la Fig. 12.16a,  para absorber las especies
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presentes en el vapor que entra. Supóngase que estas especies están ausentes en el
líquido que entra. Las etapas se numeran de cabeza a cola. Un balance de materia
aplicado a la parte superior del absorbedor, incluyendo las etapas 1 a N - 1, para
una especie cualquiera que se absorbe, conduce a

donde
L‘,  = L’,  + 1, , (17-43)

c = vv (13-44)

1 = XL (12-45)

y 1,  = 0. A partir de consideraciones de equilibrio para la etapa N

v w = KKX,V ( 12-46)

Combinando (12-44),  (12-45) y (12-46),  se obtiene

1,
V
’ = (LN/KNVN)

Se define un factor de absorción A, para una etapa y componente dados, por

L
A=m

Combinando (12-47) y (12-48),  se obtiene

vN  = lNIAN

( 1 Z-48)

( 13-49)

Substituyendo (12-49) en (12-43)

IN = (4~, + u,M, ( 12-50)

La velocidad de flujo interno IN-,  se puede estimar aplicando balances de materia
a secciones cada vez más pequeñas de la parte superior de la cascada. Para las eta-

. pas 1 aN-2,

1,. , = (IN-2  + v,)A+, (12-51)

Substituyendo (12-51) en (12-50),  se obtiene

1,  = &.-2ANm,AN  + v,(AN  + ANm,AN) ( 17-53)
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Entrada de líquido
(absorbente)

I
LO.‘,

Sal ida
de vapor

“1  .Ul

Entrada de líquido
,

L N+l*‘N+l

Sal ida de vapor
,

N

N - lBN - 2

“Np ‘N

Entrada de vapor

V N+l”N+l

Entrada de vapor1
Salida de líquido (agente de deserción)

LNa’N “0.  “0

1
Sal ida de l íquido

t
L,.‘,

ta) Ib)

Figura 12.16 Cascadas en contracorriente de N etapas adiabáticas. (a) Absorbedor. (b) Desorbedor.

Continuando este proceso hasta la etapa superior, donde II  = u  IA,,  la Ec. (12-52)
se convierte finalmente en

IN = uI(AIA~A~.  . . AN + A*Aj  . . . AN + A3..  . AN +. . . + AN) ( 12-53)

Una forma más útil se obtiene combinando (12-53) con el balance global de
componente

IN  = uN+1  - UI ( 12-54)

para dar una ecuación para el vapor que sale en función del vapor que entra y la frac-
ción de recuperación

UI = UN+I4A (12-55)

donde, por definición, la fracción de recuperación es

fracción de

1
la especie

4A  = A,A2A3..  . AN + AzA3..  . AN + A3..
en el vapor

AN + . . + AN  + 1 = que entra  que
no es absorbida

C-1  2-56)
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En el método de grupo, un factor de absorción efectivo medio A, substituye a
los factores de absorción aislados de cada etapa. La Ec. (12-56) se transforma en-
tonces en

4A  =
1

A,N +  A,N-’  + A,“-’ +. . . + A, + 1 (12-57)

Al multiplicar y dividir por (Ae  - 1) la Ec. (12-57) se reduce a

( 12-B)

La Fig. 12.17, tomada de Edmister,27 es una representación gráfica de (12-58) con
una escala de probabilidad para +A,  una escala laogarítmica  para A, y N como pa-
rámetro. Esta gráfica, en coordenadas lineales, fue primeramente propuesta por
Kremser.23

Consideremos ahora el desorbedor en contracorriente que se muestra en la Fig.
12.16b.  Supóngase que los componentes desorbidos del líquido están ausentes en
el vapor que entra e ignórese la condensación o absorción del agente de deserción.
En este caso, las etapas se numeran de cabeza a cola con el fin de facilitar la de-
ducción. Las ecuaciones para deserción  se deducen de una forma análoga como
para el caso de absorción. Los resultados son

1,  = lN+I4S ( 12-59)

donde

s  - 1
4s = SN+’

e

.+KV=1
L A

( 12-60)

(12-61)

La Fig. 12.17 se aplica también a (12-60).

Absorbedores
Tal como se muestra en la Fig. 12.18 los absorbedores se acoplan frecuentemente
con desorbedores o columnas de destilación para permitir la regeneración o recir-
culación del absorbente. Puesto que la acción de deserción  no es perfecta, el ab-
sorbente que entra en el absorbedor contiene las especies presentes en el vapor que
entra en el absorbedor. El vapor que asciende a través del absorbedor puede de-
sorber estas especies así como las especies absorbidas ya que entran con la reposi-
ción del líquido absorbente. Una ecuación general para el absorbedor se obtiene
combinando (12-55) para la absorción de las especies procedentes del vapor que en-
tra con una forma modificada di  (12-59) para la deserción  de las mismas especies
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procedentes del líquido que entra. Para las etapas numeradas de cabeza a cola,
como en la Fig. 12.16a,  la Ec. (12-59) se transforma en

IN = 44s ( 12-62)

o bien, puesto que

lo= u,+IN

UI = Ml - 4s) ( 12-63)

El balance total en el absorbedor para un componente que aparece tanto en el va-
por como en el líquido que entran se obtiene sumando (12-55) y (12-63)*  para
obtener

UI = UN+,44  + MI  - 4s) ( 13-64)

que generalmente se aplica para cada componente del vapor que entra en el absor-
bedor. La Ec. (12-62) se utiliza para las especies que solamente entran con el líquido.

Con el fin de obtener valores de 4,~ y 4s  para su utilización en (12-62) y (12-64)
se requieren expresiones para A,  y S,. Estas expresiones se pueden obtener a partir
de ecuaciones deducidas por Edmister26

A,=[A,,,(A,+l)+0.25]“‘-0.5 ( 12-65)

S, = [S,(S,  + 1) + 0.25]“-  - 0.5 ( 12-66)

donde los números de las etapas hacen referencia a la Fig. 12.16~. Estas ecuaciones
son exactas para un absorbedor adiabático con dos etapas y constituyen aproxima-
ciones razonablemente buenas para absorbedores adiabáticos con más de dos
etapas.

Los valores de A y S para las etapas superior e inferior están basados en tem-
peraturas supuestas y en los flujos molares totales de vapor y líquido que salen de
las etapas. Los flujos totales se pueden estimar a partir de las siguientes ecuaciones
de Horton y Franklin,”

v:= v, +y( ,)
IIN

( 13-67)

L,  = lY,+ v2- v, ( 12-68)

v,  = vpg+,(+qN ( 12-69)
N+I

* La Ec.  (12-63) desprecia la presencia de las especies en el vapor que entra porque ya se han considerado en (12.55).
.
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de absorbente

Absorbedor Desorbedor

Entrada de vapor Agente de deserción

e..  vapor de agua u otro gas inerte)

[
Recirculación de absorbente

b)

Absorbedor
con ebullición

,

(b)

Absorbedor

Entrada de vapor

(cl

Figura 12.18 Distintos esquemas de acoplamiento para la recuperación del absorbente. (a) Empleo de
vapor de agua o un gas inerte como desorbentes. (b) Empleo de desorbedor con ebullidor.  (c) Empleo
de destilación.
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Estas ecuaciones no son exactas ya que suponen que la contracción molar de vapor
por etapa supone el mismo porcentaje para el flujo molar de vapor en la etapa en
cuestión. Suponiendo que la variación de la temperatura del líquido es proporcio-
nal al volumen de gas absorbido, se obtiene

TN - TI  _  Vi++,  - VT-_
TN - T,, V,,,  - V,

( 12-70)

La resolución simultánea de esta ecuación con un balance global de entalpía per-
mite obtener TI  y TN. Generalmente, si T, c TN+I, (TI - T,) varía entre 0 y 20”F,
dependiendo de la fracción absorbida del gas que entra.

El anterior sistema de ecuaciones resulta muy útil para estudiar los efectos de
las variables durante los estudios preliminares de diseño. En general, para una ali-
mentación gaseosa dada, solamente se puede especificar la absorción fracciona1 de
un componente clave. Las especies clave tendrán con frecuencra  un tactor de ab-
sorción efectivo mayor que la unidad. El grado de absorción de los demás compo-
nentes de la alimentación se puede controlar hasta cierto grado seleccionando la
presión del absorbedor, la temperatura del gas de alimentación, la temperatura y
composición del gas que se absorbe, el flujo de absorbente o el número de etapas
de equilibrio. Por otra parte, como en el Ejemplo 12.8, el grado de absorción para
todas las especies se puede calcular para un flujo de absorbente especificado y un
número dado de etapas de equilibrio. Para obtener la máxima absorción es preciso
operar a la temperatura más baja y la presión más alta posibles, pero 10s costes de
refrigeración y de compresión del gas limitan generalmente las condiciones de ope-
ración, Como puede observarse en la Fig. 12.17, la máxima selectividad (relaciones
de los valores de 4~)  en absorción se alcanza más fácilmente aumentando el nú-
mero de etapas que aumentando el flujo de absorbente. El flujo mínimo de absor-
bente, que corresponde a un número infinito de etapas, se puede estimar a partir
de la siguiente ecuación obtenida  de (12-58) con N = 00.

b%-J)min  = &VN+,(l  - d’,Q) (12-71)

donde el subíndice K se refiere al componente clave. En la Ec. (12-71) se admite
que no hay componente clave en el líquido absorbente que entra, que AK < 1, y
que la fracción absorbida del gas de alimentación es pequeña.

En procesos tales como la recuperación de los componentes de la fracción ga-
solina a partir del gas natural, donde sólo se absorbe una pequeña fracción del gas
de alimentación, el cálculo de los factores de absorción y deserción se simplifica
grandemente suponiendo Ll = LN w L,,  Vi w VN = VN+L,  y Tl z TN = (T, + TN+I)/~.
Estas suposiciones constituyen la aproximación de Kremser. En los casos en los
que se absorbe una fracción considerable del gas que entra, estas suposiciones re-
sultan todavía útiles para obtener una estimación inicial de los balances de materia
de las especies previa a la aplicación del procedimiento de cálculo de Edmister.
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Gas agotado

Aceite absorbente
T,  =90°F

- 1
P

Ib-r%/h

n- Butano (C,) 0.05

n- Pentano (C,) 0.78

Aceite 164.17

L,  =  1 6 5 . 0 0

Gas de al imentación 1
N=6

400 psia (2 .76 MPa)
Zn  toda la columna

Metano K, )
Aceite enriquecido

La _Etano K,) 370.0 I r
Propano&) 240.9

n-Butano (C,  1 25.0

n-Pentano&) 5.0

I’, = 800.0

Figura 12.19 Especificaciones para el absorbedor del Ejemplo 12.8.

Ejemplo 12.8 Tal como se muestra en la  Fig.  12.19,  los  componentes más pesados en una
mezcla  l igeramente  sobrecalentada de hidrocarburos  gaseosos han de separarse  por  absor-
c ión  a  400  psia (2,76  MPa)  con un acei te  de peso molecular  re lat ivamente elevado.  Est ímense
los flujos y composiciones del vapor y el líquido a la salida, por el método de grupo, si la
velocidad de flujo de absorbente que entra es 165 Ib-mol/h  y se utilizan 6 etapas teóricas.
Supóngase  que e l  absorbente  se  rec i rcula  desde un desorbedor  y  que t iene  una temperatura
y  compos ic ión  conocidas .

Las  propiedades  termodinámicas  de  las  se is  especies  a  400 psia, desde  0°F has ta  300”F,
se  corre lac ionan mediante  las  s iguientes  expres iones ,  cuyas  cons tantes  se  tabulan  en  la  Tabla
12.2,

donde T = “ F y H = Btu//lb-mol.
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Solución. Para la primera iteración se utiliza la aproximación de Kremser a una tem-
peratura media entre las temperaturas de las dos corrientes a la entrada y con V = V7  y
L = L,. A partir de (12-48),  para cada especie,

165 0.2063
At =i= (K,)w~~F(~OO)=(K~)~~~~

Tabla 12.2 Constantes  para las  propiedades termodinámicas del  Ejemplo
12.8; condición: 400 psia  y 0 “F a 300 ‘F.

E s p e c i e  a, Po x 6

CI 4.35 2.542 x IO-’ -2.0x Io-< 8.333 x lomp
CI 0.65 8.183 x IO- 2.25 x Io-‘ - 2.333 x IO-*
C, 0.15 2.383 x 10-l 2.35 x IO-‘ - 2.333 x Io-”
nC, 0.0375 5.725 x 1om4 1.075 x Io-‘ -  2.5 x lo-l0
ncí 0.0105 2.692 x 10  4 2.55 x IO-” 1.108 x IO-’
Aceite Abs. 1.42 x 10. 3.64 x lo-’ 3 . 4 4 x 10  ” 1.50 x Io-”

E s p e c i e  A, 8, C, aI b, Cl

Cl 1 6 0 4 9.357 1.782x 10  a 0 14.17 - 1 . 7 8 2 x 10-l
C: 4 6 6 1 15.54 3.341 x 10  ’ 0 16.54 3.341 x 10.’
Cl 5070 26.45 0 0 22.78 4.899 x 10~  ’
nc.4 5 2 3 1 33.90 5.812X 10  ’ 0 31.97 5.812 x IO-’
nC< 5411 42.09 8.017 x IO-’ 0 39.68 8.017 x IO-’
Aceite Abs. 8000 74.67 3.556 x IO-’ 0 69.33 3.556 x IO-?

LOS correspondientes valores de C#I~  y C#Q  para N = 6 se obtienen a partir de la Fig. 12.17 o
de las Ecs.  (12-58) y (12-60), (u,)I a partir de (12-64) y (/,)b a partir de un balance global de
componente

(I,),=(1,)“+(ui)7-(u1)1

Los  r e su l t ados  son

Libras-mol
por hora

C o m p o n e n t e  Ks7.5eF  A s 4A h Vl Is

CI 6.646 0.0310 - 0.%90 - 155.0 5.0
C2 1.640 0.1258 - 0.8743 - 323.5 46.5
C3 0.5841 0.3531 - 0.6474 - 155.4 84.6
G 0.1953 1.056 0.9468 0.1205 0.1673 3.05 2.0
C‘ 0.07126 2.894 0.3455 1.114 x Io- 0.6549 0.28 5.50
Aceite abs. o.oooo96 - 4.669 x 10-J - 0.99953 0.075 161.095- -

T O T A L E S 637.305 327.695
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La segunda iteración se inicia con los resultados de la primera iteración para estimar
las  condiciones  de  las  e tapas  extremas.  A pr t i r  de  (12-67)  a  (12-69),

= 661.9 Ib-mol/h

LI = 165 + 661.9 - 637.295 = 189.6 Ib-mol/h

“6  = 770.3 Ib-mol/h

Las temperaturas  de las  etapas extremas se est iman a part i r  de (12-70) y de un balance
global  de  en ta lp ía  basado en  los  f lu jos  de  vapor  y  de  l íquido  procedentes  de  la  pr imera  i te -
rac ión .  Así

Te-T,  800-661.9
T,-90  = 800  - 637.3  = o’849

o  b ien
T,-0.15lTn=76.41

El  balance global  de  energía  es

V,H, + L,Ht,  = V,  Hv,  + LnHl,

Estas  dos  ecuac iones  se  resue lven  i te ra t ivamente  suponiendo un  va lor  de  TI,  ca lculando Tt,,
y comprobando el balance de entalpía. Supóngase TI  = T, + 10 = 90 + 10 = 100°F (37,8”C).
P o r  t a n t o ,

T6 = ‘moyl;;.4’  = 156°F (68.K)

La cor respondiente  comprobación  de l  ba lance  de  en ta lp ía  conduce  a

V,H,  + LoH,  - V,Hv, - LSH,, = AQ = -170,800 Btulh

Si se supone que TI  es 105”F,  entonces Te  = 189°F y AQ = -798 600 Btu/h.  Extrapo-
lando para hacer AQ = 0, TI =  98,6”F (37,O”C)  y TG =  147°F (63,9”C).

Se  u t i l i za  ahora  un  proceso  suces ivo  de  subs t i tuc ión  donde  las  condic iones  de  las  e tapas
extremas calculadas a partir de los valores de (u,)~  y (1& de la iteración anterior se utilizan
para estimar nuevos valores de (1131 y (lr)6. Los factores de absorción y deserción  para las
etapas  extremas se  calculan ut i l izando

2 L= 189.6 zz
V, 637.3

0.298

h L= 327.7 =
v, 770.3

0.425
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Los  resu l t ados  son  los  s igu ien tes

98.6”F

Componente A, SI

14PF -

As SS

C, 0.0446 - 0.0554 -
C? 0.1800 - 0.1879 -
CI 0.5033 - 0.4556 -
Cd 1.501 0.6664 1.205 0.8298
C5 4.105 0.2436 3.032 0.3298
Aceite. abs. - 3.292 x IO-’ - 4.457 x lo-’

A par t i r  de  (12-65)  y (12-66)  se  ca lculan los  fac tores  efect ivos  de  absorción y  deserción.
Los valores 4~ y C#BS  se leen entonces en la Fig. 12.17 o se calculan a partir de (12-58) y
(12-60). Los valores de (u~)I  y (1& se obtienen a partir de (12-64) y (12-72),  respectivamente.

Libras-mol
por hora

Componente A. S. 41 4s Vl 4

Cl 0.0549 - 0.9451 - 151.2 8.8
c2 0.1868 - 0.8132 - 300.9 69.1
Ci 0.4669 - 0.5357 - 128.6 III.4
G 1.307 0.7122 0.0557 0.3173 1.43 23.62
C< 3.466 0.2576 4.105 x Io-' 0.7425 0.20 5.58
Aceite abs. - 3.292x 10 ' - 0.99967 0054 164.116- -

TOTALES 582.384 382.616

El  va lor  de  Lg  - 382,6  Ib-mol/h,  ca lculado en  la  segunda i te rac ión,  es,  considerablemen-
te más alto que el de 327,7  Ib-mol/h  de la primera iteración. Las cantidades absorbidas en
la primera y segunda iteraciones son 162,7  y 217,6  Ib-mol/h,  respectivamlente, siendo la se-
gunda un 34% más elevada que la primera.  Se real izan sucesivas i teraciones de la  misma for-
ma que  la  segunda i te rac ión has ta  conseguir  resul tados  convergentes .  A cont inuación se  mues-
t ran  los  resu l tados  para  Lc,,  donde,  como puede observarse,  se  van reduciendo las  diferencias
en t re  los  va lores  suces ivos  de  Lc,.

k. número de la
L6, Ib-mol/h (LL -(LL1 >; ,gg

(LL1

1 327.7 -

2 382.6 16.8
3 402.8 5 . 3
4 410.3 1 . 9
5 413.1 0.68
6 414.2 0.27
7 414.6 0.097
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(V,),,  Ib-molh (1,)6,  Ib-mol/h

Método de Método de
Aproximación grupo de Solución Aproximación grupo de Solución

Componente de Kremser Edmister exacta de Kremser Edmister exacta

CI 155.0 149.1 147.64 5.0 10.9 12.36
G 323.5 288.2 276.03 46.5 81.8 94.97
C, 155.4 112.0 105.42 84.6 128.0 134.58
Cd 3.05 0.84 1.18 22.0 24.21 23.87
C5 0.28 0.17 0.21 5.50 5.61 5.57
Aceite abs. 0.075 0.045 0.05 164.095 164.125 164.12

- - - - -
TOTALES 637.305 550.355 530.53 327.695 414.u5 434.47

Después de siete iteraciones los sucesivos valores de Lg  difieren en un O,l%,  que es un
criterio satisfactorio de convergencia. Los resultados anteriores para (u,)I  y (1>)6  se comparan
con los resultados de la primera iteración (aproximación de Kremser) y con los resultados
de una solución exacta que se describe en el Capitulo 15.

La aproximación de Kremser conduce a una distribución de productos que se desvía
considerablemente de la solución exacta, pero el método de grupo de Edmister concuerda
razonablemente bien con los resultados exactos. Sin embargo, las temperaturas extremas
TI = 100,4”F  (38,O”C)  y T6  = 163,3”F  (72,9”C),  que predice el método de grupo de Edmister,
discrepan grandemente de los valores TI = 150,8”F  (66,O”C)  y T6  = 143,7”F  (62,l”C) obteni-
dos a partir de una solución exacta.
Cl

El Ejemplo 12.8 muestra la ineficacia de la absorción para separar dos especies
adyacentes en la volatilidad. La solución exacta predice que salen 530 Ib-mol/h  de
vapor por la parte superior del absorbedor, que corresponde a la suma de los flujos
de los dos componentes más volátiles, metano y etano. Vamos a considerar la ca-
pacidad del absorbedor para separar el etano del propano. Las fracciones de cada
componente en el vapor de alimentación que aparecen en el vapor y en el líquido
de salida son:

Componente VJV, Id VT

CI 0.923 0.077
G 0.746 0.254
C, 0.439 0.561

Cd 0.046” 0.954"

G 0.008" 0.992”

‘Corregido para eliminar el efecto de
stripping de este componente debido
a la presencia de una pequeña
cantidad del mismo en el absorbente.
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Estos valores indican que hay una muy mala separación entre etano y propano. Se
obtiene una separación relativamente buena entre metano y butano, pero tanto el
etano como el propano se distribuyen entre el vapor y el líquido que salen en pro-
porciones considerables. El absorbedor es esencialmente efectivo para la absorción
de butano y pentano, pero solamente a expensas de una considerable absorción de
etano y propano.

Desorbedores
El vapor que entra en un desorbedor es generalmente vapor de agua o un gas iner-
te. Cuando el agente de deserción  no contiene ninguna de las especies del líquido
de alimentación, no está presente en el líquido de entrada y no se absorbe ni con-
densa en el sistema, la única dirección de la transferencia de materia es desde el
líquido hacia la fase gaseosa. Por tanto, solamente se necesitan valores de S, para
aplicar el método de grupo vía (12-59) y (12-60). Las ecuaciones son análogas a
(12-65) a (12-71) para absorbedores. Por tanto, numerando las etapas del desorbe-
dor como en la Fig. 12.16b,

s, = [S,(S,  + 1) + 0.25p-  0.5 (12-73)

Con el fin de estimar SI y  SN, los flujos totales se pueden aproximar por

L2=L,  *
( >

I/N

I
( 12-74)

v,=  v,+L,-L, (12-75)

IIN
( 12-76)

Considerando que la temperatura del líquido es proporcional a la contracción del
líquido,

TN+l-  TN _ LN+I -LN

TN+,  - TI - LN+I  - LI
(12-77)

Resolviendo esta ecuación simultáneamente con un balance global de entalpía se
obtienen TI y TN, las temperaturas de las etapas extremas. Con frecuencia (TN+I  - TN)
oscila entre 0 y 20”F,  dependiendo de la fracción de líquido que entra que es
desorbido.

Para que la deserción  sea óptima, las temperaturas han de ser elevadas y las
presiones bajas. Sin embargo, las temperaturas no han de ser tan elevadas que pro-
voquen descomposición y el vacío solamente se utilizará si es indispensable. El flu-
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Gas enriquecido

Líquido de al imentación
7O’C  (158“F)

* N
P

Ib-ItGl

-4 1 0 . 0
1,3-Butadieno (83) 8.0

1,  Z-Butadieno (B2) 2.0

Butadieno Sulfona (BS) 100.0

L Ntl = 120.0

Ag  ent y+
30 psia  1207  kPa)

L íquido desorbido

Ll
< 0.05 moles % SO,
< 0.5 moles % (83  + ~2)

Figura 12.20 Especificaciones para el desorbedor del Ejemplo 12.9.

jo mínimo del agente de deserción  para un valor especificado de & del componen-
te clave K, que corresponde a un número infinito de etapas, se puede estimar a par-
tir de una ecuación obtenida  de (12-60) con N = 00

( vcl)lni”  = * ( 1 - +ssK  1

Esta ecuación implica que KK < 1 y que la fracción de líquido de alimentación de-
sorbida es pequeña.

Ejemplo 12.9 De la corriente líquida que se indica en la Fig. 12.20 han de desorberse dióxi-
do de azufre y butadienos (B3 y B2) con nitrógeno, de forma que el producto de butadieno
sulfona  (BS) contenga menos-de 0,5 moles % SO2 y menos de 0,5 moles % de butadienos.
Estímese la velocidad de flujo de nitrógeno, N2, y el número de etapas de equilibrio que se
requieren .
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Solución. Despreciando la deserción  de BS, el líquido agotado tendrá los siguientes
flujos de componentes y los correspondientes valores de 4s:

Especie II, Ib-mol/b

so1 < 0.0503 < 0.00503

83+82 < 0.503 < 0.0503

BS 100.0 -

Las propiedades termodiámicas  se pueden calcular considerando disoluciones ideales a baja
presión, tal como se describe en la Sección 4.6. Para el butadieno sulfona, que es la única
especie no incluida en el Apéndice 1, la presión de vapor es

P is = exp
[
17.30 - T yi:i.67

1

donde Pis  está en libras fuerza por pulgada cuadrada absoluta y Ten grados Fahrenheit. La
entalpía de BS líquido es

(Hdes  = 5OT

donde (H&  está en Btu/lb-mol y Ten grados Fahrenheit.
La velocidad de flujo de entrada del agente de deserción  V, no está especificada. El flu-

jo mínimo para un número infinito de etapas se puede calcular a partir de (12-78) con tal
de que se seleccione un componente clave. Supóngase que elegimos B2, que es el componen-
te más pesado que se ha de desorber  hasta un valor especificado. A 70°C  la presión de va-
por de B2 calculada a partir de (4-83) es 90,4  psia.  A partir de (4-75) para una presión total
de 30 psia,

K 2k!=30,ai? 30 .

A partir de (12-78),  utilizando (4~)s~  = 0,0503,  se obtiene

( V,&”  = g (1 - 0.0503) = 37.9 Ib-mol/h

Para este valor de (V,),,,  se puede utilizar ahora (12-78) con el fin de determinar 4s para B3
y SO*.  Por tanto, los valores K para estas dos especies son 4,53  y 6,95, respectivamente. A
partir de (12-78),  para un número infinito de etapas con Vo  = 37,9 Ib-mol/h,

((#)&  = 1 - 4.5;y;-9)  = - 0.43

( &Jso2  = 1 - 6.9;gy’  = - 1.19
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Estos valores negativos indican que se produce una deserción  completa de B3  y SO*.  Por
otra parte, los butadienos totales en el líquido agotado serían solamente
(0,0503)(2,0)  = 0,1006  en comparación con el  valor  especif icado de 0,503.  Se puede obtener
una mejor est imación de (Vo),,, supon iendo  que  todo  e l  con ten ido  de  bu tad ieno  en  e l  l í qu ido
agotado se  debe a  B2.  En es te  caso (4.)5 ~2 = 0,503/2  = 0,2515,  y, a partir de (12-78)  (V,,),,,,”
es  29,9  Ib-mol/h.  Los  va lores  de  (&)B‘  y  (&)so~  todav ía  son  nega t ivos .

El flujo real de entrada del vapor de deserción  ha de ser superior al valor mínimo. Para
estimar el  efecto de V, sobre  el número necesar io  de etapas  teór icas ,  as í  como los  valores  de
<bs para los componentes no clave, se utiliza la aproximación de Kremser con valores K a
70°C y 30 psia, L = L~+I  = 120 Ib-mol/h,  y V = V,,  igual a una serie de múltiplos de 29,9  Ib-
mol/h.  Los  cá lculos  se  fac i l i tan  grandemente  s i  se  se leccionan los  va lores  de  N y  los  va lores
de V se determinan a partir de (12-61), obteniendo S a partir de la Fig. 12.17. Debido a que
B3  se encontrará en alguna proporción en el líquido agotado, (&S)RI  deberá ser inferior a
0.2515.  Mediante  cá lcu los  i te ra t ivos  se  pueden e leg i r  (#I,)~J  de tal forma que (&)HJ  +H\  cumpla
una especif icación de,  por  ejemplo,  0,05.  Para  10  e tapas  teór icas ,  suponiendo una  deserción
prácticamente completa de B3  de tal forma que (&)RI = 0,25,  a partir de la Fig. 12.17 se
obtiene SB~  = 0.76. A partir de (12-61),

v  = v 0 =  (‘20)(o’76)  = 30  3 ‘b-me’/‘,
3.01 .

Para 83, a partir de (12-61),

s
R3

= (4.53K30.3)  =  , 143
120 .

A partir de la Fig. 12.17, (&)s)  = 0,04.  Por tanto,

(4s)s*+sz  =
0.25(2) + O.Wf3)  = 0,082

10

que es  considerablemente  super ior  a  la  especif icación de 0,05.  Por  t an to ,  se  r ep i t en  los  cá l -
culos con, por ejemplo, (C$S)BI  = 0,09, y se continúa en esta forma hasta que se obtiene el
valor  especif icado de (C#IS)BZ+  ~3. Se real izan así  los  cálculos  con diferentes  números de etapas
teór icas  con resul tados convergentes  como anter iormente .

Fracción no desorhida

m 29.9 1.00 0.0 0.0 0.2515 0.0503 0.9960
10 33.9 1.134~- 0.0005 0.017 0.18 0.050 0.9955
5 45.4 1.518 0.0050 0.029 0.117 0.040 0.9940
3 94.3 3.154 0.0050 0.016 0.045 0.022 0.9874

Estos  resul tados  muest ran  que la  especi f icación de  SO2 no se  puede cumpli r  para  N < 6
etapas. Por tanto, para 5 y 3 etapas, el SO2 debe ser el componente clave para determinar
el valor de V,,.
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A partir de la tabla anterior se pueden determinar estimaciones iniciales de LI con (12-59)
para valores dados de Vo y N,  Por ejemplo, para N = 5

Libras-mol por hora

Componente IN+,  Vo 1,

so, 10.0 0.0 0.05
B3 8.0 0.0 0.23
82 2.0 0.0 0.23
B S 100.0 0.0 99.40
N‘ 0.0 45.4 0.00

120.0 45.4 99.91

VS

9.95
1.77
I .-ll
0.60

45.40
fi4.59

El método de grupo de Edmister puede utilizarse ahora para refinar la estimación de II. A
partir de (12-74)  a (12-76),

Lz = 99.91($&
II5

= 103.64 Ib-mol/h

V, = 45.4 + 103.64 - 99.91 = 49.13 Ib-mol/h

“’  = 115.68 Ib-mol/h

A partir de (12-77),  con T en grados Fahrenheit,

o bien

T5  -0.215T,  = 124

Resolviendo estas ecuaciones simultáneamente con el balance global de entalpía, como en el
Ejemplo 12.8, se obtiene TI  = 124,6”F  (51,4”C)  y TS = 150,8”F  (66,O”C).

Se pueden calcular ahora los factores de deserción  para las dos etapas extremas, donde

l!! = E  = 0.4917
LI  .
V5-=g=o.5661.
Lr  .
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Se supondrá, también que la presión en la parte superior del desorbedor será 29 p&
(199,9  kPa).

Etapa inferior,
124,6 “F,  30 psia

Componente K, S,

Etapa superior
150,8 ‘F, 29 psia

KS S S

so2 4 . 2 7 2 . 1 0 6 . 5 0 3 . 6 8

83 2 . 8 9 1 .42 4 . 2 7 2 .42

B 2 1 . 8 4 0 . 9 0 5 2 . 8 2 1.60
B S 0 . 0 0 5 7 0 . 0 0 2 8 0.0133 0 . 0 0 7 5

A par t i r  de  (12-73)  se  calculan los  factores  efect ivos  de  deserción.  Los  va lores  de  4s s e
leen en  la  Fig .  12 .17 o  se  ca lculan a  par t i r  de  (12-60),  para seguidamente calcular(l,),a  p a r t i r
de (12-59)  y  (vi)‘ a  par t i r  de un balance global  de mater ia  para la  especie  como (12-72) .

Libras-mal
por hora

Componente S. 4s 1, VS

so2 2 . 9 1 0 . 0 0 3 2 0 . 0 3 2 9.%8

83 1 . 9 7 0 . 0 1 7 0 . 1 3 6 7 . 8 6 4

82 1 . 3 2 0 . 0 7 5 0 . 1 5 0 1.850
B S 0 . 0 0 7 5 0 . 9 9 2 5 9 9 . 2 4 0 . 7 5

N2
- - 0.00 45.40- -

9 9 . 5 6 8 6 5 . 8 3 2

Los  va lo res  ca lcu lados  de  L I  y  V S son muy próximos a  los  valores  supues tos  a  par t i r  de
la  aproximación de Kremser .  Por  tanto,  no es  preciso repet i r  los  cálculos .  Sin  embargo,  e l  l í -
quido agotado cont iene  0 ,032 moles  % de  SOZ  y  0,29  moles  % de  butadienos ,  que  son  cons i -
derablemente inferiores a  las  especif icaciones l ímite.  En consencuencia,  se  podr ía  reduci r  a lgo
el  f lu jo  de  ent rada del  gas  de  deserción  ‘para  c inco  e tapas  teór icas .

c l

Extracción líquido-líquido
En la Fig. 12.21 se muestra una representación esquemática de una cascada de ex-
tracción en contracorriente, con las etapas numeradas desde la parte superior y en-
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trando el disolvente VN+I  por el fondo. * Para el cálculo se puede aplicar el método
de grupo escribiendo las ecuaciones por analogía con los absorbedores. En vez del
valor K se utiliza el coeficiente de distribución

(12-79)

En este caso y,  es la fracción molar de i en la fase de disolvente o extracto y xi  es
la fracción molar en la fase de alimentación o refinado. Por otra parte, en lugar
del factor de absorción se utiliza un factor de extracción E

E.  =K,V
L

El inverso de E es

1 L
Q=E,=m (12-81)

(12-80)

Entrada de al imentación Extracto
f

Lo,‘0 I
c’,  I u,

1

2

3

N - 2

N - l

N

Diso lvente

“N+,“N+l

I Ref inado _ Figura 12.21 Cascada de extracción li-
Lx. I,, quido-líquido en contracorriente.

* En un extractor vertical el disolvente tiene que entrar por la parte superior si SU  densidad  es mayor que la de la
a l imen tac ión .
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Las ecuaciones de trabajo para cada componente son

ul = uNcl&,  + f,(l  - &) ( 12-82)

fjt,  = f,,  + t$,T+j  - t), (12-83)

u,  - 1
h = UN+‘_, ( 12-84)

c

donde

IIN

1 2-85)

I/N

(

E, = [E,(EN  + 1)  + 0.25]“*  - 0.5 (

u, = [ u,.,(  u,  + 1) + 0.25]“* - 0.5 (

2-86)

2-87)

2-88)

2-89)

2-90)

Si se desea, las Ecs. (12-79) a (12-90) se pueden utilizar con unidades de masa en
vez de unidades molares. No se necesitan ecuaciones para el balance de entalpía de-
bido a que generalmente las variaciones de temperatura en un extractor adiabático
no son grandes, excepto que la alimentación y el disolvente entren a temperaturas
notablemente diferentes o que el calor de mezcla sea elevado. Desafortunadamente,
el método de grupo no siempre resulta adecuado para cascadas de extracción de-
bido a que el coeficiente de distribución, que se considera en el Capítulo 5, es una
relación de coeficientes de actividad que puede variar drásticamente con la
composición.

Ejemplo 12.10 La extracción líquido-líquido en contracorriente con cloruro de metileno
ha de utilizarse para recuperar formamida de una corriente acuosa, tal como se indica en la
Fig. 12.22. Estímense los flujos y composiciones de las corrientes de extracto y refinado por
el método de grupo utilizando unidades de masa. Los coeficientes de distribución para todos
los componentes; excepto la DMF, son esencialmente constantes para todo el intervalo de
composición que interviene y que, para fracciones de masa, valen:

Componente

M C
F A

D M A
W

KO
4 0 . 2

0 .005
2 . 2
0 . 0 0 3
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Acido fórmico (FA)
Dimetilamina (DMA)
Dimetilformamida (DMF)
Agua W

25°C
en todo

el sistema

Disolvente t I Refinado b
v,, , Iblh L 10

Dig;;t[$rmamida  (DMFI 2
2 5

Cloruro de metileno (MCI=?

“1  1 = 10,000

Figura 12.22 Especificaciones para el extractor del Ejemplo 12.1~0.

El coeficiente de distribución de la DMF depende de la concentración de la fase rica en agua
en la forma que se muestra en la Fig. 12.23.

Solución. Aunque se podría utilizar la aproximación de Kremser para el primer cál-
culo de tanteo, se tomarán las siguientes estimaciones basadas en la magnitud de los valores
KD

Libras por hora
-

Alimentación,  Disolvente,  Refinado, Extracto,
Componente IO VlI I 10 Vl

-
FA 20 0 20 0
DMA 20 0 0 2 0
D M F 400 2 2 400
W 3560 2 5 3560 2.5
M C 0 9.973 UU E

4ooo 10,000 3670 10.330
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A partir de (12-86) a (12-88),  se obtiene

L, = 4000 + 10,297 - 10,330 = 3%7 Ib/h (12-91)

A partir de (12-80),  (12-81),  (12-89) y (12-90),  suponiendo una fracción de masa de 0,09  para
la DMF en LI con el fin de obtener (&)DMF  para la etapa 1, resulta

1.1

1.0

-0.9

Y

D

2
0.8

0.7

25'C

-

-

-

-

0.6 -

0 2 4 6 8 10 12 14

Fracción de masa de DMF en la fase rica en ti,0

Figura 12.23 Coeficiente de distribución de la dimetilformamida entre agua y cloruro de metileno.

Componente E, 60 u, u10 E. u.

F A 0.013 0.014 - - 0.013 -
DMA 5 . 7 3 6 . 0 1 - 5.86 -
DMF 2.50 1.53 0.400 0.653 2 . 0 6 0.579
W 0.0078 0.0082 1 2 8 122 0.0078 1 2 5
MC - - 0.0096 0.0091 - 0.0091
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A partir de (12-85),  (12-84),  (12-82) y (12-83),  se obtiene
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Libras por hora

Componente & 4u Refinado, 1~ Extracto, YI

FA 0.9870 - 19.7 0.3
DMA 0.0 - 0.0 20.0
DMF o.ooo374 0.422 1.3 400.7
W 0.9922 0.0 3557.2 37.8
MC - 0.9909 90.8 9,882.2

3669.0 10,331.o

Los flujos totales calculados Llo y VI son casi exactamente iguales a los supuestos. Por
tanto, no es necesaria una iteración adicional. El grado de extracción de la DMF es muy
elevado. Seria conveniente calcular casos adicionales con menos disolvente y/o  menor nú-
mero de etapas de equilibrio.
c l

12.3 Cascadas complejas en contracorriente.
Método de grupo de Edmister

Edmister2’  aplicó el método de grupo a separadores complejos en los que las cas-
cadas están acopladas a condensadores, ebullidores y/o  otras cascadas. Algunas de
las combinaciones posibles, como se muestra en la Fig. 12.24, son fraccionadores
(columnas de destilación), desorbedores con ebullidor, absorbedores con ebullidor,
y desorbedores de gas inerte con reflujo. En la Fig. 12.24 se muestran cinco zonas
de separación: (1) condensación parcial, (2) cascada de absorción, (3) flash de la
etapa de alimentación, (4) cascada de deserción y (5) ebullición parcial.

La combinación de una cascada de absorción equipada con un condensador
en la parte superior recibe el nombre de un enriquecedor. Un ebullidor parcial sobre
el que va acoplada una cascada de deserción  se denomina un agotador. Tal como
se indica en la Fig. 12.25, las etapas de un enriquecedor se numeran desde la parte
superior hacia abajo y el producto de cabeza es el destilado mientras que para un
agotador las etapas se numeran desde la parte inferior hacia arriba. La alimenta-
ción de un enriquecedor es vapor, mientras que la de un agotador es líquido. Las
ecuaciones de recuperación para un enriquecedor se obtienen a partir de (12-64) rea-
lizando las siguientes substituciones, que se obtienen a partir del balance de mate-
ria y consideraciones de equilibrio.

tlN+I  = 1,  + d

(12-92)

(12-93)



526 Métodos para separaciones en múltiple etapa de sistemas multicomponentes

Alimentación,

c

--Li-
Condensador

fur,:  ‘c  +
- - - - - -

Iección  de en
iquecimiento

- - - - - -

pI  /R,  $

lato dealimen

+5x  1l.J-----_

Sección de
agotamiento

- - - - - -

fu tH  ‘AX

Ebul l idor

t
b

(a)

- Qc
Alimentación

-

Plato superior
lel  enriquecedor

Plato inferior
lei  enriquecedor

‘lato superior
del  agotador

Plato inferior
del  agotador

- PS

Et
-i---
apa de alimer

pn II-+- - - - - -

Sección de
agotamiento

-- ----
+% Lw$

Ebul l idor

Plato inferior
del  agotador

-VR

Figura 12.24 Cascadas complejas en contracorriente. (a) Fraccionador.  (b) Desorbedor con ebullidor.
(c) Absorbedor con ebullidor. (d)  Desorbedor de gas inerte con reflujo.

Y

1,  = dAo

donde

Ao = &, (si hay condensador parcial)

AO  = % (si hay condensador total)

( 12-94)

(12-95)

(12-96)
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d I 0

t---+-3

Plato superior_----
del absorbedor

Alimentación

- - - - - Plato inferior
del absorbedor

P la to_---- superior  Alimentación

del  agotador

d

QC

-jy4- Plato superior
del enriquecedor

Sección de en-

Plato inferior
- - - - - -

del enriquecedor

APlato  de aliment.

Plato superior
- - - - -

de l  agotador

Plato inferior
del  agotador

Gas iner te  b

(4

Figura 12.24 (Continuación).

Las ecuaciones que, para cada especie, resultan para un enriquecedor son

o bien

N _  Ao&  + 1_ l1

d - RAE
(12-97)

+,+I  _ AO&E  + 1--
d 4 AE

( 12-98)

donde el subíndice adicional E situado en 4 se refiere al enriquecedor.
Las ecuaciones de recuperación para un agotador, obtenidas de una forma si-

milar,* son

& = s04AX + 1 _ l
b 4SX

(12-99)

*  En este caso en vez  de (12-59) se utiliza la ecuación Ir  = /M  +  r@s  +.tJo(l  - 6~) para todo el agotador.
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-L
Condensador

q---q

!-

r1q--ix

Ebul l idor

(bl

Figura 12.25 Secciones de un enriquecedor y un agotador. (u) Enriquecedor. (b) Agotador.

o bien

%#‘AX  + Ih.f+I
b - 4sx

(12-100)

donde SO  = Fpara un ebullidor parcial, y el subíndice X se refiere a un

agotador.
Tanto para un enriquecedor como para un agotador, 4~ y 4~ vienen dados,

como antes, por (12-58) y (12-60),  respectivamente, siendo

A, = [A,(A,  + 1) + 0.251”’ - 0.5 (12-101)

s, = [ST(SB + 1) + o.251”*  - 0.5 (12-102)

Los subíndices B y T representan las etapas de cola y cabeza de la sección, respec-
tivamente. Por ejemplo, para el agotador de la Fig. 12.253, T se refiere a la etapa
M  y B se refiere a la etapa 1.
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Cuando las secciones de la cascada están acopladas, se utiliza una etapa de ali-
mentación y se produce un flash adiabático de la alimentación, ascendiendo el va-
por desde la cascada inferior y descendiendo el líquido desde la cascada superior.
El factor de absorción para la etapa de alimentación está relacionado con las
corrientes que salen del flash por

LF  _ LF b-_
AF  = KFVF ( vFLJ  V,A,) VF  = G

(12-103)

Las ecuaciones para cascadas de absorbedores, desorbedores, enriquecedores y ago-
tadores, más la etapa de alimentación, se resumen en la Tabla 12.3. Las ecuaciones
se pueden combinar fácilmente para obtener ecuaciones de distribución de los pro-
ductos para los diferentes tipos de separadores de la Fig. 12.24. Para un fracciona-
dor se combinan (12-98),  (12-100)  y (12-103) para eliminar /F  y vF, teniendo en cuen-
ta que uN+1 = UF y [M+I  = 1~.  El resultado es

$ = A,(Ao$fE+  l)/(so~;x+  ‘)

Tabla 12.3 Ecuaciones de cascada para el método de grupo

(12-104)

Tipo de
cascada

Número de la
Figura

Ecuación de
grupo de etapa

Número de
la ecuación

Absorbedor 12.160

Desorbedor 12.166
(con etapas 1 - hf)

Enriquecedor l2.2Sa

Agotador 12.25b

Etapa de I2.24a
alimentación

UI  = uN+,dJA  + LAI  - 4s) (12-105)

1, = IAf+ds  + UdI - 44) (12-106)

uN+1  AY&,,  + 1-=-
d h

(12-W)

hf+, _ sl4.4x  + 1- - -
b d?VX

(12-108)

1-cc4 (12-W)
UF

La aplicación de (12- 104) requiere procedimientos de cálculo iterativo para es-
tablecer los factores de absorción, los factores de deserción y las fracciones de
recuperación.

Destilación
Las especificaciones convenientes para aplicar el método de grupos de Edmister a
destilación son las de la Tabla 6.2, Caso II, es decir, el número de etapas de equi-
librio (N) por encima de la etapa de alimentación, el número de etapas de equili-
brio (M) por debajo de la etapa de alimentación, el reflujo externo (LO) o la rela-
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ción de reflujo (IJD) y la velocidad de flujo del destilado (II). La primera iteración
se inicia suponiendo la escisión de la alimentación en destilado y colas y determi-
nando las correspondientes temperaturas de los productos mediante los cálculos
adecuados del punto de rocío y/o  del punto de burbuja. Los flujos de vapor y lí-
quido en la parte superior del enriquecedor están fijados por los valores especifica-
dos de LO y D. Esto permite calcular los flujos de calor en el condensador y el cal-
derín. A partir del flujo de calor en el calderín  se calculan los flujos de vapor y lí-
quido en el fondo de la sección de agotamiento. Los flujos de vapor y líquido en
la zona de alimentación se toman como los valores medios calculados a partir de
la suposición de flujo molar constante aplicada desde la cima de la columna hacia
abajo y desde el fondo de la columna hacia arriba. Después se supone una tempe-
ratura de la zona de alimentación y se aplica (12-104) para calcular la escisión de
cada componente en los productos de destilado y de colas. El flujo total de desti-
lado que resulta, D, se compara con el valor especificado. Siguiendo la técnica de
Smith y Brinkley,” se realizan sucesivas iteraciones ajustando la temperatura de la
zona de alimentación hasta que el flujo calculado del destilado es esencialmente
igual al valor especificado. En el siguiente ejemplo se presentan detalles ilustrativos.

Ejemplo 12.11 La mezcla de hidrocarburos del Ejemplo 12.8 ha de destilarse a 400 psia
(2,76  MPa)  para separar el etano del propano, tal como se indica en  la Fig. 12.26. Estímense
las composiciones del destilado y las colas por el método de grupos. Las entalpias y los va-
lores K se obtienen a partir de las ecuaciones y constantes del Ejemplo 12.8.

Solución. La primera iteración se realiza suponiendo una temperatura de la etapa de
alimentación igual a la temperatura de la alimentación para la presión de la columna. Una
conveniente estimación inicial de la composición del destilado y las colas para la primera
iteración se hace suponiendo que la separación es la más perfecta posible.

Libras-mol por hora

Componente Alimentación Destilado Colas
supuesto, d supuestas, b

Cl 160 160 0
G 370 370 0
C, 240 0 240
Cd 25 0 25
C C 5 0 5- - -

800 530 270

Para estos productos supuestos se obtiene, a partir de un cálculo del punto de rocío, una
temperatura de 11,5”F  (-11,4”C) para la temperatura del destilado, y a partir de un cálculo
del punto de burbuja, una temperatura de 164,9”F  (73,8”C)  para las colas. El cálculo del pun-
to de rocío da también valores de (x,)0, a partir de los cuales se obtienen valores de (y&  para
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Desti lado

t I> = 530 Ib-mol/h

531

Condensador
parcial

1I
l---5
1

Etapa de
al imentación

5

!

iAlimentación (vapor)
105OF

Ib-mol/h
CI 1 6 0 . 0

5 3 7 0 . 0

c, 2 4 0 . 0

Cd 2 5 . 0

cs 5 . 0

F = 8 0 0 . 0

1irr
l Ebul l idor

parcial l- QB

-7---
Colas

t- Q,

L,  = 1000 Ib-mol/h

1 4 0 0  psia  (2 .76 MPa)
en toda la columna

Figura 12.26 Especificaciones para el fraccionador  del Ejemplo 12.11.

la etapa superior del enriquecedor por medio de un balance de componente aplicado a la
etapa del  condensador  parcia l

(12-I 10)



532 Métodos para separaciones en múltiple etapa de sistemas multicomponentes

Un cálculo del punto de rocío para (y,)~  conduce a 26,l”F  (-3,3”C)  para la temperatura de
la etapa superior del enriquecedor. El flujo de calor en el condensador es 4 779 000 Btu/b,
calculado por  medio  de  un balance  de  enta lp ía  apl icado a  la  e tapa  del  condensador  parc ia l .

Qc  = V,  Hv, - DHD - M-L, (12-111)

A par t i r  de  un  ba lance  g loba l  de  en ta lp ía

QB^DHo+BHB+Qc-FHF (12-112)

se obtiene un flujo de calor en el calderín  de 3 033 000 Btu/h,  donde para este ejemplo un
cálculo  de  f lash  de  equi l ibr io  para  la  composic ión de  la  a l imentación a  105°F (40,6”C)  ind ica
que la  a l imentación está  l igeramente sobrecalentada.

Enriquecedor

1530 v, L, 1000

Etapa de
al imentación

1

532.4

(a)

532.4

Agotador

e 1 0 2 . 4

Figura 12.27 Método para promediar las velocidades de flujo en la zona de alimentación. (a) Desde la
cima hacia abajo. (b) Desde el fondo hacia arriba. (c) Velocidades de flujo medias.
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El vapor que sale del ebullidor parcial y entra en la etapa inferior del agotador se ob-
tiene mediante un balance de entalpía aplicado a la etapa del ebullidor parcial

v
0

= Qs  - BHs + LI&,
H,

(12-113)

En esta ecuación la entalpía Hv,  se calcula.para la composición del vapor (v,)o  obtenida  a
partir de un cálculo del punto de burbuja Ta  de las colas. La ecuación se aplica después ite-
rativamente con valores conocidos de B, HB y Hv,,  suponiendo un valor de VO y calculando
L y (x,)1 a partir de

L, = V,+B

(x,), = (Yi)ovo+ h
LI

(12-l 14)

(12-115)

Un cálculo del punto de burbuja para (x,)1 da TI, a partir de la cual se puede obtener HL,.
El flujo de vapor VO calculado a partir de (12-  113) se compara con el valor supuesto. Se apli-
ca el método de substitución directa hasta que se obtienen valores de VO esencialmente idén-
ticos. La convergencia es rápida y se obtiene VO = 532,4  Ib-mol/h,  Ll = 802,4  Ib-mol/h y II’,
(la temperatura de la etapa inferior del agotador) = 169,8”F  (76,6”C).

Si se aplica la suposición de flujo molar constante separadamente a las secciones del
enriquecedor y del agotador, los flujos de la etapa de alimentación no coinciden, de forma
que se promedian tal como se indica en la Fig. 12.27, donde LN = (1 000 + 802,4)/2  = 901,2
y VM  = (720 + 532,4)/2 = 631,2.  Si en las anteriores etapas de cálculo en las que interviene
el ebullidor parcial no se hubiesen utilizado las Ecs. (12-l ll) a (12-l IS),  sino que se hubiese
aplicado la suposición de flujo molar constante desde la parte superior del enriquecedor has-
ta el fondo de la sección del agotador, el flujo de vapor procedente del ebullidor parcial sería
estimado como 730 Ib-mol/h. Este valor es muy superior al razonablemente exacto de 532,4
Ib-mol/b a partir de las ecuaciones para la etapa del ebullidor parcial.

Los factores efectivos de absorción y deserción  para cada componente se calculan para
las secciones del enriquecedor y del agotador a partir de (12-101) y (12-102) para las condi-
ciones de las etapas extremas basadas en los anteriores cálculos.

Enriquecedor Agotador

Etapa Etapa Etapa Etapa
superior inferior superior inferior

V, Ib-mol/h 1 5 3 0 1 4 3 1 . 2 631.2 532.4
L, Ib-mol/h 1 0 0 0 901.2 901.2 802.4
T, “F 2 6 . 1 105 105 1 6 9 . 8

Los factores de absorción están basados en V= 1  431,2  Ib-mol/h, L = 901,2  Ib-mol/h
y T = 105°F (40,6”(Z).
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Las composiciones del destilado y de las colas se calculan a partir de (12-104) junta-
mente con

f4
d’  = 1  + (b,/d,)

b, = f, - d,.

(12-116)

(12-l  17)

Los  r e su l t ados  son

Libras-mol
por hora

Componente d b

Cl 160.0 0.0
C? 363.8 6.2
c-1 3.4 236.6
Cd 0.0 25.0
c, 0.0 5.0- -
TOTAL. 5 2 7 . 2  2 7 2 . 8

La primera iteración se repite con esta nueva estimación de las composiciones de los pro-
ductos  para  dar

Libras-mol
por hora

Componente d b

CI 160.0 0.0

CI 363.5 6.5
C, 4.3 235.7
G 0.0 25.0
C< 0.0 5.0- -
TOTAL. 5 2 7 . 8  2 7 2 . 2

Por  tanto ,  para  una temperatura  supuesta  de  la  zona de  a l imentación de  105°F (40,6”C),
e l  f lu jo  ca lcu lado  de  des t i lado  de  527,8  Ib-mol/h  es  menor  que e l  valor  especif icado de 530.

Se realiza una segunda iteración de una forma similar a la primera, pero utilizando y
estimando la temperatura de la zona de ahmentación  a partir de un perfil lineal de tempe-
ratura entre el destilado y las colas. Esta temperatura es 88,2”F (31,2”C)  y el flujo de desti-
lado que resulta es 519,7  Ib-mol/h.
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Se u t i l iza  ahora  e l  método de  fa l sa  pos ic ión  para  las  subs iguientes  i te rac iones  a jus tando
la temperatura de la  zona de al imentación hasta acercarse suficientemente al f lu jo  de  des t i -
lado  especi f icado.  Los  resul tados  de  la  i te rac ión  son

Temperatura de la Flujo de destilado
Iteración zona de alimentación, OF Ib-mol/h

1 105 527.8
2 88.2 519.7
3 1 0 9 . 5 531.1
4 107.4 530.2

Los  resu l tados  f ina les  ob ten idos  para  d,  y  b,  después  de  la  cuar ta  i te rac ión  se  a jus tan
para que d, coincida con el valor especificado en D. El ajuste se realiza por el método de
Lyster et a1.,29  que implica la obtención del valor de 0 en la relación

D=c f’
i I + O(b,/di)

Por  t an to
.

d,  = f’
I + O(  bild,)

(12-I 19)

(12-I 18)

y  h,  v iene  dado por  (  I2-  I 17).  Los  resul tados  del  método de grupo de Edmister  se  comparan
con  los  resu l tados  de  una  so luc ión  exac ta  que  se  descr iben  en  e l  Capí tu lo  15 .

d, Ib-mol/h b, Ib-mol/h

Componente

Método de Método de
grupo de Métodq grupo de
Edmister exacto Edmister

Solución
exacta

CI l60.00 l60.00 0.00 0.00
CI 364.36 365.39 5.64 4.61
c, 5.64 4.61 234.36 235.39
Cd 0.00 0.00 25.00 25.00
CT 0.00 0.00 5.00 5.00
TOTAI. 530.00 530.00 270.00 270.00

EI método de Edmister  predice  unas  recuperaciones  de  e tano y  propano de 983%  y  97,7%,
respectivamente, en comparación con los valores de 98,8%  y 98,1% del método exacto.
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También es interesante comparar otros importantes resultados que se presentan en la
siguiente tabla

Método de
grupo de
Edmister

Solución
exacta

Temperaturas, “F
Destilado 15.5 14.4
Colas 161.4 161.6

Zona de alimentación 107.4 99.3
Intercambios de calor, Btu/h

Condensador 4996,660 4.947.700
Calderín 3,254,400 3.195.400

Flujos de vapor, Ib-mol/h
Vo  (agotador) 564.3 555.5

VM 647.2 517.9
V Ntl 1447.2 1358.2

Excepto en las proximidades de la etapa de alimentación, los resultados del método de
grupo de Edmister concuerdan bastante bien con la solución exacta,
Cl .

La separación obtenida por destilación en este ejemplo es considerablemente
diferente de la que se alcanza por absorción en el Ejemplo 12.8. Aunque los flujos
totales de vapor que salen por la parte superior son aproximadamente iguales (530
Ib-mol/h)  en este ejemplo y en el Ejemplo 12.8, por destilación se obtiene una se-
paración relativamente nítida entre el etano y el propano, mientras que el absorbe-
dor permite que aparezcan en el vapor de cabeza y en el líquido de cola cantidades
apreciables tanto de etano como de propano. Si se duplica el flujo de absorbente
en el Ejemplo 12.8, la recuperación de propano en el líquido de colas se acerca al
lOO%,  pero en dicho líquido aparece más del 50% del etano.
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Problemas
12.1 Una mezcla de los ácidos propiónico y n-butírico, que puede admitirse que forman

una solución ideal, ha de separarse por destilación para obtener un destilado con 95
moles ‘% de ácido propiónico y unas colas con 95% de ácido butírico. Determínese el
tipo de condensador a utilizar y estímese la presión de operación en la columna de
destilación.
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12.2 Ha de  u t i l izarse  una  secuencia  de  dos  columnas  de  des t i lac ión para  obteneg los  p ro -
ductos  que  se  indican  en  la  f igura .  Es tablézcase  e l  t ipo  de  condensador  y  una  pres ión
de operación para  cada una de las  co!umnas  en  los  casos  s igu ien tes :

(a) Secuencia directa (primera separación CJCj)
(b) Secuencia indirecta (primera separación CI/&)
Utilícense los valores K de la Fig. 7.5.

CI
5
c,

IIC,

lICg

kmol/h

1 6 0
370
240

2 5
5

Secuencia de
dos columnas
de desti lación

I

w
kmol/h

CI 1 6 0
5 365

c, 5

kmol/h
c2 5

c, 230
n Cd 1

kmol/h
c, 5

G 2 4
nc 5

12.3 Para  cada  una  de  las  dos  separac iones  por  des t i lac ión  (D  - 1  y  D - 2)  que  se  ind ican
más abajo ,  es tablézcase  e l  t ipo  de  condensador  y  la  pres ión de  opera.ción.

f
kmol/h .kmol/h

c , 2 0 0.005
CT 4.995 Benceno 485

Benceno 5 T o l u e n o  0 . 5
> D - l > D - 2

kmol/h
CI 2 0
c2 5

Benceno 500 I
1 0 0

*
Tolueno kmol/h

B e n c e n o  10
Tolueno 99.5



Métodos  para separaciones en múltiple etapa de sistemas mu/tiCOmpO~e~tas 539

12.4 Se ha de diseñar un desetanizador para la separación que se indica. Estímese el nu-
mero  de  e tapas  de  equi l ibr io  que  se  requieren  suponiendo que  es  igual  a  2,s veces el
número de e tapas  para  ref lujo  tota l .

2 kmol/h
d e  C,

0 Volatilidad
Comp. relativa media

CI 8.22
9 0 ° F

CT 2 42
Comp. kmol/h c3 1 00

CI 160 IIC, 0  378

CT 370
% 0 150

c3 240

n Cd 25

* c 5 5

2 kmol/h
de C,

12.5 Para la operación de destilación compleja que se muestra más adelante, utilícese la
ecuación de Fenske con el fin de determinar el número mínimo de etapas que se re-
quieren entre:

(a) El destilado y la alimentación
(b) La alimentación y la corriente lateral
(c) La corriente lateral y las colas
Los  va lores  K pueden obtenerse  a  par t i r  de  la  ley  de  Raoul t .

130

Benceno
Tolueno

kmol/h

257
0.1

Alimentación 165 kPa
Corriente lateral

kmol/h
kmol/h

de vaporBenceno 260 I + Benceno 3
1 8 0 kPaTolueno 8 0 Tolueno 7 9 . 4

Bifenilo 5 Bifenilo 0.2

Colas
* Tolueno

Bifenilo

kmol/h

0.5
4 .8
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12.6 Una mezcla de 25 moles % de acetona A  en agua W ha de separarse por destilación
a la presión media de 130 kPa para obtener un destilado con 95 moles % de acetona
y unas  colas  con 2  moles  % de  acetona.  Los  coef ic ientes  de  ac t iv idad a  d i lución inf i -
n i t a  son

y:  = 8.12 y;  = 4.13

Calcúlese,  por  la  ecuación de Fenske,  el  número de etapas que se requieren.  Compá-
rense  los  resu l tados  con  los  ca lcu lados  por  e l  método de  McCabe-Thiele.

12.7 Para  la  operación de  dest i lac ión que se  indica  seguidamente ,  ca lcúlese  e l  número mí-
n imo de  e tapas  de  equi l ib r io  y  la  d i s t r ibuc ión  de  los  componentes  no  c lave  u t i l i zando
la ecuación de Fenske y los valores K de la Fig. 7.5.

kmol/h

c 3 2500
ic, 400

L K nC, 600
H K iC, 1 0 0

n % 200

+3 4 0
nC, 50

LK nC
% 4 0

t4  6 kmol/h

12.8 Para  la  operación de  des t i lac ión que se  muest ra  seguidamente ,  es tablézcase  e l  t ipo de
condensador y una presión de operación, calcúlese el número mínimo de etapas de

--+[rI..TI_,h
2

LK c, 2000 C, 1 Ib-mol/h

IfK c, 200
C3 100

NC, 50
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equi l ibr io  y  es t ímese  la  d is t r ibución  de  los  componentes  no  c lave .  Obténganse  va lores
Ka partir de la Fig. 7.5.

12.9 Para  un número mínimo de 15 e tapas  de  equi l ibr io  a  250 psia, calc6lese  y  represéntese
el porcentaje de recuperación de Cj en el destilado en función del flujo de destilado
para la destilación de una alimentación de 1 000 lb/h  que contiene 3 % de C2, 20%
de Cj, 37% de nC4,  35% de nCs  y 5% de nC en moles. Obténganse valores K de la
Fig .  7 .5 .

12.10 Uti l ícese  la  ecuación de Underwood para  determinar  la  re lación de ref lujo  externo mí-
nima para la separación por destilación de una mezcla de 30 mole:s  % de propano en
propi leno para  obtener  propi leno de  99 moles  % y propano de  98 moles  %,  s i  l a  con-
dición de la alimentación para una columna que opera a la presión de 300 psia  es :

(a) Líquido en el punto de burbuja
(b)  Cincuenta  moles  por  c iento en fase de vapor
(c) Vapor en el punto de rocío
Ut i l í cense  va lores  K de la  F ig .  7 .5 .

12.11 Para  las  condic iones  del  Problema 12.7 ,  ca lcúlese  la  re lac ión de  rerflujo  externo míni-
ma y la  distr ibución de componentes no clave para ref lujo mínimo. mediante la  ecua-
ción de Underwood, si la alimentación es un líquido en el punto de burbuja para la
presión de la  columna.

12.12 Calcúlese y represéntese la relación de reflujo externo mínima y el número mínimo de
etapas  de  equi l ibr io  f rente  a l  porcenta je  de pureza  de  los  productos  para  la  separac ión
por destilación de una mezcla equimolar de isobutano/n-butano  como líquido en el
punto de burbuja a 100 psia.  El destilado ha de tener la misma pureza en iC que la
pureza  de  las  colas  en nCa.  Considérense  porcentajes  de  pureza comprendidos  entre
9 0  y  99,99%.  Discú tase  e l  s ign i f i cado  de  los  resu l tados .

12.13 Uti l ícese  e l  método abreviado de  la  ecuación de  Fenske-Underwood-Gi l l i land para  de-
terminar la relación de reflujo necesaria para realizar la operación de destilación que
se  ind ica  después  s i  NIN,,,,, = 2,0,  la volatilidad relativa media = 1,ll y la alimenta-
ción entra a la temperatura del punto de burbuja para la presión de la etapa de ali-
mentación. Supóngase que el reflujo externo es igual al reflujo interno en la zona de
contac to  super ior .  Cons idérese  un  condensador  to ta l  y  un  ebul l idor  parc ia l .

12.14 Una mezcla  consis tente  en 62 moles  % de para-diclorobenceno en orto-diclorobence-
no ha de separarse  por  dest i lación a  una presión cercana a  la  a tmosfér ica  para  obtener

Problema 12.13 Desti lado

z-Alimentación A Desti,ación  / Propano

Propi leno
Propano igh  ‘L-j---JCo,as  ~
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un destilado con 98 moles % del isómero para y unas colas con 96 moles % del isó-
mero orto.

Si se utiliza un condensador total y un ebullidor parcial, q = 0,9, la volatilidad
relativa = 1,154 y reflujo/reflujo  mínimo = 1,15,  utilícese el procedimiento de Fenske-
Underwood-Gilliland para estimar el número de etapas teóricas que se requieren.

12.15 Expl íquese  por  qué  la  cor re lac ión  de  Gi l l i land  puede  conduci r  a  resu l tados  e r róneos
cuando la  re lación de las  e tapas  de rect i f icación con respecto a  las  de  agotamiento es
pequeña.

12.16 Una mezcla  de hidrocarburos entra  como al imentación de una columna de dest i lación
como l íqu ido  en  e l  punto  de  burbuja  a  300  psia, con la  s iguiente  composición en f rac-
ciones molares: C2  = 0,08,  C1  = 0,15,  nC = 0,20,  nC = 0,27,  nC  = 0,20 y nC = 0,lO.

(a) Para una separación nítida entre nC  y &, determínese la presión de la columna
y el tipo de condensador si la temperatura a la salida del mismo es de 120°F.

(b)  Para  ref lujo  to ta l ,  determínese la  separación para  ocho etapas  teór icas  to ta les ,  es-
pecificando una fracción molar de 0,Ol  para nC en el producto de colas.

(c) Determínese el reflujo mínimo para el apartado (b).
(d) Determínese el número de etapas teóricas para L/D = 15 veces el valor mínimo,

utilizando la correlación de Gilliland.

12.17 La siguiente mezcla de alimentación ha de separarse por destilación ordinaria a 120
psia de forma que se  obtenga un dest i lado con 92,5  moles % de nC y unas  co las  con
82,0 moles % de iCr,

Componente

C,
iCq
nC
iC,

IlCT

Ib-mol/h

5
15
2 5
2 0

35
l o o

(a) Estímese el número mínimo de etapas de equilibrio que se requieren aplicando la
ecuación de  Fenske.  Obténganse  valores  K de la  F ig .  7 .5 .

(b) Utilícese la ecuación de Fenske para determinar la distribución de componentes
no  c lave  en t re  e l  des t i l ado  y  las  co las .

(c)  Suponiendo que  la  a l imentac ión  es tá  en  su  punto  de  burbuja ,  u t i l ícese  e l  método
de Underwood para estimar la relación de reflujo mínima.

(d) Determínese el número de etapas teóricas que se requieren por la correlación de
Gilhland  suponiendo LID = 1,2(L/D),,,, un ebullidor parcial y un condensador
t o t a l .

(e) Estímese la localización de la etapa de alimentación.

12.18  Cons idérese  la  separac ión  por  des t i lac ión  de  un  efluente clorado  para la  recuperación
de C2HCI.  La  a l imentac ión  es  un  l íqu ido  a  su  punto  de  burbuja  para  una  pres ión  de
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la  columna de 240 psia, con  la  s igu ien te  compos ic ión  y  los  va lores  K que  se  ind ican
para  las  condic iones  de  la  columna

Componente Fracción molar K
Cd& 0.05 5.1
HCI 0.05 3.8
CZHO 0.10 3.4
c+a 0.80 0.15

Las especi f icaciones  son:
(xdx,)  para C2H5CI  = 0.01

(xdx,)  para CzH6  = 75

Cálculese  la  dis t r ibución de productos ,  e l  número mínimo de e tapas  teór icas ,  e l
reflujo mínimo y el número de etapas teóricas para 1,5 veces el valor mínimo de L/D,
así  como local ícese la  e tapa de al imentación.  La columna tendrá un condensador  par-
c ia l  y  un  ebu l l idor  pa rc ia l .

12.19 Cien kmol/h  de una mezcla de t res  componentes en su punto de burbuja,  y  cuya com-
posic ión  se  indica  seguidamente ,  ha  de  separarse  por  des t i lac ión

Vola t i l idad
Componente Fracción molar re la t iva

A 0.4 5
B 0.2 3
C

I
0.4 1

(a )  Para  un  f lu jo  de  des t i lado  de  60  kmol/h,  c inco  e tapas  teór icas  y  ref lu jo  to ta l ,  ca l -
cúlese, por la ecuación de Fenske, la composición del destilado y de las colas.

(b) Utilizando la separación del apartado (a) para los componentes B y C, determí-
nese el  ref lujo mínimo y la  relación de vaporización mínima mediante la  ecuación
de  Underwood .

(c) Para una relación de reflujo de 1,2 veces el valor mínimo, determínese el número
de e tapas  teór icas  y  la  local ización de  la  e tapa  de  a l imentación.

12.20 Para  las  condic iones  del  Problema 12.6 ,  de termínese  la  re lac ión ent re  las  e tapas  de  equi-
l ibr io  de  las  secciones  de  rect i f icación y  agotamiento  por :

(a)  La ecuación de Fenske
(b) La ecuación de Kirkbride
(c) El diagrama de McCabe-Thiele

12.21 Resuélvase el Ejemplo 12.8 por el método de Kremser, pero para una velocidad de
flujo de absorbente de 330 Ib-mol/h  y tres etapas teóricas. Compare sus resultados
con los  de Kremser  del  Ejemplo 12.8 y  discuta  e l  efecto de la  var iación de las  e tapas
sobre  e l  f lu jo  de  absorbente .

12.22 Dedúzcase (12-65) partiendo de (12-56) y (12-57).

12.23 Estímese la velocidad mínima de flujo de absorbente que se requiere para la separa-
ción ca lculada  en  e l  Ejemplo  12.8  suponiendo que  e l  componente  c lave  es  e l  propano,
cuya velocida+  de flujo en el vapor que sale será de 105,4  Ib-mol/h.
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12.24 Resuélvase el Ejemplo 12.8 incorporando un cambiador de calor a cada etapa de for-
ma que se mantenga isoterma la  operación del  absorbedor para:

(a) 100°F
(b) 125°F
(c) 150°F

12.25 Un millón de libras por día de un gas, con la composición que indica después, ha de
absorberse  por  n-oc tano a  -30°F y  550 psia  en  un  s i s tema que  t iene  10  e tapas  teór icas ,
de tal forma que se absorberá el 50% del etano. Calcúlese, por el método de grupos,
e l  f lu jo  de  absorbente  que  se  neces i ta  y  la  d i s t r ibuc ión  de  todos  los  componentes  en t re
e l  gas  ago tado  y  e l  d i so lven te  ca rgado .

Componente

C,
C2
C,

nC
flC<

Moles  % e n  l a
al imentación
gaseosa

94.9
4.2

0.7
0.1
0.1

Valor K @
-30°F y
550 psia

2.85
0.36

0.066
0.017
0.004

12.26 Determínese,  por  e l  método de grupos,  la  separación que se puede alcanzar para la ope-
ración de absorción indicada más adelante para las siguientes combinaciones de
cond ic iones :

(a )  Se is  e tapas  de  equi l ibr io  y  una  pres ión  de  operac ión  de  75  psia.
(b)  Tres  e tapas  de  equi l ibr io  y  una  pres ión  de  operac ión  de  150 psia
(c)  Se is  e tapas  de  equi l ibr io  y  una  pres ión  de  operac ión  de  150 psia.

Ib-mol/h  ,

“c,o
500

Absorbedor

iF??!?!Aceite  enriquecido

c: 9 6

n Cd 5 2

4 2 4

2000

12.27 Mil kmol/h de un gas rico, a 70”F, que contiene 25% de Cr,  15% de C2. 25% de C3,
20% de nG y 15% de nCs,  en moles, ha de absorberse por 500 kmol/h  de nClo  a 90°F
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en un  absorbedor que opera a 4 atm. Calcúlese, por el método de grupos, el porcen-
taje  de absorción de cada componente,  para

(a)  Cuatro etapas teóricas
(b)  Diez etapas teóricas
(c)  Treinta etapas teóricas
Utilícese la Fig. 7.5 para los valores K.

12.28 Para  la  operación de f lash y  s t r ipping que se  indica  más abajo,  determínese por  e l  mé-
todo de grupos los kilogramos-mol por hora de vapor de agua si el sistema de strip-
ping t iene c inco e tapas  teór icas  y  opera  a  2  a tmósferas .

‘ 1 5 0 ° F

145’F,ps1a Válvula 1 0
n

v-4 *.--_-  2atm
kmol/h

13.7 r--v 2 a t m
1 0 1 . 3

1469

23.9 150°F 1
Vapor de agua sobrecalentado

5 . 7
2atm.300°F

4

1 9 6 . 7

0.5 kmol/h  de nC,

12.29 Un sistema de stripping que opera a 50 psia  con tres etapas de equilibrio se utiliza
para t ratar  1  000 kmol  de  un  l íquido  a  250°F que  t iene  la  s iguiente  composic ión  molar :
0.03% de CI,  0,22% de CZ,  1,82%  de C3,  4,47%  de nC4, 839%  de G, 84,87%  de
Slo.  Como agente de stripping se utilizan 100 kmol/h  de vapor de agua sobrecalen-
tado  a  300°F  y  50  psia. Uti l ícese  e l  método de grupos para  es t imar  las  composiciones
y velocidades de flujo del líquido agotado y del gas rico.

12.30 Cien kmol/h  de una mezcla equimolar de benceno B, tolueno T, n-hexano CI6 y n-hep-
tano CT,  ha de extraerse a 150°F con 300 kmol de dietilenglicol (DEG) en un ex-
tractor líquido-líquido en contracorriente que tiene cinco etapas de equilibrio. Estí-
mense las  velocidades  de  f lu jo  y  las  composiciones  de  las  corr ientes  de  extracto  y  re-
f inado por  e l  método de grupos .  Los  coef ic ientes  de  dis t r ibución,  en  unidades  de  f rac-
ción molar,  para 105  hidrocarburos  pueden considerarse  esencia lmente  constantes  con
los siguientes valores:

Componente Ku,  = y(fase  de disolvente)/x(fase  de refinado)

B 0.33
T 0.29

0.050
0.043
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Para el dietilenglicol, supóngase KD = 30 [E. D. Oliver, Diffusional  Separation  Proces-
ses,  John Wiley & Sons,  Inc., New York, 1966, 4321.

12.31 En una planta de gas natural ha de utilizarse un stripper con ebullidor para separar
el propano y los gases más ligeros de la alimentación que se indica más abajo. Deter-
mínese, por el método de grupos, las composiciones de los productos de vapor y
líquido.

12.32 Repítase el Ejemplo 12. ll para velocidades de reflujo externo Lo de:

(a) 1 500 Ib-mol/h
(b) 2 000 Ib-mob’h
(c) 2 500 Ib-mol/h

Represéntese &/bcr  en función de Lo  desde 1 000 hasta 2 500 Ib-mol/h.  Al rea-
lizar los cálculos supóngase que no varían las temperaturas de las etapas con respecto
a los resultados del Ejemplo 12. ll. Discútase la validez de esta suposición.

Problema 12.3 1

73.6

153.2

173.5

56.2

33.6

99.3 Ib-mol/h  _

12.33 Repítase el Ejemplo 12. ll para los siguientes números de etapas de equilibrio (véase
la Fig. 12.25):
(a) M=  10, N= 10
(b) M= 15, N= 15

Represéntese dcs/bc, en función de M + N desde 10 hasta 30 etapas. Al realizar
los cálculos supóngase que las temperaturas de las etapas y las velocidades totales de
flujo no varían con respecto a los resultados del Ejemplo 12.11. Discútase la validez
de estas suposiciones.

12.34 Utilícese el método de grupo de Edmister para determinar las composiciones del des-
tilado y de las colas para la operación de destilación que se indica más abaje.
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/> = z3ókmoVh

2 2 5 ‘F, 250 psia
_ 8kmol/h 250 psm

c2 3 0
c3 200 1

d, 3 7 0
llC5 350
% 5 0

Para las  condiciones de la  columna,  la  al imentación contiene aproximadamente 23 mo-
les  % de vapor .

12.35 Una alimentación líquida en el punto de burbuja ha de destilarse en la forma que se
indica más adelante. Utilícese el método de grupo de Edmister para estimar las com-
posic iones  de l  des t i lado  y  las  co las .  Supónganse  unas  tempera turas  in ic ia les  de  cabeza
y  co la  de  150  y  250”F,  respectivamente.

Alimentación
Líquido en el punto de burbuja

kmol/h

c3 5

iC, 1 5
% 2 5
ic, 2 0
IIC, 3 5

10
1 2 0 psla

1 I = 200 kmol/h

12.36 Una mezcla de et i lbenceno y xi leno ha de dest i larse en la  forma que se indica más aba-
jo .  Suponiendo  que  son  ap l icab les  l as  l eyes  de  Raoul t  y  de  Dal ton :
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(a)  Ut i l ícese  e l  método de Fenske-Underwood-Gil l i land para  es t imar  e l  número de e ta-
pas  que se  requieren para  una re lación de ref lujo  1,lO  veces el  reflujo mínimo. Estímese
la localización de la etapa de alimentación mediante la ecuación de Kirkbride.

(b) A partir de los resultados del apartado (a) para el reflujo, las etapas y el flujo de
dest i lado,  u t i l ícese  e l  método de  grupo de  Edmister  para  predecir  las  composic iones  del
des t i lado y  de  las  colas .  Compárense  los  resul tados  con las  especi f icac iones .

Eti lbenceno
Paraxileno
Metaxi leno
Ortoxi leno

metaxileno



13
CAPACIDAD Y EFICACIA

DE LAS ETAPAS
La capacidad de una columna de fraccionamiento puede
estar limitada por la máxima cantidad de líquido que pue-
de pasar hacia abajo o la máxima cantidad de vapor que
puede pasar hacia arriba, por unidad de tiempo, sin per-
turbar el normal funcionamiento de la columna.

Mott Souders, Jr., y
George Granger Brown, 1934

La eficacia de los platos de las columnas de fracciona-
mientos y de los absorbedores está afectada por el dise-
ño mecánico de la columna y las propiedades físicas de
la disolución.

Harry E. O’Connell,  1946

El equipo para separaciones en múltiple etapa consiste frecuentemente en platos ho-
rizontales de contacto entre las fases dispuestos en una columna vertical. El grado
de separación depende del número de platos, de la separación entre los mismos y
de su eficacia. El área de la sección transversal de la columna determina la capa-
cidad de los platos para permitir el paso de las corrientes que se ponen en contacto.

549
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En este capítulo se presentan métodos para determinar la capacidad (o diáme-
tro de la columna) así como la eficacia de algunos dispositivos frecuentemente uti-
lizados para el contacto vapor-líquido y líquido-líquido. Se dedica especial aten-
ción a los métodos aproximados que resultan adecuados para el diseño preliminar
de procesos. La selección de los platos, el tamaño de los mismos :y la estimación
de costes del equipo de separación se ultiman generalmente despues  de conversa-
ciones con los suministradores de equipo.

13.1 Platos de contacto vapor-líquido

En la Sección 2.5 se han citado los platos de caperuzas de barboteo, los platos per-
forados y’  los platos de válvulas como los dispositivos más comúnmente utilizados

Vaoor
I L
\ - - -\

I

I

--\ I
‘-1

I - .

l
I
L-- --\

I

l

C-N. I
I -J

l

:
quido

Area total. A = A,,  + a,

(‘3) (6)

Figura 13.1 Formas de flujo en columnas con platos de contacto vapor-líquido. (LI)  Flujo cruzado. (h)
Flujo en contracorriente.
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para el contacto de flujos continuos de fases de vapor y líquido; sin embargo, casi
todos los nuevos equipos utilizan platos perforados o platos de válvula. Tal como
se indica en la Fig. 13.1, en los tres dispositivos el vapor, que asciende verticalmen-
te, contacta  en cada plato con el líquido que circula con flujo cruzado. En platos
adecuadamente diseñados y manejados, el vapor fluye solamente a través de las re-
giones perforadas de los platos mientras que el líquido desciende de un’ plato a otro
solamente por los tubos de descenso. Este tipo de flujo cruzado es preferible a un
verdadero flujo en contracorriente, donde ambas fases pasan a travé:;  de las mismas
aberturas de un plato, debido a que la primera modalidad permite un intervalo de ope-
ración mucho más amplio y un mejor funcionamiento.\

Capacidad y diámetro de la columna
Para una determinada relación de velocidades de flujo de líquido a vapor, existe
una velocidad de flujo máxima, por encima de la cual se produce una incipiente
inundación de la columna debido al retroceso del líquido en el tubo de descenso,
tal como se muestra en la Fig. 2.4. Cuando esta situación se mantiene se produce
un arrastre del líquido por el vapor de cabeza que sale de la columna. La inunda-
ción de jlujo descendente se produce cuando la retención de líquido está originada
por tubos de descenso con un área de la sección transversal Ad  inadecuada, pero
difícilmente ocurre si el área de la sección transversal del tubo de dlescenso  es por
lo menos el 10% del área de la sección transversal total de la columna y si el es-
paciado entre los platos es superior a 24 pulgadas. El límite habitual. de diseño vie-
ne dado por la inundación de arrastre que se origina por un excesivo transporte de
líquido e arrastrado por el vapor hasta el plato superior. En la inundación incipien-
te (e + L) 9 L y el área de la sección transversal no es adecuada para la excesiva
carga de líquido (e + L).

El arrastre de líquido puede deberse al arrastre de gotitas en suspensión por el
vapor ascendente o a la proyección de partículas de líquido por los chorros de va-
por que se forman en las perforaciones del plato, en las válvulas o en las ranuras
de las caperuzas. Souders y Brown’ correlacionaron satisfactoriamente los datos de
inundación de arrastre para 10 columnas comerciales de platos suponiendo que el
transporte de las gotitas en suspensión controla la magnitud del arrastre. Para ba-
jas velocidades de vapor las gotitas sedimentan, mientras que para velocidades ele-
vadas son arrastradas. Para la velocidad incipiente de inundación o arrastre U,, la
gotita está suspendida de tal forma que la suma vectorial de las fuerzas de gravi-
tación, flotación y rozamiento que actúan sobre la gotita es cero, tal como se mues-
tra en la Fig. 13.2. Por tanto,

~F=O=F,-F,-F,

y en función del diámetro de la gotita dp
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donde CD es el coeficiente de rozamiento. Despejando la velocidad de inundación
se obtiene

u, = c P L  - Pv

( >

“*

Pv
(13-3)

donde C = parámetro de capacidad de Souders y Brown. De acuerdo con la ante-
rior teoría

El parámetro C se puede calcular a partir de (13-4) si se conoce el diámetro
de la gotita dp.  Sin embargo, en la práctica C se trata como un coeficiente empírico
que se determina a partir de datos experimentales obtenidos en la operación del equi-
po. Souders y Brown consideraron todas las variables importantes que podían in-
fluir sobre el valor de C y obtuvieron la correlación para columnas de tamaño co-
mercial de platos con caperuzas de barboteo. Los datos utilizados para el desarro-
llo de la correlación comprendían presiones de la columna desde 100 mm Hg hasta
465 psia, espaciado de los platos desde 12 hasta 30 pulg. y tensión superficial del lí-
quido desde 9 hasta 60 dinas/cm.  De acuerdo con (13-4),  encontraron que el valor
de C aumenta con la tensión superficial, ya que aumentaría dp.  Por otra parte, C

t Fd=C,[F]_zLf  p,,rozamiento

Fb =P,
nd 3

P‘[ 1- g,flotación
6

Got i ta  de
líquido:

densidad,  pL

diámetro, dp
nd 3P

-1
g.

6
gravi tación

t
“ f

Vapor:
densidad,  py

Figura 13.2 Fuerzas que actúan sobre
una gotita de líquido en suspensión.
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aumenta también con el espaciado entre los platos, ya que esto permite rnás tiempo
de aglomeración para formar un mayor dp.

Utilizando datos adicionales de operación de columnas comerciales, Fair* ob-
tuvo la correlación más general de la Fig. 13.3, que es aplicable a columnas de pla-
tos perforados y caperuzas de barboteo. Mientras que Souders y Brown basaron la
velocidad del vapor sobre el área de toda la sección transversa1 de la columna, Fair
utilizo una área neta de flujo de vapor igual al área interior tota1 de la sección trans-
versal de la columna menos el área bloqueada por los tubos de descenso del líqui-
do, es decir, (A - Ad)  en la Fig. 13.1~. En la Fig. 13.3 se observa que el valor de CF
depende del espaciado entre los platos y de la relación FL, =  (LM~/‘VA~~)(C)~/~L)~~~
(donde las velocidades de flujo están en unidades molares), que es una relación de
energía cinética inicialmente utilizada por Sherwood, Shipley y Holloway3 para
correlacionar datos de inundación en torres de relleno. El valor de C para su uti-
lización en (13-3) se obtiene a partir de la Fig. 13.3, corrigiendo C,c-  para tener en
cuenta la tensión superficial, la tendencia a la formación de espumla y la relación
entre el área de los orificios de vapor Ah y el área activa del plato A,, de acuerdo
con la relación empírica.

C = FSTFFFHACF (13-5)

0.03 -
0.01

FLV

Figura 13.3 Capacidad de inundación de arrastre.
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d o n d e

FSI = factor de tensión superficial = (u/~O)~‘~
Fk = factor de espuma
FH.4 = 1,0 para AJAd 2 0,lO y 5(AJA,) + 0,5 para 0,06 I AdA,  I 0,1
(7 = tensión superficial del líquido, dinas/cm.

Para sistemas que no forman espuma, FF = l,O; para muchos absorbedores FF
puede ser 0,75 o aún menor. El valor de Ah se toma como la apertura de área dis-
ponible para el vapor cuando éste penetra en el líquido situado sobre el plato. Para
el caso de caperuzas de barboteo se toma el área total de las ranuras de las cape-
ruzas y pa& platos perforados se toma el área de las perforaciones.

La Fig. 13.3 es también aplicable a platos de válvula, tal como se muestra en
la Fig. 13.4, donde los datos de inundación de arrastre de Fractionation Research,
Inc. (FRI),4S5  para una columna de 4 ft de diámetro con un espaciado entre los pla-
tos de 24 in,  se comparan con los de la correlación de la Fig. 13.3. Como puede
observarse, la correlación es conservadora para estos ensayos. Para platos de vál-
vula, el área Ah se toma como la abertura total de la válvula a tr.avés  de la cual
entra el vapor en el líquido situado sobre el plato con un ángulo eje 90” con res-
pecto al eje de la columna.

Cuando se utilizan platos bien diseñados, basados en factores geométricos ta-
les como los relacionados por Van Winkle,6 se encuentra que la Fig. 13.3 conduce

o.5 ~7
Espaciado entre platos

0 0.2 0.4 0.6 0.8

Figura 13.4 Comparación de la correlación de inundación de Fair  con datos experimentales  de platos
de válvula.
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generalmente a valores algo conservadores de CF para columnas con platos perfo-
rados, de válvula y de caperuzas de barboteo. ES típico que el diámetro de la co-
lumna DT  se base en el 85% de la velocidad de inundación Ur,  calculada a partir de
(13-3),  utilizando C a partir de (13-5) con CF tomado de la Fig. 13.3. Según la ecua-
ción de continuidad el flujo molar de vapor está relacionado con la velocidad de
inundación por

V = (0.85 U,)( A - AdF
M”

( 13-6)

donde ,4  = área total de la sección transversal de la columna = 7r.&/4.  Por tanto,

4 VM,
1

0.5

0.85 U,7rCl  - AJA)p, ( 13-7)

Oliver’  sugirió que Ad/ff  puede estimarse a partir de FLV  en la Fig. 13.3 mediante

(FL-v;o.l): 0.1 I F,~,  1-  1.0

Debido a la necesidad de disponer de un acceso interno en las columnas de platos,
generalmente se utiliza una columna de relleno si el diámetro calculado a partir de
(13-7) es inferior a 2,5  ft.

Espaciado entre los platos y relación de inversión
Para calcular el diámetro de la columna utilizando la Fig. 13.3 es preciso especifi-
car el espaciado entre los platos. A medida que aumenta el espaciado entre los pla-
tos aumenta la altura de la columna, pero en cambio su diámetro disminuye. Para
un amplio intervalo de condiciones se considera óptimo un espaciado de 24 in.,  que
es el mínimo requerido para un fácil mantenimiento. Sin embargo, para columnas
de pequeño diámetro y gran número de etapas puede ser deseable un espaciado me-
nor, mientras que se utilizan con frecuencia espaciados mayores para columnas de
gran diámetro y bajo número de etapas.

Tal como se indica en la Fig. 2.4 existe un flujo de vapor mínimo por debajo
del cual el líquido puede gotear a través de las perforaciones del plato en vez de
fluir a través del área activa hacia el tubo de descenso del plato. Por debajo de este
valor mínimo se reduce el grado de contacto entre el líquido y el vapor dando lugar
a un descenso de la eficacia del plato. La relación entre el flujo de vapor corres-
pondiente a la inundación y el flujo mínimo de vapor recibe el nombre de relucióo
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de  inversión, que es aproximadamente 10 para platos de barboteo y de válvula pero
solamente del orden de 3 para platos perforados.

Cuando los flujos de vapor varían apreciablemente de un plato a otro, pueden
variarse el diámetro de la columna, el espaciado entre los platos y el área de los
orificios con el fin de reducir el coste de la columna y asegurar una operación es-
table con una eficacia elevada. La variación del espaciado entre los platos es espe-
cialmente aplicable al caso de la columna de platos perforados debido a su baja
relación de inversión.

Ejemplo 13.1 Determínese el diámetro de la columna para el absorbedor con ebullición
del Ejemplol5.8  utilizando una solución basada en la ecuación de estado de Soave-Redlich-
Kwong para las propiedades termodinámicas. A continuación se presentan los valores cal-
culados de las temperaturas, flujos molares, densidades y pesos moleculares medios para el
vapor y el líquido que salen de cada etapa teórica.

Etapa

Libras-mol Libras por Peso
por hora pie cúbico molecular

T,“F Y L pv PL M”  ML

1
2
3
4
5
6
7

;
10
ll
12

128.1 530.0 888.6 1.924 41.1 26.6 109.1
136.3 918.6 962.7 2.067 40.4 28.5 104.0
142.3 992.7 1007.8 2.133 40.0 29.5 101.4
147.6 1037.8 1044.1 2.180 39.6 30.3 99.7
152.3 1074.1 1076.8 2.221 39.2 30.9 98.2
155.7 1106.8 1115.5 2.263 39.0 31.6 %.S
154.0 1145.5 1219.6 2.339 38.2 32.2 92.1
162.8 449.6 1309.1 2.525 37.2 34.3 88.8
170.5 539.1 1379.1 2.645 36.7 35.9 86.8
179.3 609.1 1450.9 2.754 36.2 37.4 85.2
191.4 680.9 1505.2 2.860 36.0 39.2 84.5
221.5 735.2 1366.0 2.832 36.2 41.2 91.7

Solución. Para determinar el diámetro limitante de la columna se aplica (13-7) a cada
una de las etapas. A partir de la Fig. 13.3 se obtienen los  valores de Cr correspondientes a
un espaciado entre los platos de 24 in.  y los valores calculados de la relacitin de energía ci-
nética F,v utilizando los valores de V, L, pv,  PL,  Mv  y ML. Se incluyen también los valores
de AJA,  basados en las recomendaciones de Oliver’  (12.7)
La mayor parte de los valores de FLv son grandes, indicando que las cargas de líquido son
algo elevadas.

Los valores de CF se utilizan en la Ec.  (13-S) para calcular el parámet  ro de capacidad
C de Souders y Brown. Puesto que los flujos de líquido contienen un elevacdo  porcentaje de
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Etapa FLV CF, ft/S

1 1.49 0.082
2 0.866 0.131

3 0.806 0.138
4 0.776 0.142
5 0.758 0.144

6 0.741 0.147
7 0.754 0.145
x 1.96 0.063

9 1.66 0.074
10 1.50 0.081
II 1.34 0.090
12 1.16 0.103

Ad/.i
-.-__

0.2
0.185
0.171:
0.175
0.173
o.lil
0.173

0.2
0.2
0.2

0.2
0.2
-__--- -

aceite absorbente se supone un factor de espumación  F‘,  de 0,7S. I‘atnbicin  x supone que
Ah/A,  > O,l,  de forma que FH~  es 1,O.  El valor dc F,, s e delcrmlila  il par-tir  de la tensión
superf ic ial  CJ,  que para el  caso de mezclas se puede est imar por diferentes mctodos.  Para mez-
clas  de  hidrocarburos  paraf ínicos ,  una es t imación aceptable  en dinas  por  cent ímetro ,  basado
en las  dens idades ,  puede  obtenerse  a  par t i r  de

PI  - Pv
( )

4
<T=  --XT

A partir del valor calculado de C se utiliza (13-3)  para obtener  la \ cI~c~d:~d  de inundación
U,, a partir de la cual se determina, utilizando (13-7),  el diámetro dc la columna correspon-
diente a un 85% de la inundación. Por ejemplo, los cálculos pala la ~‘tapa  I conducen  a

= 20.1 dinas/cm

U,  = 0.062 41.1-1.924 “‘=o,28ft,,s
1.924 1

OT =
(4)(530/36W)i26.6)

0.85(0.28)(3.14)(1  -0.2)(1.9?4)
” = 3.7  ft

Procediendo de igual forma se realizan los cálculos pa~-a  otras etapas, :~~t~:niindosc  los  re-
sultaaos  que  se  ind ican  a  con t inuac ión .

El máximo diámetro calculado es 4.9 ft. Si se selecciona una columna clc  diamrtro  L’OIW
tante  igual a 5 ft, el porcentaje de inundacion  en cada etapa. t;il  como  SC cncucntra  tabulado.
SC obtiene  substituyendo en (13-7) el valor 0.85  por la fraccion  dc I;I  inundaciou  t.‘/-’  v L’\.I-
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Etapa
Porcentaje de inun-

dina/cm FST c, ft/s Uf,  ft/s DT>  ft dación  para DT 5 ft

1 20.1 1 .001 0.062 0.28 3.7 46.6
2 18.4 0.983 0.097 0.42 3.9 51.7
3 17.5 0.974 0.101 0.43 4.0 54.4
4 16.7 0.%5 0.103 0.43 4.1 57.1
5 16.0 0.956 0.103 0.42 4.2 60.0
6 15.6 0.952 0.105 0.42 4.3 62.9
7 14.1 0.932 0.101 0.40 4.5 68.9
8 12.3 0.907 0.043 0.16 4.5 68.9
9 11.4\ 0.895 0.050 0.18 4.6 71.9
10 10.7 0.882 0.054 0.19 4.8 78.3
11 10.3 0.876 0.059 0.20 4.9 81.6
12 10.6 0.881 0.068 0.23 4.9 81.6

luando  FFpara  un diámetro D7 de 5 ft. Una relación de inversión máxima de 100/46,6 = 2,15
ocurre en la etapa 1, que sería aceptable aún para platos perforados. Alternativamente, es
posible reducir el espaciado entre los platos para los seis platos superiores con el fin de au-
mentar el porcentaje de inundación. Esta reducción puede no ser deseable debido a que los
flujos de líquido son relativamente elevados. Por otra parte, puesto que el diámetro para un
85% de inundación aumenta gradualmente desde 3,7 hasta 4,9 pies al descender en la co-
lumna, no parece atractivo diseñar una columna de dos diámetros pasando de 4 a 5 ft.
cl

Eficacia
Para una separación dada, la relación entre el número de etapas de equilibrio que
se requieren Ny el número de platos reales Na define una eficacia global de los platos

E, =+
0

(13-8)

Esta eficacia es una función complicada del diseño de los platos, de las propiedades
del fluido y de los modelos de flujo. Se han desarrollado métodos teóricos para la
estimación de E,, basados en cálculos de transferencia de materia, pero no se tra-
tarán aquí. Sin embargo, para platos de barboteo, perforados y de válvula, bien di-
señados, las correlaciones empíricas que se presentan seguidamente permiten reali-,
zar una estimación razonable de E,.

Utilizando la viscosidad media de la fase líquida como única valriable de corre-
lación, Drickamer y Bradfordg desarrollaron una conocida correlaci6n  que mostra-
ba una buena concordancia con 60 datos puntuales de operación de fraccionadores
comerciales, absorbedores y desorbedores. Los datos cubrían intervalos de tempe-
ratura de 60 a 507°F y presiones de 14,7 a 485 psia;  E, variaba desde 8,7 hasta
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88%. Como se deduce de consideraciones teóricas, la viscosidad del líquido  influye

grandemente sobre la transferencia de materia en la fase líquida.
La teoría de transferencia de materia indica que cuando la volatilidad relativa

cubre un amplio intervalo, puede cambiar la importancia relativa de las resistencias
a la transferencia de materia de las fases líquida y gaseosa. Por tanto, como era de
esperar, O’Connell’” encontró que la correlación de Drickamer-Bradford correla-
ciona mal los daios de fraccionadores que operan con componentes clave de vola-
tilidades relativas elevadas y de absorbedores y desorbedores que operan en un am-
plio intervalo de volatilidad de los componen& clave. Se han desarrollado corre-
laciones separadas en función del producto viscosidad-volatilidad para fracciona-
dores y absorbedores por O’Connell’”  utilizando datos de columnas de barboteo.
Sin embargo, tal como se muestra en la Fig. 13.5, Lockhart y Leggett” obtuvieron
una corre!ación  única utilizando el producto de la viscosidad del líquido y una vo-
latilidad adecuada como variable de correlación. Para fraccionadorw usaron la vo-
latilidad relativa de los componentes clave; para absorbedores de hidrocarburos la
volatilidad se tomaba como 10 veces el valor K del componente clave, que debe es-
tar razonablemente distribuido entre los productos de cabeza y cola. Los datos uti-
lizados por O’Connell cubren un intervalo de volatilidad relativa comprendido en-
tre 1,16 y 20,5,  tal como se muestra en la Fig. 13.5. Williams, Stigger y Nichols”
estudiaron el  efecto sobre E, de la relación de flujos molares de liquido a vapor

o Destilación de hidrocarburos
. Destilación de disoluciones acuosas
X Absorción de hidrocarburos
+ Datos de destilación de Williams et al.‘*
0 Datos de destilacibn  de FRI  para platos de válvula4

2 -

1 1 I Illlll I Illlllll I Il 111111 I I llll/.
0 .1 .2 .4 .6 .8 1 .0 2. 4 . 6 . 8 . 10. 20. 4 0 . 60.180.100. 2 0 0 . 5 0 0 .

Producto viscosidad-volatilidad, centipoises

Figura 13.5 Versión de Lockhart y Leggett de la correlación de O’Connell  para la eficacia global de
platos de fraccionadores, absorbedores y desorbedores. (Adaptada de F. J. Lockhalt  y C. W. Leggett,
Advances  in  Peíroleum  Chemisrry and Rejining, Vol. 1, eds. K. A. Kobe y John J. McKetta.  Jr.. Inters-
cience  Publishers. Inc.. New York, 8  1958, 323-326.)
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L/V  para ocho sistemas binarios diferentes en una columna de platos de barboteo
de 10 pulgadas de diámetro. Los sistemas incluían agua, hidrocarburos y otros com-
puestos orgánicos. Para fraccionamiento con L/V  aproximadamente igual a la uni-
dad, sus datos de destilación, que se incluyen en la Fig. 13.5, concuerdan razona-
blemente bien con la correlación de O’Connell.  Para destilación en una columna
con un diámetro de 0,45 m, Zuiderweg, Verburg y Gilissen13  encontraron diferen-
cias para E, entre platos de barboteo, perforados y de válvula que eran significati-
vas para operación al 85% de la inundación. En consecuencia, se admite que la Fig.
13.5 es aplicable a los tres tipos de platos, si bien puede resultar algo conservadora
para platos bien diseñados. Por ejemplo, en la Fig. 13.5 también se incluyen datos
de FRI para p\Iatos  de válvula operando con los sistemas ciclohexano/n-heptano e
isobutano/n-butano y muestran eficacias que son de un 10 a un 20% superiores a
las predichas por la correlación.

Para utilizar la Fig. 13.5 con el fin de predecir E,, para el caso de fracciona-
dores, se calcula la viscosidad y la volatilidad relativa para la composición de la
alimentación a la media aritmética de los valores de las temperaturas y presiones en
la cabeza y cola de la columna. Para el caso de absorbedores y desorbedores tanto
la viscosidad como el valor K se evalúan para las condiciones de la fase líquida concen-
trada.

La mayor parte de los datos utilizados para la obtención de la correlación de
la Fig. 13.5, corresponden a columnas con un recorrido del flujo de líquido a través
del área activa del plato comprendido entre 2 y 3 pies. Gautreaux y O’Connell,‘4
utilizando la teoría y datos experimentales, encontraron que las eficacias más ele-
vadas se obtienen con los recorridos más largos. Para recorridos cortos del flujo
de líquido, el líquido que circula a través del plato está en general completamente
mezclado. Para recorridos más largos se puede presentar el equivalente a dos o más
zonas líquidas sucesivas completamente mezcladas. El resultado es una mayor fuer-
za impulsora media para transferencia de materia y,  por tanto, una mayor eficacia,
tal vez aún superior al 100%. Con tal de que el producto viscosidad-volatilidad esté
comprendido entre 0,l  y l,O, Lockhart y Leggett”  recomiendan que el recorrido
del flujo de líquido sea superior a 3 ft. Sin embargo, para grandes velocidades de
líquido no son deseables grandes longitudes del recorrido ya que conduce a exce-
sivos gradientes de líquido. Cuando la altura efectiva del líquido en un plato es apre-
ciablemente mayor en el lado de entrada que en el rebosadero de salida, el vapor
tiende a entrar en esta última región del plato, provocando un burbujeo no unifor-
me. Para evitar gradientes de líquido excesivos se utilizan platos de paso múltiple,
tal como se muestran en la Fig. 13.6. Una estimación del número deseado de ca-
minos del líquido puede realizarse con la Fig. 13.7, que está basada en las reco-
mendaciones de Koch Engineering Company.15

Tomando como base las estimaciones del número de platos reales y el espa-
ciado entre los platos, se puede calcular la altura de la columna entre los platos de
cabeza y cola. Adicionando 4 ft por encima del plato superior para separar el lí-
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Plato
i

Plato
j+1

Figura 13.6 Platos de paso múltiple. (a) Dos pasos. (b) Tres pasos. (c) Cuatro pasos.

0,
0 2ooo 4000 6000

Flujo de líquido, wm

Figura 13.7 Estimación de1  número de pasos de flujo de líquido que se requieren. (Obtenido a partir
de Koch Flexitray Design Manual, Bulletin 960, Koch Engineering Co., Inc., Wichita, Kansas, 1960.)
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quido arrastrado y 10 ft por debajo del plato de cola para disponer de suficiente
capacidad de remansamiento, se puede estimar la altura total de la columna. Si la
altura es superior a 212 ft (equivalente a 100 platos con un espaciado de 24 in.) pue-
de ser preferible acoplar dos o más columnas en serie en vez de una sola columna.*

Tabla 13.1 Corrección de la eficacia global de platos por
efecto de la longitud del recorrido del flujo de líquido (0,l :S
/.la 5  1,O)

-
Longitud del recorrido Factor de incremento de
del flujo del liquido, ft E, obtenido de la Fig. 13.5, 9%

3 0
4 10
5 15
6 20
8 23

10 25
15 27

Ejemplo 13.2 Estímese la eficacia global de los platos, el número de platos reales y la
altura de la columna para el desorbedor con ebullición considerado en los Ejemplos 15.8 y
13.1.

Solución. Para estimar E,  se puede utilizar la versión de Lockhart-Leggett de la corre-
lación de O’Connell  que se muestra en la Fig. 13.5. Puesto que se utiliza aceite como absor-
bente, es preferible calcular la volatilidad relativa y la viscosidad para las condiciones me-
dias del líquido. Para este Ejemplo resulta más conveniente promediar entre las etapas de
cabeza y cola. A partir de la solución basada en la correlación de Soave-Redllich-Kwong,  con
etano y propano como clave ligero y clave pesado, respectivamente

acabcm  +  acola
<Ymcd = 2

=  2h0  l 1.98  =  2.29

La viscosidad de la mezcla líquida se estima a partir del hidrocarburo parafínico puro
de peso molecular equivalente. El resultado es

pmcd  =
&bcza  + ,&ola

2
=  0.36  ; 0.18  = 0.27 cp

Por tanto,

pmedan  :d =  (2,29)(0,27)  = 0,62

* La torre de destilación  más alta del mundo está instalada en el complejo de Shell Chemical  Company en Deer Park,
Texas. La torre fraccmna  etileno y tiene 338 ft de alto y 18 ft de diámetro. [Che-m. Eng.. 84. (26). 84 (1977)I.
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Según la Fig. 13.5, E, = 55%.  A partir de la Fig. 13.7, para D = 5 ft y un caudal máximo de
líquido tomado del Ejemplo 13.1 de

(1505.2)(84.5)(7.48) = 440  gpm
(W(36.0)

se  observa  que  se  requieren  dos  pasos  de  l íquido.  En consecuencia ,  e l  camino del  f lu jo  de
líquido es inferior a 3 ft y,  de acuerdo con la Tabla 13.1, no se necesita corrección para E,,.

El número de platos reales, sin contar el calderín,  se obtiene a partir de (13-8). Según
el Ejemplo 13.1, con N = 12,

IV,,  = 12/0.55  = 22 platos reales

La al tura  de la  columna (no incluyendo los  e lementos  de cabeza y cola)  es

4+21(2)+  10=56ft

cl

13.2 Colectores de flash y de reflujo

Tal como se indica en la Fig. 7.1, se puede utilizar un tanque vertical (colector)
para separar el vapor y el líquido procedentes de una vaporización de flash o de
una condensación parcial.*

Una estimación razonable del diámetro mínimo del tanque Dr-  para prevenir
el arrastre de líquido puede realizarse utilizando (13-7) conjuntamente con la curva
de la Fig. 13.3 para un espaciado de los platos de 24 in. y un valor de FH.~  = 1,O  en
(13-5). Para absorber las fluctuaciones del proceso y facilitar así el control, el vo-
lumen VV del tanque se determina teniendo en cuenta el tiempo de residencia t que
ha de ser por lo menos de 5 minutos con la mitad del tanque lleno de líquido.lh
Por tanto.

Vv  = XMltlp, ( 13-9)

Suponiendo un tanque cilíndrico vertical y despreciando el volumen de los cabeza-
les, se encuentra que la altura H del tanque es

(13-10)

- Cuando las  cargas de liquido so” aprecuhlcs es preferihlc  ut~limr un tanque  horizom~l
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Sin embargo, si H > ~DT,  generalmente es preferible aumentar Dr y disminuir H
de forma que H=  40. Por tanto,

(13-11)

Se requiere una altura por encima del nivel de líquido de al menos 4 ft para la en-
trada de la alimentación y la separación de las gotitas de líquido contenidas en el
vapor.

Cuando el vapor se condensa totalmente, se emplea en general un tanque hori-
zontal de reflujo para recibir el condensado. Las Ecs. (13-9) y (13- ll) permiten es-
timar el diámetro del tanque y la longitud LV suponiendo un valor óptimo de LdD
de cuatroI  y el mismo tiempo de residencia del líquido sugerido para un tanque
vertical.

Ejemplo 13.3 A continuación se  dan  las  cor r ien tes  de  l íqu ido  y  vapor  en  equ i l ib r io  que
salen de un colector de flash

Componente

Libras-m01  por  hora
HCl

B e n c e n o
Monoclorobenceno

TOTAL
Libras por hora
T, o F
P, psia
Densidad, lb/ft’

Vapor Líquido

49.2 0.8
118.5 81.4
71.5 178.5

239.2 260.7
19,110 26,480

270 270
35 35

0.371 57.08

Determínense las dimensiones del colector.

Solución.

F =26,480  0.371 05=o,1,2
‘-”  i3yirb57.08( >

A partir de la Fig. 13.3, CF es 0,34  para un espaciado de los platos de 24 in.  Suponien-
do C = CP, a partir de (13-3)

= 4.2 ft/s = 15,120 ft/h

A partir de (13-7) con A,,/A  = 0

(4X19,1  10) 1 0.5
DT =

-
(0.85)(15,120)(3.14)(1)(0.371)

= 2.26 ft
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A partir de (13-9) con 1= 5 min = 0,0833  h

v
”

=  CWWWO.0833)  =  77 3 ftj

(57.08) ’

A partir de (13-10)

(4)(77.3)
* = (3.14)(2.26)*  = *g’3 ft

Sin embargo, H/DT = 19,3/2,26  = 8,54  > 4. Por tanto, redimensionando VV para H/DT  = 4,
a partir de (13-11)

& = ($y = 2.91 ft

H=4&=(4)(2.91)=11.64ft

La altura por encima del nivel del líquido es 11,64/2 = 5,82  ft, que resulta adecuada. Alter-
nativamente, con una altura doble de la altura mínima de separación de las gotitas H = 8 ft
y DT  = 3,5  ft.
cl

13.3 Contactores líquido-líquido

Existe una gran variedad de equipo para el contacto en contracorriente de flujos
de dos fases líquidas esencialmente no miscibles. Dicho equipo incluye dispositivos
que crean área interfacial de contacto solamente por carga de líquido o chorros
(por ejemplo, columnas de placas y de pulverización) así como otros dispositivos
que incorporan agitación mecánica (por ejemplo, columnas pulsadas, de discos ro-
tatorios o de placas vibrantes). Puesto que las velocidades de transferencia de ma-
teria para el contacto líquido-líquido aumentan grandemente cuando hay agitación
mecánica, este tipo de dispositivos son los más frecuentemente utilizados. Un dis-
positivo popular para extracción líquido-líquido es el contactor  de discos rotatorios
(RDC) que, de acuerdo con Reman y Olney, l7 resulta de fácil diseño, construcción
y mantenimiento, presenta flexibilidad de operación y ha sido ampliamente com-
probado a escala industrial. El flujo volumétrico total por unidad de volumen de
una etapa teórica para el RDC solamente es igualado por la columna de placas vi-
bratorias (RPC),‘*  que también ofrece muchas características deseables. El RDC ha
sido construido en diámetros de hasta por lo menos 9 ft, y se indica que puede re-
sultar adecuado para diámetros de hasta 20 ft, mientras que la RPC se ha fabricado
en diámetros de hasta 3 ft, siendo posible construir unidades de por lo menos 6 ft
de diámetro. En esta sección se considerarán la capacidad y la eficacia solamente
para el RDC y RPC.
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Capacidad y diámetro de la columna
Debido al mayor número de variables importantes, la estimación del diámetro de
la columna para los equipos de contacto líquido-líquido puede resultar mucho más
compleja e incierta que en el caso de contactores vapor-líquido. Estas variables com-
prenden las velocidades individuales de flujo de las fases, la diferencia de densidad
entre las dos fases, la tensión interfacial, la dirección de la transferencia de materia,
la viscosidad y la densidad de la fase continua, la velocidad de rotación y de vibra-
ción (así como la amplitud y el tamaño de los orificios de las placas para la RPC),
y la geometría del compartimento. El diámetro de la columna se determina mejor
mediante cambio de escala a partir de ensayos de laboratorio o en unidades de plan-
ta piloto con un diámetro de una pulgada o superior. La suma de las velocidades
superficiales de las dos fases líquidas medidas en la unidad de ensayo puede admi-
tirse que se mantiene para la mayor unidad comercial. Esta suma se expresa con
frecuencia en galones totales por hora y por pie cuadrado de sección de la columna
supuesta vacía y se ha encontrado que adquiere valores tan elevados como 1 837
en la RPC y 1 030 en el RDC.” En ausencia de datos de laboratorio, se puede rea-
lizar una estimación del diámetro de la columna mediante una simplificación de la
teoría de Logsdail, Thornton y Pratt,” que ha sido recientemente comparada con
otros procedimientos por Landau y Houlihan”  para el caso del RDC. Debido al
movimiento relativo entre una gota de fase dispersa y una fase continua, esta teoría
está basada en un concepto similar al desarrollado en la Sección 13.1 para gotas
de líquido dispersas en una fase de vapor.

Figura 13.8 Flujos en contracorriente de fases líquidas en
una columna.
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Consideremos el caso de gotas de líquido de la fase menos densa que ascienden
a través de la más densa, descendiendo la fase continua, tal como se indica en la
Fig. 13.8. Si las velocidades superficiales medias de la fase discontinua (gota) y de
la fase continua son Ud en la dirección ascendente y U,  en la dirección descendente,
las correspondientes velocidades medias reales con relación a la pared de la colum-
na son

Y

donde $I,,  es la retención volumétrica fracciona1 media de la fase dispersa (gotas)
en la columna. La velocidad media de ascenso de la gota con relación a la fase con-
tinua es la suma de (13-12) y (13-13),

Ud  ucfi’=x+l-& (13-14)

Esta velocidad relativa se puede expresar en función de una forma modificada de
(13-3) donde la densidad de la fase continua en el término de flotación se substituye
por la densidad de la mezcla de dos fases p,,,. Por tanto, teniendo en cuenta que en
este caso Fd y Fg actúan hacia abajo mientras que Ft,  actúa hacia arriba, se obtiene

li,  = C(yy2f{l - 4,)

donde C es el mismo parámetro que en (13-4) y fI 1 - &)  es un factor que tiene en
cuenta el efecto de ascenso impedido que originan las gotas próximas. La densidad
p,,,  es una media volumétrica que viene dada por

Por tanto,

Pm =h/Pd+(l  -hd)p,

Pm-Pd=(1-4d)(p~-pd)

(13-16)

(13-17)

Substituyendo (13-17) en (13-15) se obtiene

fi r =  c Ly  “*(* - 4pf{ 1 - 4d}
( < >

(13-18)
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A partir de daíos  experimentales Gayler, Roberts y Pratt”  encontraron que, para
un sistema líquido-líquido dado, el segundo miembro de (13- 18) puede expresarse
empíricamente como

6 = k(l - &j) (13-19)

donde u,,  es una velocidad de ascenso característica para una sola gota, que depen-
de de todas las variables anteriormente mencionadas, excepto las del segundo miem-
bro de (13-14). Por tanto, para un sistema líquido-líquido, un diseño de columna
y unas condiciones de operación dados, combinando (13- 14) con (13-19) se obtiene

4+-Lu
4, 1-4d = u,,(l  - h/) ( 13-20)

siendo u,,  una constante. La Ec. (13-20) es cúbica en &,  con una solución típica
para U,/u,, = O,l, tal como se muestra en la Fig. 13.9. Thornton”  indica que. cuan-
do U,  esta fijada, un aumento de Ud da lugar a un aumento de la retención & hasta
que se alcanza el punto de inundación, para el cual (aU,,/J&)r,  = 0. Por tanto, en
la Fig. 13.9, solamente se presenta realmente la parte de la curva desde & - 0 hasta
(&),,  la retención correspondiente al punto de inundación. Por otra parte, cuando
U,,  está  fijada, (dC’,/d&),  ,l = 0 en el punto de inundación. Al aplicar estas dos de-
rivadas a (13-20) se obtiene

u,. = u,[l - 2(dJ,),I[l  - Md,12 (13-21)

Ud = 2U”[l - b#Jd),Md)f ( 13-22)

Combinando ( 13-21) y ( 13-22) para eliminar u,,  se obtiene la siguiente expresión
para (4d),

(1 +g$)O’-3
(4d),  = -

4 g-1
( >

( 13-23)

d

Esta ecuación predice valores de (bd),  comprendidos entre cero para U,,/U,  = 0  y
0,s para U‘/U,, = 0. Para U,,/c!  = 1,  (&),  = 1/3. La resolución simultanea de (13-20)
y (13-23) da lugar a la variación de la capacidad total en función de la relación de
flujo de las fases que se representa en la Fig. 13.10. Como era de esperar, las ma-
yores capacidades totales se obtienen para las menores relaciones de flujo de fase
dispersa a fase continua.

Para valores dados de la geometría de la columna y de la velocidad de giro
del  rotor, los datos experimentales de Logsdail et al.‘” para un RDC a escala de
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Figura 13.9 Curva típica de retención en una columna de extracción líquido-líquido.

laboratorio indican que el grupo adimensional (u,p,p,/aAp)  es aproximadamente
constante, siendo u la tensión interfacial. Los datos de Reman y Olney”  y de Strand,
Olney y Ackermanz3  para columnas comerciales RDC con diámetros comprendidos
entre 8 in.  y 42 in.,  bien diseñadas y manejadas eficazmente, indican que este grupo
adimensional tiene un valor de aproximadamente 0,Ol para sistemas en los que in-
terviene agua como fase continua o como fase dispersa. Este valor resulta adecua-
do para el cálculo preliminar bel  diámetro de columnas RDC y RPC, cuando la
suma de las velocidades superficiales reales de las fases se toman como un 50% de
la suma estimada para las condiciones de inundación.
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Figura 13.10 Efecto de la relacion  del flujo de las fases sobre la capacidad total de columnas de ex-
t racc ión  l íqu ido- l íqu ido.

Ejemplo 13.4 Estímese el diámetro de un RDC para extraer acetona a partir de una disolu-
ción di lu ida  en  agua de  acetona- to lueno a  20°C.  Las  velocidades  de  f lu jo  para  las  fases  orgá-
n ica  d i spersa  y  acuosa  con t inua  son  27  000  y  25  000  lb/h,  respectivamente.

Solución. Las  propiedades  f í s icas  necesar ias  son:  ~1  = 1,O  cp (0,000021  Ilbf/s/ft*);  p = 1,O
g/cm’;  Ap  = 0,14  g/cm’;  u = 32 dina/cm (0,00219  Ibf/ft)

$=(%)($=($$$(&)=1.26

A partir de la Fig. 13.10, (Cr,  + U,)&  = 0,29.
Suponiendo

T = 0.01
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Por tanto

(0.01)(0.~2~9)(0.~4)  = o  146 ft,s
uo  = (wOOO21)(1.0)  .

(Ud + LI,), =0.29(0.146)=0.0423  ft/s

(Ud  + uc),O% Lic Ia I""n‘laelon =

27,000 25,000
ft3'h  tota'  = (0.86)(62.4)+(1.0)(62.4)=  904 ft"h

Área de la sección transversal de la columna = A = g = t 1.88 ft’

Diámetro de la columna = DT = ($r5 = [(4)):;188)p’  = 3.9ft

c l

Eficacia
A pesar de su compartimentación, las columnas de extracción líquido-líquido me-
cánicamente asistidas, tales como RDC y RPC, operan más próximamente como
contactores diferenciales que como contactores por etapas. Por consiguiente, para
tales columnas es más frecuente considerar la eficacia de etapas en términos de la
HETS (altura equivalente a una etapa teórica) o como alguna función de los pará-
metros de transferencia de materia tal como la HTU (altura de una unidad de trans-
ferencia). Aunque desde un punto de vista teórico no es tan correcta como la HTU,
se prefiere utilizar la HETS debido a que se puede aplicar directamente para deter-
minar la altura de la columna a partir del número de etapas de equilibrio.

Desafortunadamente, debido a la gran complejidad de los sistemas líquido-lí-
quido y al elevado número de variables que influyen sobre la eficacia de contacto,
no se han desarrollado correlaciones generales para la HETS. Sin embargo, para co-
lumnas bien diseñadas y eficazmente manejadas, los datos experimentales dispo-
nibles indican que las propiedades físicas dominantes que influyen sobre la HETS
son la tensión interfacial, las viscosidades de las fases y la diferencia de densidades
entre las fases. Además, Reman24 para unidades RDC y Karr y Lo”  para columnas
RPC encontraron que la HETS disminuye al aumentar el diámetro de la columna
debido a los efectos de mezcla axial.

Es preferible obtener valores de la HETS realizando experimentos a escala de
laboratorio con los sistemas afectados. El cambio de escala de estos valores para
columnas de tamaño comercial se realiza suponiendo que la HETS varía de forma
inversamente proporcional al diámetro de la columna D, elevado a una potencia
que puede estar comprendida entre 0,2 y 0,4, dependiendo del sistema.

En ausencia de datos experimentales se puede utilizar la correlación aproxima-
da de la Fig. 13. ll para el diseño preliminar, siempre que las viscosidades de las
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2 -

0 .
0 10 20

Tensión interfacial ,  dinas/cm
3 0 4 0

Figura  13 .11 Efecto de la tensión interfacial sobre la HETS para unidades RDC y RPC.

fases sean superiores a 1 cp. Los datos puntuales corresponden esencialmente a los
valores mínimos de la HETS obtenidos para unidades RDC y RPC tomando arbi-
trariamente el exponente un tercio para el diámetro de la columna.

Los puntos representan valores de la HETS que varían desde valores tan bajos
como 6 in.  para una columna de laboratorio de 3 in.  de diámetro que opera con
un sistema de baja tensión interfacial y baja viscosidad, tal como metilisobutilceto-
na-ácido acético-agua, hasta otros tan altos como 25 in.  para columnas comerciales
de 36 in.  de diámetro que operan con sistemas de elevada tensión interfacial y baja
viscosidad, tal como xileno-ácido acético-agua. Para sistemas que tienen una fase
de elevada viscosidad la HETS puede ser de 24 in.  o aún superior para pequeñas
columnas de laboratorio.

Ejemplo 13.5 Est ímese la  HETS para  las  condiciones del  Ejemplo 13.4

Soluc ión. Puesto que e l  to lueno  t i ene  una  viscosidad de aproximadamente 0.6  cp .  se
trata de un sistema de baja viscosidad. A partir del Ejemplo 13.4, la tensicín  interfacial cs  de
32 dinas/cm.  Según la Fig. 13. I 1

Para D = 3,9 ft

HETSID”’  = 6.9

Cl
HETS = 6.9[(3.9)( 12)]“’ = 24.8 in.
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Problemas
1 3 .1 A cont inuac ión  se  ind ican  las  condic iones  en  e l  p la to  super ior  de  una  co lumna de  des-

t i lación.  Determínese e l  diámetro de la  columna correspondiente  a  un kW%,  de  la  inun-
dac ión  s i  se  u t i l i za  un  p la to  de  vá lvu la .  Háganse  l as  supos ic iones  que  se  cons ideren
necesar ias .

335.6 Ib-mol/h  de benceno
0.9 Ib-mol/h  de monoclorobencenc

13.2

13.3

13.4

13.5

I
274.0 Ib-mol/h  de benceno

0.7 Ib-mol/h  de monoclorobenceno

1 23 psm
Plato de cabeza 204 ‘F

A cont inuac ión  se  dan  las  condic iones  en  e l  p la to  de  co la  de  un  desorbedor  con  ebu-
llición. Estímese el diámetro de la columna correspondiente al 85%  de la inundación
para  un  p la to  de  vá lvula .

546.2 Ib-mol/h
6.192 cfs

y. moles %
0.0006
0.4817

60.2573
32.5874

6.6730

t 1 Plato de cola 230.5 OF

x.moles  % 150 ps1a

0.0001
0.1448 621.3 Ib-mol/h

39.1389 171.1 gpm
43.0599

17.6563

Determínese el  diámetro de la  columna,  la  ef icacia  de los  platos,  e l  número de platos
reales y la altura de la columna de destilación del ejemplo 12. ll o 15.2 si se utilizan
pla tos  per forados .

Determínese el diámetro de la columna, la eficacia.de  IOS platos, el número de platos
reales y la altura de la columna para el absorbedor del Ejemplo 12.8 o 15.4 si se uti-
l izan  p la tos  de  vá lvu la .

Tal  como se muestra  más abajo,  la  separación del  propi leno y propano se  l leva a  caSo
por destilación utilizando dos columnas en serie debido a que una sola columna re-
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Problema 13.5

90 _

Alimentación líquida
en el punto de burbuja 55

Ib-mol/h
C; 360 1
c3 240

Problema 13.6

135.8'F
300 ps1.3

* 12  51 Ib-mol/h C,

5 7 5

Ll11 = 15.9

*
Ib-mol/h

llC, 187.6

K, 176.4

llC6 82.5

__-__ 224.3'F
102.9 ps1.a

I
Ib-mol/h

l?C, 112.4

l>C5 223.6

HC6 217.5
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Problema 13.7

Y

G
IL,

Problema 13.8

Alimentación

32 _
462,3851b/h
99  05 moles % de metano1

9 l

188,9751b/h
1 .Ol moles % de metano1

su]tarfa demasiado al ta .  El numero de los  platos  se  ref iere  a  etapas de equilibrio.  Deter-
mínese el diámetro de la columna, la eficacia de los platos, el número de platos reales
y las  a l turas  de  co lumna s i  se  u t i l izan  p la tos  per forados .

13.6 Determínese la  a l tura  y  e l  diámetro de un tanque de f lash ver t ical  para las  condiciones
que  se  ind ican .

13.7 Determínese  la  longi tud y  e l  d iámetro  de  un tanque de  ref lu jo  hor izonta l  para Ias  con-
dic iones  que  se  ind ican .

13.8 En la figura sc  indican tos  resultados de los cálculos de diseño para Lma  operacion  de
dest i lación de la  mezcla metanol-agua.
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(a)  Calcúlese el  diámetro de la  columna para  e l  plato  superior  y  para  e l  plato  infer ior ,
s i  se  u t i l izan  p la tos  per forados .  LDeberia la  columna tener  dos diámetros  diferentes?

(b) Calcúlese la longitud y el diámetro del tanque horirontal de reflujo.

13.9 Estímese el diámetro y la altura de un RDC para llevar a cabo las operaciones de ex-
tracción de:

(a) El Ejemplo 12.10.
(b) El Ejemplo 15.5.





1 4
SíNTESIS  DE

SECUENCIAS DE SEPARACIÓN
Una nueva heurística general de gran valor para el inge-
niero de diseño, con independencia de que utilice o no
un ordenador, es que el siguiente separador a incorporar
en un punto cualquiera de una secuencia de separado-
res ha de ser el más barato.

Dejando a un lado las separaciones más difíciles, tan-
to atendiendo al factor de separación como a la fracción
de escisión, hasta que no se han separado todos los com-
ponentes no clave una secuencia natural es separar pri-
mero el más barato.

Roger W. Thompson y
C. Judson King, 1972

En los capítulos precedentes se ha tratado esencialmente el diseño de separadores
sencillos que dan lugar a dos productos. Sin embargo, tal como se indica en el Ca-
pítulo 1, en los problemas industriales generalmente interviene la separación de mez-
clas multicomponentes para obtener más de dos productos, Aun cuando con fre-
cuencia se puede diseñar un separador complejo para obtener todos los productos

579
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Hidrógeno + metano
r f

(No se representan
los cambiadores de

calor y bombas)

Et i leno
Desmetanizador

producto

c, ‘5 t i - -

Alimentación de

-4
gas de craqueo

/
Torre de ’ Lr’

separación

I

L ,--

de C,
a la purificación de etileno

c, ‘5

L$F:
Figura 14.1 Secuencia sencilla de
columnas de destilación para la

punficació”  de eti,e”o.
para usos diversos

\ J tj u

(no se representan los cambiadores
de calor y bombas)

Figura 14.2 Secuencia compleja de separadores.
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deseados, generalmente se utiliza una secuencia de separadores simples debido a
que frecuentemente resulta más económico que un separador complejo.

Una secuencia puede ser sencilla como en la Fig. 14.1 o compleja como en la
Fig. 14.2. Es sencilla si cada separador produce una escisión relativamente nítida
entre dos componentes clave y no hay recirculación de productos ni de energía en-
tre los separadores. En este capítulo se presentan métodos para la síntesis de se-
cuencias sencillas formadas por separadores simples.

Para cada separador de una secuencia se puede calcular un coste, que es una
combinación de los costes de adquisición y operación. El coste de la secuencia es
la suma de los costes de los Separadores. En general se pretende la secuencia ópti-
ma o de menor coste y,  tal vez, varias secuencias cercanas a la óptima. Sin embar-
go, antes de seleccionar una secuencia final es preciso tener en cuenta otros factores
tales como operatividad, confianza y seguridad.

14.1 El problema combinatoria1 y las escisiones prohibidas

La creación de una secuencia, aún sencilla, implica decisiones relativas a medios
de separación y disposición de los separadores. Supongamos que la secuencia está
restringida a una sola alimentación y a separadores de dos productos que emplean
todos ellos el mismo método de separación, con agentes energéticos pero no mate-
riales de separación. Tales secuencias se presentan con frecuencia en las plantas in-
dustriales en las que se utiliza la destilación ordinaria como único método de sepa-
ración. Consideremos que la alimentación del proceso contiene R componentes dis-
puestos en el orden decreciente de volatilidad relativa y supóngase que el orden de
volatilidad relativa permanece constante a medida que la alimentación del proceso
se separa en R productos, que son prácticamente puros.

Si la alimentación del proceso está compuesta de A,  B y C, existen dos secuen-
cias de dos separadores cada una, tal como se muestra en la Fig. 14.3. Si el punto
de separación es entre A  y B, del primer separador se obtiene la secuencia de la Fig.
14.3a, mientras que si la escisión en el primer separador es entre B y C, se obtiene
la secuencia de la Fig. 14.3b.  Una escisión entre A  y C, en presencia de B, no es
posible en secuencias sencillas de separadores simples.

Una fórmula de recursión para el número de secuencias S de la separación de
una mezcla de R componentes en R productos se puede desarrollar de la siguiente
forma.’ Para el primer separador de la secuencia son posibles (R - 1) puntos de se-
paración. Sea i el número de componentes que aparecen en el producto de cabeza
y, por tanto, (R - j) el número de componentes que aparecen en el producto de
cola. Si S, es el número de secuencias posibles para i componentes, el número de
secuencias, para una escisión determinada en el primer separador, viene dada por
el producto S,SR,.  Pero en el primer separador son posibles (R - 1) escisiones di-
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(b)

Figura 14.3 Secuencia de destilación para la
separación de tres componentes. (a) Secuen-
cia directa. (b) Secuencia indirecta.

ferentes, de forma que el número total de secuencias para R componentes viene
dado por el sumatorio

(14-l)

Para R igual a dos solamente es posible una secuencia formada por un solo sepa-
rador. Por tanto, a partir de (14-l), SZ  = SISI = 1 y SI = 1. Análogamente, para
R = 3, Sj = SIS  + S:S,  = 2, tal como se muestra en la Fig. 14.3. De una forma pro-
gresiva se deducen los valores que se muestran en la Tabla 14.1 para valores de R
hasta ll. En la Fig. 14.4 se muestran las cinco secuencias para una alimentación
de cuatro componentes.

La separación de una alimentación multicomponente produce subgrupos o
corrientes de componentes adyacentes ordenados que, o bien son alimentaciones o



Síntesis de secuencias de separación 583

productos finales del separador. Por ejemplo, una alimentación de proceso de cua-
tro componentes que contiene cuatro componentes ordenados puede producir los
10 subgrupos diferentes que se relacionan en la Tabla 14.2 a partir de las cinco se-
cuencias diferentes de la Fig. 14.4. En general, el número total de subgrupos dife-
rentes G, incluyendo la alimentación del proceso, viene dado simplemente por la
progresión aritmética.

(14-2)

Tabla 14.1 Número de separadores, secuencias, subgrupos y escisiones únicas para
secuencias usando un solo método de separación

4
Número de
componentes

Número de S, G u,
separadores en Número de Número de Número de
una secuencia secuencias subgrupos escisiones únicas

2 1 I 3 I
3 2 2 6 4
4 3 5 10 10
5 4 14 15 20
6 5 42 21 35
7 6 132 28 56
8 7 429 36 84
9 8 1,430 45 120
10 9 4,862 55 165
ll 10 l6,7% 66 220

Tabla 14.2 Subgrupos para una alimentación de proceso de cuatro
componentes

Alimentación de proceso Alimentación de los
Primer separador subsiguientes separadores Productos

c
( >

(0
D

CD)
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Secuencia directa

-A
H
c
»

A

4AfJc
R

h
BIYc C

A

4AH H

A

R
C
D

r-7
A_IH
c

1)

1)

Secuencia  Indirecta

Figura 14.4 Las cinco secuencias para una alimentación de cuatro componentes. (a)j = 1 . (b)j = 2, se-
cuencia simétrica. (c)j = 3.

Para alimentaciones de proceso que contienen más de tres componentes. algu-
nas  escisiones serán comunes a dos o más secuencias. Para una alimentaci<ín  de pro-
ceso de cuatro componentes se necesitan tres separadores para cada una de las cin-
co sccucncias.  Por tanto, el número total de separadores para toda5  las ~~ucncias
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es 15. Sin embargo, tal como se muestra en la Fig. 14.4 y en la Tabla 14.3, sola-
mente 10 de ellas corresponden a escisiones únicas 17 dadas por la relación

R - l
U=z,  j(R-j)=R(R-~(R+l)

Tabla 14.3 Escisiones únicas para una alimentación
de proceso de cuatro componentes

Escis iones para el Escisiones para los
pràmer  separador subsiguientes separadores

A
Bi)c (2)  (3

D

A
B

0

(;)  (5)

C
D

B0C
ii

(14-3)

Los valores de G y U para R hasta ll se incluyen en la Tabla 14.1, a partir de la
cual se desprende que al aumentar R también aumentan S, G y U.  Sin embargo,
en el límite cuando R - m,  G(R + 1 )/G{R)  - l,U{R + lJ/U{R)  - l,pero
S{R + 1 J/S(R} - 4. Mientras que es posible diseñar todos los separadores y exami-
nar todas las secuencias para pequeños valores de R, esto resulta prohibitivo para
grandes valores de R,

Cuando una alimentación de proceso compuesta de R componentes se separa en
P productos, donde R > P, todavía se pueden aplicar (14-l),  (14-2) y (14-3) reem-
plazando R por P si no se obtienen productos multicomponentes por mezcla y cons-
ta de componentes adyacentes ordenados. Por ejemplo, en la Fig. 1.18, donde se
obtiene un producto multicomponente (íC,,  nCs),  R =  5, P =  4 y S = 5.

Ejemplo 14.1 Se ha de utilizar la destilación ordinaria para separar la mezcla ordenada
C2, C,, Cj, l-C;,  nC  en tres productos Cî; (C;,  1-C;); (C,, nC4).  Determínese el número
de secuencias posibles.
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Sohción. Ninguno de  los  dos  productos  mul t icomponentes  cont iene  componentes  ad-
yacentes  de la  l is ta  ordenada.  Por  tanto,  la  mezcla ha de separarse completamente para ob-
tener después por mezcla los productos (CT,  1-C:)  y (C,, nC,). Así, según la Tabla 14.1 to-
mando R como 5, S = 14.
Cl

Los problemas combinatoriales de (14-l),  (14-2) y (14-3) que se resumen en la
Tabla 14.1 se magnifican grandemente cuando se consideran más de un método de
separación. Para el cálculo del número de secuencias posibles, Thompson y King’
proponen la siguiente ecuación, que está, sin embargo, restringida a secuencias como
las que se muestran en la Fig. 1.20, donde se recupera un agente másico de sepa-
ración (MSA) en el separador siguiente a aquél en el que es introducido, con el fin
de recircularlo. En efecto, estos dos separadores se consideran como un solo pro-
blema de separación y el agente másico de separación no se cuenta como un com-
ponente. Así, por extensión de (14-l),

S = TR-‘S
R ( 14-4)

donde T es el número de diferentes métodos de separación a considerar. Por ejem-
plo, si R = 4 y se consideran como métodos de separación la destilación ordinaria,
la destilación extractiva con anilina, la destilación extractiva con fenol y la extrac-
ción líquido-líquido con metanol, entonces a partir de (14-1) o de la Tabla 14.1, y
(14-4),  S = 44-‘(5) = 64(5) = 320. El número de secuencias posibles es 64 veces ma-
yor que cuando solamente se considera la destilación ordinaria. En este cálculo está
implícita la suposición de que la obtención de productos multicomponentes por mez-
cla está prohibida. Esta restricción se contraviene en la secuencia que se muestra
en la Fig. 1.20, donde se obtienen mezclas de butenos  mezclando l-buteno con 2-bu-
tenos. Cuando la mezcla está permitida y no es preciso recuperar el MSA en el se-
parador inmediatamente siguiente al separador en el que se introduce, hay un au-
mento adicional de las secuencias posibles. Sin embargo, si algunos separadores es-
tán prohibidos por obvias razones técnicas o económicas, el número de secuencias
disminuye.

Con el fin de reducir la magnitud del problema combinatorial, es deseable rea-
lizar una selección preliminar de los métodos de separación basándose en el exa-
men de distintos factores. Aunque no riguroso, el método gráfico de Souders’  re-
sulta sencillo y conveniente. Comienza con un examen de la posibilidad técnica de
utilización de la destilación ordinaria que, en principio, es aplicable a toda la re-
gión de coexistencia de las fases de vapor y líquido. Esta región se extiende desde
la temperatura de cristalización hasta la presión de convergencia, siempre que las
especies sean térmicamente estables para las condiciones de operación. La presión
de operación de la columna se determina por el método descrito en la Sección 12.1
e ilustrado en la Fig. 12.4. Si se requiere refrigeración para el condensador de ca-
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beza, deben de considerarse alternativas a la destilación ordinaria, tales como ab-
sorción y absorción con ebullición. Por otra parte, si está indicada la operación a
vacío de la destilación ordinaria, debe de considerarse la extracción líquido-líquido
con diferentes disolventes. Entre estos extremos, la destilación ordinaria general-
mente no es practicable económicamente cuando la volatilidad relativa entre los
componentes clave es menor que aproximadamente 1,05. Aun cuando este índice
de separación se supere, la destilación extractiva y la extracción líquido-líquido pue-
den resultar alternativas atractivas siempre que los índices relativos de separación
(ti  y p,  respectivamente) para estos métodos estén por encima de las respectivas cur-
vas que se representan en la Fig. 14.5, o si se alcanza para estos métodos alterna-
tivos un orden de volatilidad (u otro índice de separación) que permita la obten-
ción de productos multicomponentes sin mezclado. Para desarrollar estas curvas
Souders supuso una concentración de disolvente de 67 moles % y un flujo de líqui-
do cuatro veces superior al utilizado en la destilación ordinaria. En general, no es
preciso considerar la destilación extractiva cuando la volatilidad relativa para la des-
tilación ordinaria es superior a aproximadamente dos.

Ejemplo 14.2 Considérese el problema de separación que se representa en la Fig. 1.16 y
que ha sido estudiado por Hendry y Hughes.3  Determínese la posibilidad de dos productos
por destilación ordinaria (método 1), selecciónese, si es necesario, una técnica alternativa de
separación (método II) y exclúyanse las escisiones impracticables. Determínense los subpro-
blemas de separación y el número de posibles secuencias de separación que incorporan so-
lamente estos subproblemas.

a para destilación ordinaria

Figara 14.5 Selectividades relativas para separadores de igual coste.
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[fmt.t  1

A----T

Fia.146h Fig  14.6~ Fig.  14 6 d

55

Figura 14.6 a. Primera rama de secuencias para el Ejemplo 14.2.
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Fig. 14.6 a Fig. 14.6 b

7 7 . 4

Fig. 14.6 d

Figura 14.6 c. Tercera rama de secuencias para el Ejemplo 14.2.
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Fig.  14.6 a Flg.  14.6 b

Figura 14.6 d. Cuarta rama de secuencias para el Ejemplo 14.2. (Datos para la Fig. 14.6 tomados de
J.  E.  Hendry,  Ph.D. thesis  in chemical engineering,  Univers idad  de  Wiscons in ,  Madison ,  1972. )

ordinar ias  adyacentes  excepto  t rans-buteno-2  y  c is -buteno-2 ,  que  no neces i tan  separarse  de-
b ido  a  que  es tán  conten idos  en  e l  p roducto  f ina l  de  butenos:

Pareja binaria adyacente Volatilidad relativa
aproximada a 1.50 O  F (65.5 O C)

PropanoA-bu teno  (A/B) 2.45
1-Buteno/n-butano  (B/C) 1.18
n-ButanoItrans-buteno-2  (UD) I,O3
c is -Buteno-2 /n-pentano  (E/F) 2.50

Debido  a  sus  e levadas  vo la t i l idades  re la t ivas ,  l a s  esc i s iones  A/B y E/F,  aun en  presenc ia
de los  demás hidrocarburos ,  deberán de real izarse  exclusivamente  por  dest i lación ordinar ia .
La  esc i s ión  UD  se  cons idera  imprac t icable  por  des t i lac ión  ord inar ia ;  la  esc is ión  B/C  es fac-
t ib le ,  pero  un método a l ternat ivo  puede resul tar  más  a t rac t ivo .

De acuerdo con Buel l  y  Boatright,4 e l  uso  de  furfural  acuoso  de  aproxlmadamente  Yb%
como disolvente  para  des t i lac ión extract iva  aumenta  la  vola t i l idad de  las  paraf inas  con res-
pec to  a  l as  o le f inas  dando  lugar  a  una  invers ión  de  vo la t i l idad  de  l -bu teno  y  n-bu tano  y  un
orden de separación (ACBDEF).  Por tanto, las tres olefinas, que están especificadas como
un producto, se agrupan entre sí. La volatilidad relativa aproximada para la escisión (C/B)
es  1,17.  En presencia  de  A se  podría  inc lu i r  l a  e sc i s ión  ad ic iona l  (A/C),  que para destllaclón
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ordinaria tiene una volatilidad relativa muy favorable de 2,89.  Por otra parte, la escisión
(...C/D...)rr,  con una volatilidad relativa de 1,70,  es más atractiva que la escisión (...C/D...)r
de acuerdo con la Fig. 14.5.

En resumen, las escisiones a considerar, con todas las demás prohibidas, son (A/B...)r,
(...B/C)r, (...E/F)r, (A/C)r,  (...C/B...)rr  y (...C/D...)rr. Todos los subgrupos, separaciones y se-
cuencias posibles se pueden generar por medio de un gráfico dirigido y/05’” corno el que se mues-
tra para este Ejemplo en la Fig. 14.6, donde los nodos rectangulares representan sub-
grupos y los nodos circulares numerados representan separaciones. Cuando se utiliza el mé-
todo II se incluye el separador para la recuperación del MSA. Una secuencia de separación
se desarrolla partiendo del nodo de la alimentación del proceso y tomando decisiones sobre
el camino a seguir hasta que se obtienen todos los productos. A partir de cada nodo rectan-
gular (0)  se toma un camino; cuando existen, deben tomarse ambos caminos a partir de un
nodo circular (JJ).  La Fig. 14.16 se divide en cuatro ramas principales, una para cada una de
las cuatro posibles separaciones iniciales de las distintas secuencias. La Fig. 14.6 contiene
31 separaciones y 12  secuencias relacionadas por el número de separación en la Tabla 14.4.
c l

Los números con decimales de la Fig. 14.6 son los costes anuales de la sepa-
ración, en miles de dólares por año, obtenidos a partir de los datos de Hendry.’
Los costes de la secuencia se relacionan en la Tabla 14.4. La secuencia de menor
coste se representa en la Fig. 1.20. La secuencia de mayor coste es un 31% superior

Tabla 14.4 Secuencias para el
Ejemplo 14.2

Secuencia Coste, %/aíio

I-5-1628 90,200
I-5-17-29 872,400
I-6-18 1,127,400
I-7-19-30 878,000
I-7-20 1,095,600

8
2 '
'9-21

2/*
'Ich
3-11-23-31 878.200
3-11-24 1.095,700

7
3-12,

2 6
3-13-27 1.080.100
4-14-15 1.115.200

888,200

860.400

867,400
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que la de menor coste. Si solamente están prohibidas las escisiones (A/C...)[,  y
(...E/Z$I,  tal como indican Hendry y Hughes,3 la consecuencia es 64 subproblemas
únicos de separación y 227 secuencias. Sin embargo, cada una de las 215 secuencias
adicionales tiene un coste que es un 350% superior al de la secuencia de menor coste.

14.2 Técnicas heurísticas y de síntesis evolutiva

Los métodos heurísticos, que abordan la solución de un problema por medio de
reglas plausibles pero no infalibles, se utilizan ampliamente para evitar tener que
examinar todas las secuencias posibles con el fin de encontrar las disposiciones óp-
tima y casi óptimas. Utilizando métodos heurísticos se pueden establecer rápida-
‘mente buenas secuencias sin diseñar y estimar el coste del equipo aún en el caso de
que haya un gran número de componentes a separar.

Se han propuesto numerosas reglas heurísticas para secuencias sencillas com-
puestas de columnas de destilación ordinaria.*f9”0 Las reglas heurísticas más útiles
se pueden seleccionar, de acuerdo con Seader y Westerberg,” para desarrollar se-
cuencias partiendo de la alimentación del proceso, en la forma que se indica a
continuación.

1. Cuando los componentes adyacentes ordenados de la alimentación del proceso
varían grandemente en la volatilidad relativa, la secuencia de las escisiones se
establece en el orden de volatilidad relativa decreciente.

2. La secuencia de las escisiones para la separación de componentes se establece
en el orden del porcentaje molar decreciente de la alimentación del proceso, cuan-
do dicho porcentaje varía grandemente pero en cambio la variación de la vola-
tilidad relativa es pequeña.

3. Cuando ni la volatilidad relativa ni el porcentaje molar en la alimentación va-
rían grandemente, deben separarse los componentes uno a uno como productos
de cabeza. Esta es la secuencia directa que se muestra en las Figs. 14.30 y 14.4~.

Estas tres reglas heurísticas están de acuerdo con numerosas observaciones re-
lacionadas con el efecto de la presencia de componentes no clave sobre el coste de
escisión de dos componentes clave. Las observaciones están basadas en los méto-
dos aproximados de diseño descritos en el Capítulo 12, suponiendo flujos molares
y volatilidad relativa constantes para cada pareja de componentes adyacentes. El
coste de la destilación ordinaria depende fundamentalmente del  nlímero  de etapas
y de la velocidad de vaporización, que influyen sobre el diámetro de la columna y
el consumo de calor en el calderín.  La Ec. (12-12) muestra que el requerimiento del
número mínimo de etapas para una determinada escisión de componentes clave es
independiente de la presencia de componentes no clave. Sin embargo, se pueden uti-
lizar las ecuaciones de Underwood para el reflujo mínimo con el  fin de demostrar
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que la velocidad mínima de vaporización, aun cuado no esté fuertemente afectada
por la amplitud de la separación de los componentes clave, puede aumentar con-
siderablemente cuando en la alimentación del separador hay cantidades importan-
tes de los componentes no clave. Por tanto, de acuerdo con la relación gráfica de
Gilliland de la Fig. 12. ll, para una determinada relación entre el número de etapas
reales y el número mínimo de etapas teóricas, la relación real de vaporización es
mayor en presencia de compomentes  no clave que en ausencia de los mismos.

Ejemplo 14.3 Considérese el problema de la separación que se muestra en la Fig. 1.18,
excepto que el isopentano y el n-pentano han de obtenerse como productos separados y con
recuperaciones también del 98%. Utilícense reglas heurísticas para determinar una buena se-
cuencia de unidades de destilación ordinaria.

iC,
-
nC

,‘= nc

r-T-

iC,

Figura 14.7 Secuencia desarrollada para el Ejemplo 14.3 a partir de la regla heurística 1.

Solución. Las volatilidades relativas aproximadas para todas las parejas adyacentes ex-
cepto iCs/nC~  se dan en la Tabla 1.6. Esta pareja, con una diferencia de temperaturas nor-
males de ebullición de 8,3”C,  tiene, según la Fig. 1.17, una volatilidad relativa aproximada
de 1,35. Para este ejemplo hay grandes variaciones tanto de la volatilidad relativa como de
los porcentajes molares en la alimentación del proceso. La elección es la regla heurística 1,
que predomina sobre la 2 y conduce a la secuencia que se muestra en la Fig. 14.7, donde la
primera escisión se realiza entre la pareja con volatilidad relativa más elevada. Esta secuen-
cia corresponde también a la disposición óptima.
r-
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Cuando se consideran otros métodos de separación distintos de la destilación
ordinaria (especialmente los que emplean agentes másicos de separación) resultan
útiles dos reglas heurísticas adicionales3,”

4. Cuando se utiliza un MSA, debe separarse éste en el separador siguiente a aquél
en el que se ha introducido.

5. Cuando se especifican productos multicomponentes, son favorables las secuen-
cias que conducen a estos productos directamente o con un mínimo de mezclas,
excepto que las volatilidades relativas sean notablemente menores que para una
secuencia que requiere separadores adicionales y mezclado.

Ejemplo 14.4 Utilícense reglas heur ís t icas  para  desarro l lar  una  buena  secuencia para el
problema que se ha considerado en el Ejemplo 14.2.

Solución. Según el Ejemplo 14.2, las escisiones (A/B...)r  y (...E/F)r presentan  los ma-
yores  va lores  de  la  vo la t i l idad  re la t iva .  Pues to  que  es tos  va lores  son  cas i  igua les ,  se  puede
colocar cualquiera de las dos escisiones en el primer lugar de la secuencia. Elegiremos la pri-
mera, teniendo en cuenta que las pequeñas cantidades de C\ y nC en la alimentación hacen
que esta decisión sea de menor importancia. Siguiendo la separación de propano A y n-pen-
tano F por destilación ordinaria, se aplica la regla heurística 5 realizando la separación
(C/BDE)rr  por destilación extractiva, seguida de un separador para recuperar el MSA. La
secuencia resultante conduce directamente a la obtención del producto multicomponente
BDE; sin embargo, la volatilidad relativa de (C/BDE)rr  es de solamente 1.17. Alternativa-
mente se puede emplear l a  e sc i s ión  (C/DQrr.  con una volat i l idad re la t iva  mucho mayor ,  de
1,70, precedida por la escisión @/CDE), para separar B y seguida por la recuperación del
MSA, formando el producto BDE por mezcla de B con DE. Debido a la muy fuerte influen-
cia de la volatilidad relativa sobre los costes, la  secuencia  a l ternat iva ,  que se  muestra  en la
Fig. 14.8, puede ser preferible a pesar de que requiere una separación adicional por destila-
ción ordinaria con una volatilidad relativa baja. Aun cuando esta secuencia no es óptima,
de acuerdo con la Fig. 14.6~ y la Tabla 14.4 su coste de 878 000 $/año  es casi óptimo com-
parado con el coste de 860 000 $/año para la secuencia óptima de la Fig. 1.20. Si se inter-
cambian las dos primeras separaciones de la Fig. 14.8 el coste de la nueva secuencia aumenta
hasta 878 200 $/año.
c l

Una vez que se ha desarrollado una buena secuencia de separación a partir de
reglas heurísticas, puede tratar de mejorarse mediante síntesis evolutiva en la forma
descrita por Seader y Westerberg.” Este método consiste en desplazarse desde una
secuencia de partida hacia secuencias cada vez mejores a través de una sucesión de
pequeñas modificaciones. Para cada secuencia es preciso evaluar su coste con el fin
de determinar si es mejor. Las siguientes reglas evolutivas de Stephanopoulos y Wes-
terberg13  proporcionan una aproximación sistemática.

1. Intercambiar las posiciones relativas de dos separadores adyacentes.
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I

k’iyura  14.8 Secuencia desarrollada para el Ejemplo 1,4.4 por métodos heurísticos

2. Suktltuir  una determinada separación usando el método 1 por la separación del
método 11.

(‘on  frecuencia la síntesis evolutiva puede conducir a la secuencia óptima sin
ncccsidad  de examinar todas las secuencias. La eficacia depende de la estrategia uti-
lizada para dirigir las modificaciones. A este respecto se utilizan las reglas heurís-
tica\ citadas anteriormente.

Ejemplo  14.5 Uti l ícese  la  s ín tes is  evolut iva  para  mejorar  la  secuencia  que  se  ha  desarro-
l lado  por  métodos  heur í s t icos  en  e l  Ejemplo  14 .4 .

,\‘0/uc~i8n. La secuencia  de par t ida de la  Fig.  14.8 se  puede representar  más convenien-
I~-IIIC~~C  por el árbol binario de la Fig. 14.90.  No se puede aplicar la regla evolutiva 2 si las
txisloncs  prohib idas  de l  E jemplo  14 .4  s iguen  s iéndolo .  S i  se  ap l ica  la  reg la  evolu t iva  1, s o n
pos ib les  t res  in te rcambios :

(a) (A/B...)I  con (...W:/RI

(h) (...Wk),  con (WC‘...),

(c) (C/D...‘),,  con (WC...),

El  in tercambio (a)  no or igina  un cambio apreciable  en e l  coste  de  la  secuencia  cuando
SC consideran las reglas heurísticas 1 y 2. Las volatilidades relativas para los componentes
clave  en  las  dos  esc i s iones  son  cas i  idén t icas  y  n inguno  de  los  dos  componentes  separados
(A  y F> se encuentran presentes en cantidades apreciables. Por tanto, no se realiza este
Intercambio.

El intercambio (b) puede ser valioso. Según la Fig. 1.16, la alimentación del proceso
contiene una mayor cantidad de l-buteno B que de n-pentano F. De acuerdo con la regla
heurís t ica  2,  deben separarse  pr imeramente en la  secuencia  los  componentes  que están pre-
wntes en mayores cantidades. Sin embargo, al desarrollar la secuencia del Ejemplo 14.4 se
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Coste  =  878  000  $/año

Coste = 872 400 $/año

(bl

Coste z=  860 400 $/año

Figura 14.9 Síntesis evolutiva para el Ejemplo 14.5. (a) Secuencia de partida. (b) Resultado del primer
intercambio. (c) Resultado de los intercambios segundo y final.
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ha aplicado la regla heurística 1 y  ha sido ignorada la 2. Realizando este intercambio se pue-
de separar más fácilmente B en la secuencia.

El intercambio (c) dará lugar a la secuencia que produce directamente BDE. Sin em-
bargo, según se ha visto en el Ejemplo 14.4, esta secuencia resulta más costosa debido a la
baja volatilidad relativa de la separación (C/BDE)II  por destilación extractiva. Por consi-
guiente, se realiza solamente el intercambio (b) con el resultado de un menor coste de 872 400
$/año  que se muestra en la Fig. 14.96.

Si se aplica la regla evolutiva 1 a la secuencia de la Fig. 14.96, los nuevos intercambios
posibles son:

(d) (A/B...),  con (...B/C...)I

(e) (...E//$  con (C/D...)II

El intercambio (d) se opone a la regla heurística 1 y está conforme con la 2. Esta última
debe de prevalecer en este caso debido a la muy pequeña cantidad de propano A, y la gran
cantidad de l-buteno B  en la alimentación del proceso. El intercambio (e) ofrece peores pers-
pectivas que el intercambio (d) debido a la dificultad de la escisión (C/D...)II.  En la Fig.
14.9~  se  muest ra  e l  resul tado del  in tercambio (d)  que  conduce a  un cos te  de  860 400 Waño.
Ot ros  intercambios no son posibles y la  secuencia  f inal  resul ta  ser  la  ópt ima.
c l

14.3 Técnicas algorítmicas de síntesis

Ningún procedimiento heurístico ni de síntesis evolutiva puede garantizar que va a
generar la secuencia óptima. Sin embargo, resultan útiles en el diseño preliminar
ya que generalmente conducen al desarrollo de buenas secuencias. Para el diseño
final es deseable generar secuencias óptimas y casi óptimas a partir de las cuales se
puede efectuar la selección final. El verdadero óptimo para una secuencia sencilla
solamente se puede determinar si la optimización se realiza con respecto a las va-
riables de diseño del separador y a la disposición de los separadores en la forma
descrita por Hendry y Hughes3  o Westerberg y Stephanopoulos.‘4

Las variables de diseño para la destilación ordinaria comprenden presión, re-
lación de reflujo y grado de subenfriamiento, alcance del precalentamiento o preen-
friamiento de la alimentación, localización de la etapa de alimentación, selección
de los platos, elección de los servicios de agua y vapor, forma de operación del con-
densador, acercamiento a la inundación y acercamiento de temperaturas en los cam-
biadores de calor. Para otros separadores se incluyen otras variables adicionales de
diseño para el MSA: flujo de entrada, alcance del precalentamiento o preenfria-
miento y localización de la etapa de entrada. Excepto que el coste de la separación
esté dominado por los servicios de vapor y agua, la minimización del coste no es es-
pecialmente sensible a estas variables de diseño para intervalos razonables de sus
valores, tal como se desprende de los estudios de Heaven,”  Hendry,’ King” y Ted-
der.”  Por tanto, el procedimiento de ramificación ordenada de Rodrigo y Seade?
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se puede utilizar para encontrar las secuencias óptimas o casi óptimas, generalmen-
te sin examinar todas las secuencias ni diseñar todos los separadores. El procedi-
miento resulta especialmente eficaz para grandes problemas combinatoriales si es-
tán prohibidas escisiones impracticables y si se puede hacer la suposición de que la
presencia de pequeñas cantidades de componentes no clave solamente ejercen una
pequeña influencia sobre los costes. En este caso solamente está permitida la dis-
tribución de los componentes clave entre los productos de cabeza y cola, dando lu-
gar esta suposición, sugerida por Hendry y Hughes’  a separaciones dobles y aún
múltiples. Por ejemplo, la Fig. 14.6 incluye las siguientes separaciones duplicadas-8,
25; 9, 16; 10, 17; 14, 27; 15, 18; 19, 23; 20, 24; 21, 28- y una separación múlti-
ple-22, 26, 29, 30, 31. Por tanto, de las 31 separaciones solamente 19 son únicas
y son las que es preciso diseñar. Los costes de los separadores en la Fig. 14.6 están
basados en la suposición de separaciones duplicadas y múltiples.

La técnica de ramificación ordenada consta de dos etapas, que se entiende me-
jor a partir de un gráfico y/o  como el de la Fig. 14.6. La investigación comienza
a partir de la alimentación del proceso mediante ramificación y evaluación de cos-
tes de todas las separaciones alternativas. Se utiliza el método heurístico de Thomp-
son y King,12  que selecciona la separación del menor coste (“primeramente el más
barato”), para determinar qué rama tomar. Se realiza la correspondiente separa-
ción para producir los dos subgrupos a partir de los que se continúa el proceso de
ramificación y selección hasta que aparecen los subgrupos correspondientes a todos
los productos. Sin embargo, en el caso de productos multicomponentes, está per-
mitido formarlos por mezclado. El coste total de la secuencia inicial desarrollada
de esta forma se denomina fímire inicial superior y se obtiene acumulando los costes
de las separaciones tal como han sido seleccionadas. Esta secuencia de “primera-
mente el más barato” con frecuencia es la óptima o uno de los’esquemas de sepa-
ración casi óptimo.

La segunda etapa consiste en volver atrás para ramificar  de nuevo con el fin
de encontrar las secuencias de menor coste. Cuando se encuentra una de éstas se
toma como el nuevo límite superior. En esta fase la ramificación no tiene por qué
continuarse necesariamente hasta completar una secuencia. La ramificación se in-
terrumpe y se reanuda la vuelta atrás hasta que el coste de una secuencia parcial-
mente completada sobrepasa el límite superior. Por tanto, no es preciso desarrollar
todas las secuencias ni diseñar y evaluar el coste de todos los separadores únicos.

El procedimiento de vuelta atrás comienza en el último separador de una se-
cuencia ultimada o parcialmente completada mediante un retroceso al subgrupo an-
terior. Si a partir de este subgrupo se generan separadores alternativos, estos for-
man parte de las secuencias alternativas y se tienen en cuenta para la ramificación.
Cuando todas estas secuencias alternativas han sido total o parcialmente comple-
tadas por comparación de sus costes con el último límite superior, la vuelta atrás
se extiende a otra etapa. El procedimiento de vuelta atrás y ramificación SC repite
hasta que ya no quedan más secuencias por desarrollar.



600 Síntesis de secuencias de separacid”

Las secuencias casi óptimas que tienen costes comprendidos dentro de un por-
centaje especificado de la secuencia óptima pueden desarrollarse simultáneamente
en fase dos retardando el paso de ramificación hasta que el coste de una secuencia
parcialmente completada sobrepase el producto del límite superior por un factor
especificado (tal como, por ejemplo, 1,lO).

Ejemplo 14.6 Utilícese el método de ramificación ordenada para determinar la secuencia
óptima en el problema del Ejemplo 14.2.

Fase 1

Etapa t Etapa 2 Etapa 3 Etapa 4
Separadores 1* 19*-30*

; \ ;* / 20

4 Figura 14.10 Desarrollo de la se-
Productos cuencia  “primeramente el mas  bara-

formados por to”  para el Ejemplo 14.6. (El asteris-
la rama

A F B B,DE co representa el separador de menor

más barata coste para una determinada etapa de
ramificación.)

Tabla 14.5 Secuencias examinadas en el Ejemplo 14.6

Secuencia (0 secuencia
parcial) para los Coste total
números de los separadores (0 coste parcial),
de la Fig. 14.6 Waño Comentarios

I-7-19-30 878,000 Limite inicial superior,
(secuencia “primero el más

I-7-20 1,095,600 barato”)
I-5-17-29 872,400 Nuevo limite superior
l-5-1628 900,200
(l-6) ( : 1,080,800)
3-11-23-31 878,200
3-l 1-24 I ,095,700

3-12(
2 5

867,400 Nuevo límite superior
2 6

(3-13) (~,059,000)

2 ’  8
Nuevo límite superior

‘1&22
860,400

(secuencia óptima)

218
‘9-21

888,200

(4) (~.047,500)
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Solución. Utilizando la información de la Fig. 14.6, se desarrolla la secuencia inicial
en la etapa uno tal como se muestra en la Fig. 14.10, donde los números hacen referencia
a los números de los separadores de la Fig. 14.6 y un asterisco al lado de un número repre-
senta el separador de menor coste para una determinada etapa de ramificación. Por tanto,
la secuencia “primeramente el más barato” es l-7-19-30 con un coste de 878 000 $/año. Esta
secuencia, que se muestra en la Fig. 14.8, es idéntica a la desarrollada a partir de reglas heu-
rísticas en el Ejemplo 14.4.

La etapa dos comienza con ramificación en dos etapas desde el separador 30 hasta el
subgrupo BCDE, que es el producto de cola del separador 7. La ramificación desde este sub-
grupo hasta el separador 20 completa una segunda secuencia, l-7-20, con un coste total de
1 095 600 %/año,  que supera al límite superior inicial. La vuelta atrás al subgrupo BCDEF y
subsiguiente ramificación en los separadores 5, 17 y 20 desarrolla la secuencia 1-5-17-29, que
es un nuevo límite superior de 872 400 $/año. Subsiguiente vuelta atrás y ramificación per-
mite desarrollar las secuencias y secuencias parciales en el orden que se muestra en la Tabla
14.5. Con el fin de obtener la secuencia óptima se desarrollan completamente 9 de 12 se-
cuencias y se diseñan y evalúan los costes de 27 de 31 separadores (17 de 19 separadores
únicos). La secuencia óptima es solamente un 2% más barata que la secuencia “primeramen-
te el más barato”.
cl

1.

2.

3.

4.

5.

6.
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Problemas
14.1 El efluente estabilizado procedente de una unidad de hidrogenación. tal como se in-

dica  más  abajo ,  ha  de  separarse  por  des t i lac ión ordinar ia  en  c inco productos  rclativa-
mente  puros .  Se  requer i rán  cuat ro  columnas  de  des t i lac ión.  DC acuerdo con (14-I)  es-
tas  cuat ro  columnas  pueden ordenarse  según 14  secuencias  pos ib les .  Dibújense  esque-
mas como el  de la  Fig.  14.4 para cada una de estas  secuencias .

Componente
Flujo de alimentación Volatilidad relativa apro-
Ib-mol/h ximada con relación a CS

Propano (0) 10.0 x.1
Buteno- l  (BI) loo.0 3 . 7
n-Butano (NB) 341.0 3.1
Buteno-2, isómeros (82) IX7.0 2 . 7
n-Pentano (CS) 40.0 I .O

14.2 La alimentación de un proceso de separación consta de las sigulcntcs  especies:

Especie número Espccic

1 Etano
2 Propano
3 Buteno-I
4 n-Butano

Se desea separar esta mezcla en especies esencialmente  puras ,  y se  han  de explorar  dos
t ipos  de  separadores .

1. Destilación ordinaria
2.  Dest i lación extract iva con furfural  (Especie  5)

Las  ordenaciones  de  separac ión  son:

Tipo de separador

1 2

Especie  número I I

3 2
2 3
4 4
s 5
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(a)  Determínese e l  número de secuencias  de separación posibles .
(b)  iQué escis iones  se  podrían prohibir  de  forma que se  redujese  grandemente  e l  nú-

mero de secuencias posibles’?

14.3 El craqueo térmico de nafta produce el siguiente gas, que ha de wpararse  cn un tren
de des t i lac ión  para  obtener  los  productos  indicados .  S i  han  de  a lcanzarse  wparaclonesI ,razonablemente rutIdas, determineme,  por  metodos heurlsttcoh.  d o s  buena> secuencias .

H,.  C,  para  gas  de combust ión
*

C,  para polietlleno
+

Gas de craqueo Tren de c, reclrculacw5n
w

Fracción molar w destilación

H2 0.15
c, para pollproplleno

w

CI 0 2 3

c2 0.26

c2 0 1 5

c , recwculaclón
J

1
NC,

c, 0.10
llC;

c3 0.06 *

IJC, 0 .04

IIC; 0.01

1 0 0

14.4 Inves t igadores  de  la  Univers idad de  Cal i fornia ,  en  Berkeley ,  han es tudiado todas  las
14  secuencias  pos ib les  para  separar  200 Ib-mol/h  de  la  s iguiente  mezcla  en  sus  c inco
componentes con una pureza de aproximadamente 98s.”

E s p e c i e

Propano
Isobutano
n-Butano
Isopentano
n-Pentano

Símbolo
A
B
c
D
E

Alimentación,
.fracción  molar

0.05
0.15
0.3
0.20
0.35

I .oo

Volatilidad relativa
aproximada con

relación a n-pentano

8 . 1
4 .3
3 . 1
1.35
I .o
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Para  cada  secuencia  de terminaron los  cos tes  anuales  de  operac ión,  inc luyendo la
deprec iac ión  de  la  invers ión  de  capi ta l .  A cont inuac ión  se  presentan  los  cos tes  para
las  tres mejores secuencias  y  la  peor secuencia.

Mejor secuencia
A

/

‘B

Coste = 858 780 $/año

Segunda mejor secuencia

Coste = 863 580 Waño

Tercera mejor secuencia
A

Coste = 871 460 $/año
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Peor secuencia
A

Coste = 939 400 $/aiío

Uti l izando métodos heur ís t icos ,  expl ique con deta l le  y  en la  forma que usted me-
jor pueda, por qué las mejores secuencias son las mejores y la peor secuencia es la
peor.  ¿Qué reglas  heurís t icas  muestran ser  más importantes?

14.5 Apl ique  métodos  heur í s t i cos  para+determinar  las  dos secuencias más favorables del
Problema 14.1 .

14.6 E l  efluente procedente  de  un reactor  cont iene una mezcla  de  var ios  der ivados clorados
del hidrocarburo RH3,  juntamente con el hidrocarburo y HCl. Basándose en la si-
guiente  información y  en la  reglas  heur ís t icas ,  descr íbanse  las  dos  mejores  secuencias .
Expl ique sus  razonamientos .  Obsérvese  que e l  HCl puede  se r  cor ros ivo .

Pureza
Especie Lb-mol/h <y.  relativa a RCLI deseada
HCI 5 2 4.7 80%
RH, 5 8 15.0 85%
RCI, 16 1.0 9 8 %
RH,CI 3 0 1.9 95%
RHC12 1 4 1 . 2 9 8 %

14.7 La siguiente corriente, a 100°F y 480 psia, ha de separarse en los cuatro productos
indicados. Determínese la mejor secuencia de destilación utilizando la heurística.

Porcentaje de recuperación

Especie

H2
CH4
B e n c e n o
Tolueno
Bifenilo

Alimentación Producto Producto Producto Producto
Ib-moVh 1 2 3 4

1.5 loo
1 9 . 3 99

262.8 9 8
84.7 9 8

5.1 9 0

14.8 La s iguiente  cor r ien te ,  a  100°F y  20  psia, ha  de  separarse  en  los  cua t ro  productos  in-
dicados. Determínese la mejor secuencia de destilación por medio de la heurística.
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Porcentaje de recuperación

Especie
Alimentación Producto Producto Producto Producto
Ib-moi/h 1 2 3 4

B e n c e n o
Tolueno
Etilbenceno
p-Xileno
m-Xileno
o-Xileno

14.9 Los  s igu ien tes  da tos  de  cos tes ,  que  incluyen  cos tes  de  operación y  depreciac ión del  ca-
pital invertido, pertenecen al Problema 14.1. Determínese, por la técnica de ramifica-
ción ordenada:

(a) La mejor secuencia
(b)  La segunda mejor  secuencia
(c)  La peor  secuencia

E s c i s i ó n

(‘VR I
HIINR
NH/t??
HYC5

- - -
c-3. HIINB
CVHI. N H
H I .  NHIHZ
HIINR. nt
NR. H?l(‘.s
NHIHZ.  (‘5

-

C-3.  RI. NRIR?
c-3. R  IINR.  HZ
C3/RI. NH, R3
R 1.  NH. RYCS
R  1.  NBIB?.  (‘5
RIINB.  HZ,  CZ

C-3.  B  1.  NB. BZ/CT
C-3.  B  1.  NBIt??.  CS
C-3,  B  II  NB, B?.  C5
C3/R  1,  NR.  R?.  CC

-

-

Coste, %/aiio

I s.(HHt
IYo.(HHI

4~O.oou
7I.O(H)

----__

197  .outt
~9,oot)

s(M).MH)
.47  .MM)

h4.Mu)
4h0.ooo

-__~

~I0.000
I!~4.o00
x .000
94.owl

570.00()
254.cKH)

14.10 Una mezcla hipotética de las cuatro especies, A.  R,  C y f1,  ha de scpararsc cn los cua-
t ro  componentes  a is lados .  Se  es tán  cons iderando dos  t ipos  d i ferentes  de  separadores .
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ninguno de  los  cuales  requiere  un agente  másico  de  separación.  Los  órdenes  de  sepa-
rac ión  pa ra  los  dos  t ipos  son :

Separador
Tipo 1

A
B
c
D

Separador
Tipo II

B
A
C
D

Más aba jo  se  dan  los  da tos  de  cos tes  anua les  para  todas  l as  esc i s iones  pos ib les .
Uti l ícese la  técnica de ramificación ordenada para determinar:

(a) La mejor secuencia
(b)  La segunda mejor  secuencia
(c)  La peor  secuencia
Fara cada respuesta ,  t rácese un diagrama del  esquema de separación,  cuidando de in-
dicar  en cada separador  s i  es  del  Tipo 1  o  1 1 .

Subgrupo Escisión
Tipo de
separador

C o s t e
anual  X 10 .000%

(A.  B) AIB I 8
I I 15

(B-0 BIT I 3
I I 19

(C. D) CID I 10
I I 18

CA. C) AIC 1 20
II 6

(A. B. C) AIB, C 1 10
BIA. C I I 25
A. BIC 1 25

I I 10
(B.  c. D) BIC’.  D I 21

1 1 l?.!
B. CID I 12

I I 20
(A.C.D> AIC. D I 3

I I 10
A. CID I I I

I I 20
( A.  R. C. D, AIH. (‘. D I 14

RIA. C.  D I I 20
A.  BI’?.  D 1 27

I I ?5
A. í?,  CID I 13

11 II
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14.11

Shresis  de  secuencias de separación

La siguiente corriente, a 100°F y 250 psia,  ha de separarse en los cuatro productos
indicados .  También se  dan los  costes  para  cada separador  único.  Ut i l ícese  la  técnica
de ramif’icación ordenada para determinar:

(a) La mejor secuencia
(b)  La segunda mejor  secuencia

Porcenta je  de recuperación

Flujo de alimentación Producto Producto Producto Producto
Especie Símbolo Ib-mol/h 1 2 3 4

Propano A l o o 9 8
i -Bu tano B 3 0 0 9 8

n-Butano C 5 0 0 9 8
I-Pentano D 4 0 0 9 8

Separador  único Coste, Waño
AIB 26,100
BIC 94,900
CID 59,300
AIBC 39,500
ABIC 119,800
BICD 112,600
BCID 76,800
AIBCD 47 ,100
ABICD 140,500
ABCID 94,500

14.12 La s iguien te  cor r ien te ,  a  100°F y  300  psia, ha  de  separarse  en  cuatro  productos  esen-
cia lmente  puros .  También se  indican los  costes  de  cada separador  único:

(a)  Trácese un diagrama dir igido J/O  de  todo  e l  e spac io  inves t igado .
(b) Uti l ícese el  método de ramificación ordenada para determinar la  mejor secuencia.

Especie Símbolo
i-Butano A

n-Butano B
i-Pentano C
n-Pentano D

Separador  único

AIB
BIC
CID
AIBC
A B I C

Flujo de
al imentación

Ib-moI/h
300
500
400
700

Coste, $/año
94,900
59,300

169,200
112,600
76,800
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14.13

BICD 78,200
BCID 185,300
Al BCD 133,400
ABICD 94,400
ABCID 24 1,800

Considérese  e l  problema de  separación,  por  des t i lac ión ordinar ia ,  de  propano A, iso-
bu tano  B, n-butano  C,  i sopentano  D y  n-pen tano  E.
(a) ¿Cuál es  e l  número to ta l  de  secuencias  y  esc is iones  únicas?
Uti l izando solamente  reglas  heur ís t icas ,  desarról lense  diagramas de f lujo  para:
(b) Alimentación equimolar con corrientes de productos A, (B, C)  y (D, E).
(c)  Alimentación compuesta por  A = 10,  B = 10, C = 60, D = 1 0  y  E = 2 0  (moles rela-

t ivos )  con  p roduc tos  A.  B, C, D y E.
(d) Más abajo se presenta una gráfica [A. Gómez y J. D. Seader, .4IChE  J.,  22, 970

(1976)]  del  efecto  de los  componentes  no c lave sobre  e l  coste  de  la  separación.  De-
termínese la secuencia óptima, o casi óptima, para los productos (A, B, C, D, E)
y una al imentación equimolar .

Presión de
ebullición (Y  a la  presión

Componente a IOO’F de ebullición
A 2 1 0
B 6 5 2 . 2
C 3 5 1.44
D 5 2 . 7 3
E 0 1.25

Escisi6nEscisi6n 1.1. .D/I’l.»/I’l

“a“a
r2r2
hh
mm
nn Escisi6n  l.BIC.  .lEscisi6n  l.tVC.  .l
:5: 5
00
33

L?L? Escisi6n  (.  .C/D.lEscisi6n  (.  .C/D.l

4242 11
00
GiGi
66

Escisirh  (AIR.  .lEscisi6n  (AIR.  .l

00
00 11 22 33

Número de componentes no clave en laNúmero de componentes no clave en la
alimentacibn  del separadoralimentacibn  del separador





15
MÉTODOS RIGUROSOS
PARA SEPARACIONES
MULTICOMPONENTES
EN ETAPA MÚLTIPLE

La disponibilidad de grandes calculadoras electrónicas
hace posible la resolución rigurosa de los modelos de
equilibrio en etapas, y la exactitud en el cálculo de una
columna de destilación de múltiple etapa se encuentra Ii-
mitada  solamente por la precisión de los datos de equi-
librio entre las fases y entalpía utilizados.

Buford  D. Smith, 1973

c
-

En los capítulos precedentes se ha considerado un conjunto de métodos gráficos,
empíricos y aproximados para la resolución de los problemas de separación en eta-
pa múltiple. Salvo para casos sencillos, tales como la destilación binaria, estos mé-
todos sólo son válidos para el estudio de diseños preliminares. El diseño final del
equipo de etapa múltiple para la realización de separaciones multicomponentes re-
quiere una determinación rigurosa de temperaturas, presiones, flujos de las corrien-
tes, composiciones y velocidades de transferencia de calor para cada etapa.* Esta
determinación se realiza resolviendo los balances de materia y energía (entalpía), y

611



612 Métodos rigurosos para separaciones mukicomponentt?s  en etapa múlliple

relaciones de equilibrio para cada etapa. Desafortunadamente, estas relaciones son
ecuaciones algebraicas no lineales que interaccionan entre sí fuertemente. En con-
secuencia, los métodos de resolución se vuelven complejos y tediosos. Sin embargo,
una vez que estos métodos de resolución han sido programados para un ordenador
digital de alta velocidad, las soluciones se alcanzan de forma rápida y casi rutina-
ria. Estos programas se encuentran fácilmente disponibles y son ampliamente
utilizados.

15.1 Modelo teórico para una etapa de equilibrio

Considérese un separador líquido-vapor o líquido-líquido general, continuo y en es-
tado estacionario, con un cierto número de etapas dispuestas en cascada en con-
tracorriente. Admítase que en cada etapa se alcanza el equilibrio entre fases y que
no tiene lugar ninguna reacción química. En la Fig. 15.1 se muestra el esquema en
forma general de una etapa de equilibrio j para un separador líquido-vapor, donde
las etapas están numeradas de arriba a abajo. La misma represent.ación puede apli-
carse al caso de un separador líquido-líquido si las corrientes líquidas de mayor den-
sidad están representadas por las corrientes líquidas y las fases liquidas de menor
densidad por las corrientes de vapor.

La entrada de la etapa j puede ser una corriente de alimentación de una o dos
fases de flujo molar F,, con una composición global de fracción molar z,,, en el com-
ponente i, temperatura Th, presión Pe,  y entalpía molar global He.  Admítase que
la presión de la alimentación es igual o mayor que la presión de la etapa P,. Cual-
quier sobrepresión en la alimentación (PF  - P,) se reduce a cero adiabáticamente me-
diante la válvula F.

La entrada a la etapa j también puede ser un líquido interetapas procedente
de la etapa superior j - 1, de flujo molar 4-1, con una composición de fracción mo-
lar x,,,-1, entalpía Z-IL,-\, tempqatura  K-1  y presión Pj--1,  que ha de ser menor o igual
que la de la etapa j. La presión de la corriente líquida procedente de la etapa j- 1
aumenta de forma adiabática por variación de la carga hidrostática en L.

De la misma forma, de la etapa inferior j + 1 puede entrar a la etapa j una
corriente de vapor interetapas de flujo molar Vj+r, con una composición de fracción
molar y,,,+~,  entalpía HQ+~,  temperatura T,+I  y presión Pj+I. Cualquier sobrepresión
(P,+l  - Pj)  se elimina adiabáticamente mediante la válvula V.

La corriente en fase vapor que abandona la etapa j posee unas propiedades in-
tensivas y;,,. HQ  T, y P,. Esta corriente puede dividirse en una corriente lateral de
vapor de flujo molar Wj y una corriente interetapas de flujo molar V, que va a la
etapa j - 1 o, si j = 1, abandona el separador como un producto. El líquido que sale
de la etapa j tiene unas propiedades intensivas xrl, HL,, q y Pj y está en equilibrio
con el vapor (Vj + W,). Este líquido puede también dividirse en una corriente líqui-
da lateral de flujo molar Uj y una corriente interetapas o de producto de flujo mo-
lar L,, que pasa a la etapaj + 1 o, si j = N, abandona el separador como un producto.
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4 Líquido procedente de
la etapa superior

Corriente lateral
de vapor

4-l

wj  4

x.b-1
“L

Yi,j

“Yi
si; ’

TI

‘j-1

5

Carga
L

Válvula 7

A l i m e n t a c i ó n  F Transferencia de calor

VW  - Etapa j w

Fj Qj

% . ,
c

(+) desde la etapa
“F,j (4 hacia la etapa

‘F,
‘Fi

Válvula 17
v  Ll

Yi,j+ 1 ‘i. j

HVj+ 1 “Li

Tj+l Tl
Pl+’ 5

Corriente lateral
de líquido

Vl+’
Vapor  procedente de 9

la etapa inferior

t

Figura 15.1 Etapa general de equilibrio.
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Se puede transmitir calor con un flujo Qj  desde (+) o hacia (-1) la etapa j para
simular enfriadores, calentadores, condensadores y ebullidores interetapas, tal como
se muestra en la Fig. 1.7. El modelo de la Fig. 15.1 no admite bombas interetapas
del tipo mostrado en la Fig. 15.2. Estas bombas interetapas se utilizan con frecuen-
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Calentador

Métodos rigurosos para separaciones multicomponentes en etapa múltiple

Calentador

Enfr iador

Figura 15.2 Bombas interetapas.

cia en columnas con corrientes laterales con el fin de conservar la energía y equi-
librar las cargas de vapor de la columna.

Asociadas a cada etapa teórica general existen las siguientes ecuaciones expre-
sadas en función del conjunto de variables que se muestran en la Fig. 15.1. Sin
embargo, puede utilizarse un conjunto de variables distinto de éste. Por ejemplo,
se pueden reemplazar las fracciones molares por los flujos de cada uno de los com-
ponentes, y los flujos de las corrientes laterales pueden expresarse como fracciones
de flujos interetapas. Estas ecuaciones son similares a las utilizadas en la Sección
6.3*  y,  con frecuencia, de acuerdo con Wang y Henke,’ se denominan ecuaciones
MESH.

* A dderenaa  del tratarmemo  reahzado  en la Sección 6.3. aquí se mcluyen los balances de materia de todos los  C
componentes. y se omite el balance global de materia. La presión y temperatura de las fases en equilibrio se reemplaza
por  la presb  y temperatura de la etapa.
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1 .

2.

3.

Ecuaciones M. Balances de materia para cada componente (C ecuaciones para
cada etapa).

Mi.1  = Lj  -Ix~,~-I  + v,+IYi.j+I + 6zt.j -(L,+  U,>Xi,j-(VI+  u{)Yi,j=O  (15-l)

Ecuaciones E. Relaciones de equilibrio entre fases para cada componente (C
ecuaciones para cada etapa).

6.j  = Yq - Kt,jxr.j  = O (15-2)

donde K,,, representa la relación de equilibrio entre fases.

Ecuaciones S. sumatorios  de las fracciones molares (una paãa  cada etapa).

(s,)i = c xi., - 1 .o = 0
i=l

4. Ecuación H. Balance de energía (uno para cada etapa).

Hj = Lj-,H,,, ,+ Vj+,Hv,+,+ F;HF,  -(Lj+  Uj)H,.,  -(Vj+  Wj)Hv,  - Qj =O (15-5)

donde se ignoran las variaciones de energía cinética y potencial.

En lugar de (15-3)  o (15-4) se puede utilizar una ecuación para el balance de
materia total. Se obtiene combinando estas dos ecuaciones y s 7IlL,., = 1 ,O con (15-l)
sumado para los C componentes y a lo largo de las etapas 1 a j para dar:

¿,=V,+,+~(F,-u,-W,)-v, ( 15-6)
m-l

En general, K,,, = K,,,(T,,  P,,  x,,  y,l,  Hv,  = H,{T,  P,,  y,),  y  HL., =  HL,(T,, P,.  x,1.

Si estas relaciones no se cuentan como ecuaciones y las tres propiedades no se cuen-
tan como variables, cada etapa de equilibrio viene definida solamente por las 2C + 3
ecuaciones MESH. Una cascada en contracorriente con N etapas de este tipo, tal
como se muestra en la Fig. 15.3, está representada por N(2C + 3) de tales ecuacio-
nes con [N(3C  + 10) + 1] variables. Si N y todas las F,,  z,,,.  TI;,. PF,. P,, V,.  W, Y Q,
están especificadas, el modelo está representado por N(2C  + 3) ecuaciones algebrai-
cas simultáneas con N(2C  + 3) variables desconocidas (de salida), compuestas por
todas las x ,.,, y ,,,, L,, V, y T,, donde M,  E y H son ecuaciones no lineales. Si se es-
pecifican otras variables, como suele ser frecuente, se hacen las correspondientes
substituciones en la lista de variables de salida. Con independencia de las especifi-
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F, &+..Ql

FN4 EtNpa l-@-QN
L

I ’

1 Figura 15.3 Cascada general en con-
LN tracorriente de N etapas.

caciones, el resultado es un conjunto de ecuaciones no lineales que debe ser resuel-
to por métodos iterativos.
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15.2 Estrategia general de resolución matemática

En la bibliografía existe una gran variedad de métodos iterativos para la resolución
de ecuaciones algebraicas no lineales. En general, hacen uso de la separación de
ecuaciones junto con la ecuación de tanteo y/o  linealización por las técnicas de New-
ton Raphson, descritas detalladamente por Myers y Seider.*  Este método fue utili-
zado en la Sección 7.4 para el cálculo de un flash adiabático.

Un primer intento para la resolución de las ecuaciones (15-1) a (í5-6)  u otra
forma equivalente de las mismas, se realiza por el método clásico de cálculo etapa
D etapa y ecuación a ecuación de Lewis-Matheson3  (1932) y Thiele-Geddes4  (1933)
basado en el método de tanteo para la resolución de separadores sencillos con una
alimentación y dos productos. De forma general se utilizaron valores K indepen-
dientes de la composición y entalpía de los componentes. El método Thiele-Geddes
fue formulado para el tratamiento de las especificaciones de variables del Caso II
en la Tabla 6.2, donde el número de etapas de equilibrio por encima y por debajo
de la alimentación, la relación de reflujo, y el flujo de destilado están especificados,
y la temperatura de las etapas y los flujos de vapor (o líquido) interetapas son las
variables de iteración. Aunque el método Thiele-Geddes fue ampliamente utilizado
para cálculos manuales en los años siguientes a su aparición en la bibliografia,  pre-
sentó un comportamiento numéricamente inestable cuando se intentó su programa-
ción en un ordenador digital. Sin embargo, Holland’  y colaboradores desarrollaron
un método de Thiele-Geddes mejorado denominado método theta, que ha sido uti-
lizado en diferentes versiones con un éxito considerable.

El método de Lewis-Matheson es también un método de tanteo. Fue formula-
do, de acuerdo con las especificaciones de variables del Caso 1 en la Tabla 6.2, para
determinar el número de etapas requeridas, dadas unas especificaciones de separa-
ción de dos componentes clave, una relación de reflujo y un criterio en la localiza-
ción de la etapa de alimentación. Se precisan iteraciones interiores y exteriores. Las
variables de tanteo del lazo exterior son las fracciones molares o los flujos de los
componentes no clave en los productos. Las variables de tanteo del lazo interior
son los flujos de vapor (o líquido) interetapas. El método de Lewis-Matheson fue
ampliamente utilizado para cálculos manuales, pero también manifestó inestabili-
dad numérica en su utilización en ordenadores digitales.

En vez de utilizar un método de resolución ecuación a ecuación, Amundson y
Pontinen6 señalaron que las ecuaciones (15-l),  (15-2) y (15-6) de las ecuaciones
MESH para las especificaciones del Caso II podían ser combinadas y resueltas com-
ponente a componente a partir de un conjunto de ecuaciones lineales simultáneas
para las Netapas,  utilizando un método de tanteo con las mismas variables de prue-
ba que en el método de Thiele-Geddes. Aunque la resolución de dichas ecuaciones
es tediosa por métodos manuales, resulta sencilla utilizando un ordenador digital.

En un estudio clásico, Friday y Smith’ analizaron de forma sistemática una se-
rie de métodos de tanteo para la resolución de las ecuaciones MESH, considerando
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cuidadosamente la elección de la variable de salida para cada ecuación. Demostra-
ron que no hay una técnica única capaz de resolver todos los tipos de problemas.
Para el caso de separadores donde la alimentación está constituida por componen-
tes de volatilidades parecidas (puntos de ebullición próximos), recomendaron un mé-
todo de Amundson-Pontinen modificado, denominado método del punto de bur-
buja (BP). En el caso de alimentaciones con componentes de muy diferente solubi-
lidad o volatilidad (puntos de ebullición alejados), el método BP mostró encontrar-
se sometido a fallos, sugiriéndose el método denominado de suma de flujos (SR).
Para casos intermedios el método de tanteo puede no converger; en este caso Fri-
day  y Smith sugieren la utilización del método de Newton-Raphson, o bien una com-
binación de éste con un método de tanteo. La resolución de la mayoría de los pro-
blemas se basa en métodos de Newton-Raphson, BP y SR, tratados todos en este
capítulo. El método de Newton-Raphson permite una considerable flexibilidad en
la elección de las variables especificadas y, por lo general, es capaz de resolver to-
dos los problemas.

15.3 Métodos de ecuaciones de tanteo

De forma general, los modernos métodos de ecuaciones de tanteo se encuentran ya
programados, son rápidos, y requieren un espacio mínimo de memoria en el orde-
nador. Aunque se pueden aplicar a una variedad mucho mayor de problemas que
el método clásico de tanteo de Thiele-Geddes, normalmente están limitados en la
misma selección de las variables especificadas. Es por esto que ni las purezas de
los productos, la recuperación de las especies, los flujos interetapas ni la tempera-
tura de las etapas pueden especificarse.

Algoritmo de la matriz tridiagonal
La clave para el éxito de los métodos de tanteo BP y SR es la matriz tridiagonal
que resulta de una forma modificada de las ecuaciones M (15-l),  en las cuales se
procede a tantear a partir de las otras ecuaciones, seleccionando q  y V, como las
variables de tanteo. De esta forma las ecuaciones M quedan como ecuaciones li-
neales en las fracciones molares desconocidas en la fase líquida. Este conjunto de
ecuaciones para cada componente se resuelve mediante un algoritmo de elevada efí-
cacia y seguridad debido a Thomasx y aplicado por Wang y Henke.’ Las ecuacio-
nes M modificadas se obtienen mediante la substitución de (15-2) en (15-l) para eli-
minar y y substituyendo (15-6) en (15-1) para eliminar L. De esta forma las ecua-
ciones para el cálculo de y y L se separan de las otras ecuaciones. Se obtiene así la
siguiente ecuación para cada componente y etapa, donde se ha omitido el subíndice
i para los términos B, C y D.

AG;,j-  1 + B+,j  + C$.j+  I = 0, (15-7)
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donde

Ai  = V, + 2 (F,,,  - W,  - ll,,,)  - V, 2sjsN

Bi=- v;+,+~(F,-W,-U,)-v,+U,+(v,+W,)K,,,
[ m=l 1

6 1 9

(15-8)

IsjlN

(15-9)

(15-10)

(15-l 1)

con  x,,~ = 0, VN+I  = 0, WI = 0 y UN  = 0, tal como se indica en la Fig. 15.3.
Si las ecuaciones M modificadas se agrupan por componentes, pueden separar-

se escribiéndolas como una serie de C ecuaciones separadas en la matriz tridiago-
nal, donde la variable de salida para cada ecuación matricial es la composición x,
para toda la cascada en contracorriente de N etapas.

B 1, c,-.  0 0 0 0

42, ‘&,‘G, 0 0 0
0 ‘A, ‘ B ,  ’ C , 0 0

. \ ‘1 ‘\.’  ..  , \ ,
. ‘, \
‘\ Y ‘,

. . ‘. ‘\\ \‘-\

. ‘-.,  ‘. ‘,
‘\ ‘1 i. . ‘\ ‘,

‘\, \ .. .

0 . 0 ‘A,-z’BN-;%‘~~Z ii

0 . 0 0 ‘A,..,  ‘B,m,‘C,~

0 . . 0 0 0 ‘AN  ‘EN

x, I
-52
4 1

X,N-2
X,.N -I
X,,N

DI’

02

D,

(15-12)

Las constantes Bj y Cj para cada componente dependen exclusivamente de las
variables de tanteo T y V con tal de que los valores K sean independientes de la
composición. De no ser así, las composiciones obtenidas en la iteración previa pue-
den utilizarse para estimar los valores K.

El algoritmo de Thomas para la resolución del conjunto de ecuaciones linea-
lizadas  (15-12) es un método Gaussiano de eliminación en el que se procede ini-
cialmente a una eliminación progresiva comenzando en la etapa I y operando hasta
alcanzar la etapa N, aislando finalmente x;,N.  Se obtienen así otros valores de x,,,
comenzando con x;,N-I  mediante una substitución por el  camino inverso. En la Fig.
15.4 se muestran las formas inicial, media y final de las ecuaciones en forma ma-
tricial  para el  caso de cinco etapas.
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1
BI4
0
0
0

c, 0 0 0 I PI 0 0 0
B2 C2 0 0 0 1 pz 0 0
A, 4 c3 0 0 0 I p, 0
0 4 & G 0 0 0 1 p.q
0 0 Ac B( 0 0 0 0 I

Ca) (b)

i 0 0 0 0 I 0 0 0 0 1 0 0 0 0 1 0 0 0 0 1 0 0 0 0 1

(cl

Figura 15.4 Matriz de los coeficientes para las ecuaciones M modificadas de un determinado compo-
nente en varios pasos del algoritmo de Thomas para cinco etapas de equilibrio (El subíndice i se ha
omitido en x): (CI)  Matriz inicial. (b) Matriz después de la eliminación. (c) Matriz después de la
substitución.

Las ecuaciones utilizadas en el algoritmo de Thomas son las siguientes:
Para la etapa 1, la ecuación (15-7) es de la forma BIX,,I + CIX;,~  = DI, y puede

resolverse para x,,, en función de xi,2 para dar

Haciendo el cambio de variable:

Entonces:

xi.1  = 41  - PI-q2 (15-13)

Por tanto, los coeficientes de la matriz se transforman en BI - 1, Cl - PI, y DI  - 41,

donde - quiere decir “reemplazado por”. Sólo se necesitan conservar los valores
PI Y 41.

Para la etapa 2, (15-7) puede combinarse con (15-13) y resolver para x;,z,
obteniéndose

Tomando

4 - A2q1
q2= B2-A2p,  ’

c-2

p2  = B2 - A2p,
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Resulta

xi.2  = 42 - pZxi.3

De esta forma AZ - 0, B2 - 1, C2  - p2 y D2 - q2.  Sólo se necesitan conservar los
valores de pz y 42.

De forma general, podemos definir

Cj
Pi  = Bi - AjPj-1

Di - Ajqj-  1
‘j = Ej - Apj-  1

(15-14)

(15-15)

Por tanto,

xi.j  = 4j - Pj&,j+l (15-16)

dondeAj-O,B,+  l,C,-p,,yD~ - qj.  Sólo se necesitan conservar los valores de
p, y qj. De esta forma, partiendo de la etapa 1, se van calculando de forma progre-
siva los valores de pj  y q, en el siguiente orden: PI,  41,  pz,  42,  . . . . PN-I,  qN-1,  qN. En
la etapa N, la ecuación (15-16) aísla xl,N  como

Xi.N  = qN (15-17)

Se calculan entonces a partir de (15-16) valores sucesivos de x, substituyendo a lo
largo del camino inverso en la forma

Xi,j-1  = qj-1 -  pj-1Xi.j  = rj-l (15-18)

La ecuación (15-18) corresponde a la matriz de coeficientes de identidad.
La utilización del algoritmo de Thomas en esta forma evita la recomposición

de errores de ruptura en el programa debido a que, por lo general, no aparecen di-
ferencias entre cantidades casi iguales. Además, los valores calculados de x;,, son
casi siempre positivos. El algoritmo es de una elevada eficacia, requiere una míni-
ma cantidad de memoria en el ordenador, tal como ha podido apreciarse anterior-
mente, y es superior a las rutinas alternativas de inversión de matrices. Un algorit-
mo de Thomas modificado para casos difíciles ha sido propuesto por Boston y Su-
llivan.’  Tales casos tienen lugar para columnas con un elevado numero  de etapas
de equilibrio y con componentes cuyos factores de absorción (véase (12-48)) son me-
nores que la unidad en una sección de las etapas, y mayores que la unidad en la
otra sección.
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Método del punto de burbuja (BP) para destilación
Con frecuencia, en el proceso de destilación intervienen especies que cubren un es-
trecho margen de relaciones de equilibrio líquido-vapor (valores K). Un procedi-
miento de resolución particularmente efectivo para este caso fue sugerido por Fri-
day  y Smith’ y desarrollado con detalle por Wang y Henke.’ Se denomima como
método del punto de burbuja (BP) dado que en cada iteración se calcula un nuevo

Comienzo

Especlflcar.  todas las F,,z,,,,  condlclones de la allmentaclón  (Tf,,,  PF,,,  o  h

todas las Q, excepto 0, y Oh.,  N;  L,

(reflujo). VI. (flujo de vapor destllado)

Ajustar k q 1 (para comenzar la prImera Iteración)

r
Calcular x Resolver la ecuación de

* de (15-12) matriz trldiagonal
Ajustar k q k + 1 por el método de Thomas lun componente cada vez)

(para comenzar la
jlguiente  Iteración)

- - - - - T - -

para cada etapa

,

según la ecuación
de punto de burbuja

E v a l u a c i o n e s
secuenciales

(una ecuación
cada vez)

Calcular nuevos V,
en (15-30)  y L,

¿Es  T según
(15-32)  = 0.01 N?

s i
+ Final

Converge -

Figura 15.5 Algoritmo del método BP de Wang-Henkce para destilación.
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conjunto de temperaturas de las etapas a partir de las ecuaciones del punto  de  bur-
buja. En este método todas las ecuaciones son separadas y resueltas de forma se-
cuencial, excepto las ecuaciones M modificadas, que se resuelven de forma separa-
da para cada componente por el método de la matriz tridiagonal.

En la Fig. 15.5 se muestra el algoritmo para el método BP de Wang-Henke.
Se encuentra disponible un programa de ordenador” en FORTRAN para este mé-
todo. Las especificaciones del problema consisten en las condiciones y etapas de lo-
calización de todas las corrientes de alimentación, presión en cada etapa, flujos to-
tales de todas las corrientes laterales,* flujos de transferencia de calor hacia o desde
todas las etapas salvo la etapa 1 (condensador) y la etapa N (ebullidor), número
total de etapas, flujo externo de reflujo en el punto de burbuja, y flujo de vapor
destilado. En la Fig. 15.6 se muestra un ejemplo de especificaciones del problema.

Para iniciar los cálculos se asignan valores a las variables de tanteo. En la ma-
yoría de los problemas es suficiente con establecer un conjunto inicial de valores
V, basados en la suposición de flujos molares constantes interetapas, utilizando los
flujos de destilado, alimentación, reflujo y corrientes laterales especificados. Por lo
general, se puede obtener un conjunto inicial adecuado de valores q  calculando o

suponiendo tanto la temperatura del punto de burbuja de un producto de colas es-
timado, como la temperatura de rocío de un producto de vapor destilado; o bien
calculando o suponiendo la temperatura del punto de burbuja, si el destilado es lí-
quido, o una temperatura comprendida entre las de burbuja y rocío en el caso de
que el destilado sea una mezcla (vapor y líquido); y procediendo después a deter-
minar la temperatura del resto de las etapas admitiendo una variación lineal de la
temperatura con la localización de las etapas.

Para obtener x, a partir de (15-12) por el método de Thomas se precisan los
valores Ki,,.  Cuando estos dependen de la composición se necesitan también supo-
siciones iniciales para todos los xi,, e y,,,, a no ser que se utilicen valores K ideales
para la primera iteración. Para cada iteración, el conjunto de valores calculados x,,,
de cada etapa por lo general no satisfará la restricción impuesta por (15-4). Aunque
no ha sido mencionado por Wang y Henke, es aconsejable normalizar el conjunto
de valores calculados x,,, mediante la relación

(15-19)

Estos valores normalizados se utilizan para todos los cálculos posteriores en cuya
iteración intervengan las x,,,.

Se calcula un nuevo conjunto de temperaturas T,  etapa a etapa mediante el cál-
culo de las temperaturas de burbuja a partir de los valores normalizados x,,,. Friday

*  El flujo de destdado liquido. en el caso de que lo haya, se  representa  como  u,
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2 4 0
psia

Alimentación 1,
170°F,300psia 4 l

Comp. Ib-mol/h  V V

etano 2.5
propano 14.0
n-butano 19.0
n-pentano .

nlII~I~~~^p

Comp. Ib-mol/h
etano 0.5
propano 6.0
n-butano 1 8 . 0
n-pentano 30.0
n-hexano 4.5 2 4 2 . E

psia

Dest i lado vapor

2

3

7

6

9

-r1 3

1 5

Reflujo Y Dest i lado l íquido
1.

150  Ib-mol/h 5 Ib-mol/h
infr iador interetapas

F 200,DDD  Btu/h

Corriente lateral de líquido
*

3 Ib-mol/h

A Pletapa = 0.2 psia
(excepto para el  condensador y e l  ebul l idor)

Corr iente lateral  de vapor

’ 37 Ib-mol/h

243 psia

Ebul l idor
(Etapa 16)

Colas

Figura 15.6 Ejemplo de especificaciones del método BP de Wang-Henke aplicado a destilación.
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y Smith’ señalaron que los cálculos del punto de burbuja para la temperatura de
las etapas son particularmente efectivos para mezclas con un estrecho intervalo de
valores K dado que entonces las temperaturas no son sensibles a la composición.
Por ejemplo, en el caso limite en el que todos los componentes tienen idénticos va-
lores K, la temperatura corresponde a las condiciones de K,,, = 1, y no depende de
los valores x,,,. En el extremo opuesto, sin embargo, los cálculos de punto de bur-
buja para establecer la temperatura de las etapas pueden ser muy sensibles a la com-
posición. Por ejemplo, considérese una mezcla binaria que contiene un componente
con un elevado valor K que varía poco con la temperatura. El segundo componente
tiene un valor K moderado que varía fuertemente con la temperatura. Este es el
caso de la mezcla de metano y n-butano a 400 psia, cuyos valores K están dados
en el Ejemplo 12.8. El efecto sobre el punto de burbuja de pequeñas cantidades de
metano disueltoen n-butano líquido es muy importante tal como se indica en los
siguientes resultados.

Fracción molar
de metano en
fase líquida

o.ooo
0.018
0.054
0.093

Temperatura
de burbuja,

OF
275
250
200
150

Asi  pues, el método BP es mejor cuando los componentes tienen un intervalo re-
lativamente estrecho de valores K.

La ecuación necesaria del punto de burbuja se obtiene en la forma descrita en
el Capítulo 7 mediante la combinación de (15-2) y (15-3) para eliminar ylJ dando

C

T
Kj,zcj,j  - 1 .o = 0

;=
(15-20)

que es no lineal en q y debe resolverse por iteración. En la Fig. 7.6 se muestra un
algoritmo para este cálculo cuando los valores K son dependientes de la composi-
ción. Wang y Henke prefieren utilizar el método de iteración de Muller” por su
seguridad y por no precisar del cálculo de derivadas. El método de Muller precisa
de tres suposiciones iniciales de T. Para cada suposición, el valor de S, se calcula
a partir de

Sj = 2 Ki.jX,j - 1.0

,=I

Las tres parejas de (q,  S,) se ajustan mediante una ecuación cuadrática de S, en
función de T,.  Esta ecuación se utiliza para predecir T, haciendo S, = 0, según im-
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pone (15-20). La validez del valor de q  así obtenido se comprueba utilizándolo para
calcular S, en (15-21). El ajuste cuadrático y la comprobación de S, se repiten con
las tres mejores parejas de (TJ. S,) hasta alcanzar una cierta tolerancia de conver-
gencia, es decir (Zn’  - z,“(/$“’  I O,OOOl,  con T en grados absolutos, siendo n el
número de iteración para el lazo de temper ‘a en el cálculo del punto de burbuja,
o bien puede utilizarse preferiblemente S, 1 d,OOOl  C.

Los valores de y,,, se determinan juntamente con el cálculo de temperatura de
las etapas utilizando las ecuaciones E, (15-2).  Las entalpías molares para cada
corriente de líquido y vapor que abandonan una etapa se calculan a partir de un
conjunto consistente de valores de x ,,,, T, e y ,,,. Puesto que Fr, VI,  CIr, WI y LI están
especificadas, VZ se obtiene de forma inmediata de (15-6)  y el servicio del conden-
sador, que es una cantidad (+),  se obtiene de (15-5). El servicio del ebullidor, que
es una cantidad (-), se determina sumando (15-5) en todas las etapas para dar

QN = $ (&HF,  - Z.‘jHL,  - WjHV,) - Nz’ Qj - VI Hv, - LNHI+, (15-22) <

Se calcula un nuevo conjunto de variables de tanteo V, mediante la aplicación del
siguiente balance de energía modificado, obtenido por combinación de (15-5)  y
(15-6) dos veces para eliminar L,-I y L,. Una vez reordenado

CYjVj  + pjVj+,  = yj (1 5-23)

d o n d e

aj = H,+,  - Hv

Pj  = Hvj+,  - HL:

( 5-24)

( 5-25)

Yj= ~~,(F.-W,-II,)-V,](H~,-H~i-,)[ + fi(H~+  - HF,) + Wj(HV,  - HLi)  + Qj

(15-26)

y las entalpías se evalúan para las últimas temperaturas calculadas de las etapas,
en vez de las utilizadas al iniciar la iteración. La ecuación (15-23),  escrita en forma
de matriz didiagonal, aplicada a las etapas comprendidas entre 2 y N- 1 es

rk 0 0 0..__._ . . 0
“-P3  /--o-  0_ _... * . 0

“--p4  -----os... . ._ _ 0

a3 -'

0 -*---  a4  --.._ . .._  ---._.._ -._ -- ..__. . . .
-..*  --._ %.

--._-.__  -...  . --. --._._ --..

0 --...._  --___ ---.___
.  . 0

0
‘aN-3  “PN-3

.  . 0 0 ---

1 r 5 i ry2-a2
v4 Y 3

VS Y 4
.  . . . = . .

- : .
.  .

-.+-y&-‘...  0
0 “--aN-;‘a*-&

YN-

YN-

YN-I
Lo . . 0 0 I-

( 1  S-27)
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La ecuación matricial (15-27) se resuelve de forma inmediata, comenzando a
resolver por la ecuación superior donde VZ es conocida, y operando hacia abajo en
la misma forma, apoyándose en los resultados anteriores. Esto es

“,=Y2-a2V2

P2

v4=Y3-~3V3

P3

0, en general

( 15-30)

y así hasta el final. Los correspondientes flujos de líquido se obtienen de (15-6)
Se considera que el método de resolución ha convergido cuando los conjuntos

de valores ck’ y y”,“’  se encuentran dentro de un margen preestablecido de toleran-
cia respecto de los conjuntos de valores 7’,k-” y ti,‘-“,  donde k es el índice de ite-
ración. Un posible criterio de convergencia es

8 [Ty?-‘1]2+g  [v:k’;l.;‘k ‘pI I
(15-31)

donde T es la temperatura absoluta y E  es la tolerancia preestablecida. Sin embar-
go, Wang y Henke sugieren el siguiente criterio sencillo, basado exclusivamente en
los sucesivos conjuntos de valores T,, y que resulta adecuado.27= 1 ~0.01  N ( 15-37)

Se utilizan a menudo substituciones sucesivas para iterar las variables de tan-
teo, esto es, los valores T, y V, generados por (15-20) y (15-30),  respectivamente,
durante una iteración, se utilizan directamente para iniciar la siguiente. Sin embar-
go, la experiencia indica que con frecuencia es deseable ajustar los valores de las
variables de tanteo generadas antes de comenzar la siguiente iteración. Por ejem-
plo, deberían colocarse los límites superior e inferior de temperatura de las etapas,
y los valores negativos de los flujos interetapas deberían ajustarse a un valor posi-
tivo próximo a cero. De la misma forma, para prevenir oscilaciones en las itera-
ciones, pueden amortiguarse los límites de cambio en los valores de V, y T, absoluta
de una iteración a la siguiente -digamos un 10%.

Ejemplo 15.1 Realícese una iteración según el método BP para la columna de destilacicin
propuesta en la Sección 7.7 y mostrada en la Fig. 15.7, e inclúyase un nuevo conjunto dc
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valores  T,  a  par t i r  de  (1520).  Ut i l í cense  los  va lo res  K independientes  de  la  composic ión  de
la Fig. 7.5.

Solución. Mediante  un balance global  de  mater ia

Líquido destilado = Ur  = F3  - LS  = 100 - 50 = 50 lbmol/h

Entonces

LI = (Lr/ur)Ur  = (2)(50)  = 100  Ibmol/h

Real izando un balance global  de  mater ia  a l  condensador  to ta l

V, = LI + II,  = 100-t 50 = 150 Ibmol/h

Las  es t imaciones  in ic ia les  de  las  var iab les  de  tan teo  son:

E t a p a  j V,,  Ib-mol/h T. ‘F
I (Fi jado a  0  por  especif icación) 6 5
2 (Fi jado a  150 por  especif icación) 90
3 150 115
4 1 5 0 1 4 0
5 150 165

A partir de la Fig. 7.5, los valores Ka 100  psia  y a la temperatura supuesta para cada etapa
s o n

Etapa 1 2 3 4 5

C,(l) 1.23 1.63 2.17 2.70 3.33
nc, (2) 0.33 0.50 0.71 0.95 1.25
nG(3) 0.103 0.166 0.255 0.36 0.49

La ecuación matricial(15-12)  para el  primer componente Cj se  desar ro l la  a  cont inuac ión ,
De(lS-8)con  VI=O,W=O

Aj = Vi + t:-’ (Fm - UmI
m=l

Esto es, A5 = V5 + F3  - Ur  = 150 + 100 - 50 = 200 Ibmol/h.  De forma similar A4 = 200,
A3  = 100, y AI = 100 en las mismas unidades.

Según (15-9) con VI = 0, W = 0

Bi = - Vi+, + 2 (F,,, - U,,,)+  Uj + VKi,
m=l 1
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Condensador
total

1

ih

"2

Y-  Q,

Etapa L,IU,  = 2.0
2 (líquido saturado)

1,

“3

Etapa
3

a 100 psia /
Componente 3.  3 “4 LS

C,(l) 0.30 Y

nc, (21 0.30
Etapa Todas las etapas

4
nC,(3)

a 100 psia
0.40

/
1 .00 L,

“5

Ebul l idor
QS

5

L, = 50 Ib-mol/h

Figura 15.7 Especificaciones para la columna de destilación del Ejemplo 15.1.

Esto es, & = -[F,  - U, + V5KI,5]  = -[lOO - 50 + (150)3,33]  = -549,5  Ibmol/h.  De la misnia
forma, & = -605,  Bs = -525,5,  BI = -344,5  y BI  = -150,  en las mismas unidades.

A partir de (15-IO),  C, = ~,+~KI.,+I. Por tanto, CI = V?K,,?  = 150(  1,63)  = 244,5  IbmoVh.
De forma similar, C:  = 325,5,  CJ  = 405, y Cd  = 499,5,  en las mismas unidades.

De (15-l 1), D, = -F,zI,. Por tanto, DZ = -100(0,30) = -30 Ibmol/h.  De la misma forma,
D, = DI = Dq  = Ds = 0.

La subs t i tuc ión  de  los  va lores  an te r io res  en  (15-7)  da

-150 244.5 0 0 0
1 0 0 -344.5 325.5 0 0
0 loo -525.5 405 0
0 0 200 -605 499.5
0 0 0 200 -549.5
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Utilizando (15-14)  y (15-19,  se aplica el primer paso del algoritmo de Thomas tal como se
ind ica  a  con t inuac ión

p, = g = 244.5/(-  150) = - 1.630
I

q,=$$=O/(-150)=0
I

cz 325.5
‘* = B, - A2p,  = -344.G  lOO(-1.630)=  -1’793

Realizando cálculos similares, la ecuación matricial, una vez aplicado el procedimiento de
eliminación,  es

i

1 -1.630 0
0 1 - 1.793
0 0 1
0 0 0
0 0 0

+ -!.34j [iii] = LijyzJ

Real izando  la  subs t i tuc ión  de  va lores  en  e l  sen t ido  inverso  según  (I5- 17)  y  (15-  18) se  ob t iene

XI.5  = q5  = 0.0333

x1.4  = % - ~4~1.5  = 0.0467 - (- 1.346)(0.0333) = 0.0915

De forma similar

X 1.3  = 0.1938 x1.2  = 0.3475 x,,,  = 0.5664

Las ecuaciones matriciales para nC y nC se resuelven de la misma manera, obteniéndose

Etapa 1 2 .3 4 5

C, 0.5664 0.3475 0.1938 0.0915 0.0333
G 0.1910 0.3820 0.4483 0.4857 0.4090

0.0191 0.1149 0.3253 0.4820 0.7806_ _ _
0.7765 0.8444 0.9674 1.0592 1.2229

Una vez normal izadas  las  composiciones ,  se  calculan las  temperaturas  de burbuja  a  100
psia  de forma iterativa a partir de (15-20)  y se comparan con los valores supuestos
inicialmente,

cl

Etapa
I
2
3
4
5

T’Z’  “F T”’ 0~

6 6 6;
94 90
131 115
154 140
184 165
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La velocidad de convergencia del método BP es impredecible y,  tal como se
muestra en el Ejemplo 15.12, puede depender drásticamente de los valores iniciales
supuestos para T,.  Además, en casos de elevada relación de reflujo, la convergencia
puede ser más difícil de alcanzar que en los casos con bajas relaciones de reflujo.
Orbach y Crowe’* describen un método generalizado de extrapolación para acele-
rar la convergencia basado en el ajuste periódico de las variables de tanteo cuando
sus valores forman una progresión geométrica durante al menos cuatro iteraciones
consecutivas.

Ejemplo 15.2 Determínese, por el método BP, temperatura de las etapas, flujos y com-
posiciones de vapor y líquido interetapas, y servicio del ebullidor y del condensador para
las especificaciones de la columna de destilación dadas en el Ejemplo 12. Il.

Solución. Se ha utilizado el programa de cálculo de Johansen y Seader” basado en el
método de Wang-Henke. En este programa no se realiza ningún ajuste de las variables de
tanteo al  comienzo de cada i teración,  y  se  toma como cri ter io de convergencia (15-32).  L o s
valores  K y las  en ta lp ías  se  ca lcu lan  como en  e l  E jemplo  12 .8 .  Las  únicas  supos ic iones  in i -
c ia les  que se  requieren son las  temperaturas  de cabeza y cola .

Caso

1
2
3
4

Temperaturas supuestas,  OF Número de Tiempo de ejecución
iteraciones en UNIVAC 1108,

Destilado Colas para convergencia segundos

11.5 164.9 2 9 6.0
0.0 200.0 5 2 . 1

20.0 180.0 12 3 . 1
50.0 150.0 19 3.1

En la  tabla  anter ior  se  muest ra  e l  efec to  s igni f ica t ivo de  los  valores  supuestos  para  las
temperaturas de cabeza y cola sobre el número de iteraciones requeridas para satisfacer
(15-32) .  En e l  Caso 1  se  han ut i l izado las  mismas temperaturas  extremas supuestas  para iniciar
el método de grupo en el Ejemplo 12. ll. Estas temperaturas se encontraban a unos pocos
grados de  di ferencia  de  los  valores  exactos  y  las  estimaciones eran mucho más próximas que
las de los otros tres casos. Sin embargo, fue el Caso 1 el que requirió un mayor número de
iteraciones. La Fig. 15.8 es una representación del valor T  de (15-32)  como una función del
número de  i teraciones  para  cada uno de  los  cuatro  casos .  El  Caso 2  convirgió  rápidamente
al criterio de T < O,l3. Los Casos 1, 3 y 4 convergieron rápidamente para las tres o cuatro
primeras  i teraciones ,  pero después  se  desplazaron lentamente  hacia  e l  cr i ter io  de convergen-
cia. Esto fue particularmente cierto en el Caso 1 para el cual sería deseable la aplicación de
un método de  ace lerac ión  de  la  convergencia .  En n inguno de  los  cuat ro  casos  tuvieron lugar
oscilaciones en los valores de las variables de tanteo, por el contrario, los valores se aproxi-
maron a los resul tados de convergencia de una forma monótona.

En la Fig. 15.9 se muestran los resultados globales de los cálculos, tomados para el
Caso 2,  una vez alcanzado el  cri&rio de convergencia .  Los f lujos  de  componente  en e l  pro-
ducto no cumplían de forma sat isfactoria el  balance de materia  con la  al imentación.  Por  tan-
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to, se diterminaron  valores ajustados que satisficieran las ecuaciones del balance global de
materiapromediando los valores calculados, y están incluidos en la Fig. 15.9. Un valor más
peque&  de T hubiera mejorado el balance global de materia. Las Figs. 15.10, 15.11, 15.12
y 15lIson  representaciones de los valores finales obtenidos para las temperaturas de las
etapasJujos  interetapas, y composiciones en fracciones molares a partir de los resultados
del Cas 2. Los resultados de los otros tres casos fueron casi idénticos a los del Caso 2. En
la Fig.15.10  se incluye el perfil de temperaturas supuesto inicialmente. Salvo en el caso de
las etaus  de cola, no se aprecian desviaciones significativas del perfil final. En el perfil de
tempecturas  se observa un punto de inflexión a la altura de la etapa de alimentación. Esto
ocurreromunmente.

En la Fig. 15. ll se observa que la suposición de flujo molar constante interetapas no
se marriene  en la sección de rectificación. Tanto los flujos de líquido como de vapor dismi-
nuyen a medida que se desciende desde la etapa de cabeza hacia la de alimentación. Habida
cuentade  que la alimentación es un vapor próximo al punto de rocío, el flujo de líquido
apenasraría en la etapa de alimentación. Correspondientemente, el flujo de vapor disminu-
ye en la etapa de alimentación una cantidad casi igual al flujo de alimentación. Debido a
este prablema,  los flujos molares interetapas permanecen casi constantes en la sección de ago-
tamiento. Sin embargo, el flujo de vapor supuesto en esta sección, basado en la extrapola-
ción dtl  flujo en la sección de rectificación a través de la zona de alimentación (véase Fig.
12.2701,  es aproximadamente un 33% mayor que el valor obtenido a partir de los cálculos.
Una eskmación  mucho mejor del flujo de vapor en la sección de agotamiento puede reali-
zarse, ltl como se muestra en el Ejemplo 12. ll, calculando primero el servicio del ebullidor
a partil  del servicio del condensador, basado en la relación de reflujo especificada, y deter-
minando entonces el correspondiente flujo de vapor que abandona el ebullidor parcial (véase
Fig. 12,276).

En este problema la separación se realiza entre C2  y C3. Es decir, estos dos componen-
tes pueden ser designados como clave ligero (IK)  y clave pesado (HK),  respectivamente. Así
pues, C,  es más ligero que el clave ligero (LLK),  y C4  y Cs son más pesados que el clave
pesado(HHK).  Cada una de estas cuatro denominaciones muestra un diferente tipo de perfil
de composición, tal como se muestra en las Figs.  15.12 y 15.13. Excepto en la zona de ali-
mentaron  y en los extremos de la columna, las fracciones molares para el clave ligero (Cr),
tanto en  fase líquida como en fase vapor, disminuyen de forma uniforme y continua de ca-
beza acola. El caso inverso ocurre para el clave pesado (C3).  Las fracciones molares de me-
tano (wu)  permanecen casi constantes en la sección de rectificación, salvo en las proximi-
dades de la cabeza. Por debajo de la zona de alimentación el metano desaparece rápidamen-
te tanto de la corriente líquida como de la de vapor. El caso contrario tiene lugar para los
dos componentes HHK. En la Fig. 15.13 se muestra como la composición de la alimentach
es algodiferente de la del vapor que llega a la zona de alimentación procedente de la etapa
inferior, así como de la del vapor que la abandona.
c l

En  el caso de problemas donde se especifica el flujs  de destilado y el número
de etapas teóricas, es difícil especificar la localización dk.,làztapa  de alimentación
que conduce al máximo grado de separación. Sin embargo, una vez que los resul-
tados del cálculo riguroso se encuentran disponibles, se puede construir una gráfica
modificada de McCabe-Thiele  basada en los componentes clave, para determinar



Métodos rigurosos p.ara  separaciones multicomponentes en etapa múltiple

n
!t-
c

10 =

104-L 1 I I 1 I

Número de iteración

633

Figura 15.8 Modelos de convergencia para el Ejemplo 15.2.
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Fraccionador

Vapor dest i lado
14.4 'F

Cop-$eya;ador
Ib-mol/h

4 948 000 Btu/h Calculado Ajustado
CI 160.14 160.00

w c --_
1

c2 365.50 365.39

c, 4.36 4.61

C.4 0.00 0.00

2) c5 0.00 0.00_ _
Reflujo. líquido

saturado.
530.00 530.00

1000 Ib-mol/h

Alimentación:  vapor
l igeramente sobrecalentado

105°F.400psia 7 400 psia
4  en toda la

Ib-mol/h

CI 160.0
c* 370.0

c3 240.0

Cd 25.0

cs 5.0

800.0

Líquido de colas
parcial

3 1 9 9 000 Btu/h I 161.6OF
+

Ib-mol/h
Calculado Ajustado

CI 0.00 0.00
c2 4.87 4.61
c3 235.65 235.39
ca 25.00 25.00

cs 5.00 5.00- -
270.52 270.00

Figura 15.9 Especificaciones y resultados globales del Ejemplo 15.2.

si la etapa de alimentación está localizada en la etapa óptima o, si por el contrario,
debería trasladarse. Para esta gráfica se calculan las fracciones molares del compo-
nente clave sobre la base de exento de los no clave. En la Fig. 15.14 se muestra el
diagrama resultante para el Ejemplo 15.2. Se observa que la tendencia a unirse las
líneas de equilibrio y operación es más notable justo por encima de la etapa 7 que
por debajo de ésta. Esto sugiere la posibilidad de realizar una mejor separación en-
tre los componentes clave trasladando la entrada de alimentación a la etapa 6. En
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Destilado 1 T

2

3

4
z
‘C
-0
c 5
m
t 6

d Alimentac :ic

2
7

E‘2 a
z

9

1C

ll

1;

Colas 1:

l -

l-

I .

,

1.
C

- inicial ,

S n .,,Temperatura  de

\

1 100 200

Temperatura final,  ‘F
Figura 15.10 Perfil  final de tempe-
ratura para el Ejemplo 15.2.

la Fig. 15.15 se muestra el efecto de la localización de la etapa de alimentación so-
bre el porcentaje de disminución de etano en el producto de cola. Tal como se pue-
de apreciar en la Fig. 15.14, la etapa de alimentación óptima es la 6.

Metodo de la suma de flujos (SR) para absorción y deserción
Los componentes químicos presentes en la mayoría de los absorbedores y desorbe-
dores cubren un intervalo relativamente amplio de volatilidades. De aquí que el mé-
todo BP de resolución de ecuaciones MESH fallará, debido a que el cálculo para
la determinación de la temperatura de las etapas mediante el cálculo del punto de
burbuja (BP) (15-20)  es demasiado sensible a la composición de la fase líquida, y
el balance energético de la etapa (15-5) es mucho más sensible a la tem P

eratura de
las etapas que a los flujos interetapas. Para este caso, Friday y Smith señalaron
que un método alternativo ideado por Sujata14  podría aplicarse satisfactoriamente.
Este método, denominado método de la suma de flujos (SR), fue desarrollado con
posterioridad por Burningham y Otto” juntamente con la formulación de la matriz
tridiagonal para las ecuaciones M modificadas.



Condensador 1

R e f l u j o
externo 1

Flujo de vapor que abandona la etapa, Ib-mol/h

Figura  15.11 Perfiles finales de flujos interetapas para el Ejemplo 15.2.

6

Fracción molar del líquido que abandona la etapa

Figura 15.12 Perfiles de composición del líquido para el Ejemplo 15.2.
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Destilado 1

x Composición de la al imentación

ebul l idor 0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9

Fracción molar  del  vapor que abandona la  etapa

Figura 15.13 Perfiles fínales de composición del vapor para el Ejemplo 15.2.

La Fig. 15.16 muestra el algoritmo para el método SR de Burningham-Otto.
Se encuentra disponible un programa de cálculo en FORTRAN16  para este método.
Las especificaciones del problema constan de las condiciones y etapa de localiza-
ción de todas las alimentaciones, presión en cada etapa, flujos totales de todas las
corrientes laterales, flujos de transferencia de calor desde o hacia cualquier etapa,
y número total de etapas.

Para iniciar los cálculos se supone un conjunto inicial de variables de tanteo
T, y Vi. Para la mayoría de los problemas es suficiente con suponer un conjunto de
valores Vj basados en la suposición de flujo molar constante interetapas, operando
desde la cola del absorbedor utilizando los flujos de las alimentaciones y corrientes
laterales en fase vapor especificadas. Generalmente puede obtenerse un conjunto
adecuado de valores Tj  iniciales a partir de los valores supuestos de las etapas de
cabeza y cola, suponiendo una variación lineal con el número de etapa.

Los valores de X~J  se obtienen resolviendo (15-12) mediante un algoritmo de
Thomas. Sin embargo, los valores obtenidos no se encuentran normalizados en este
paso aunque se utilizan directamente para producir nuevos valores de Lj mediante
la aplicación  de (15-4) en la forma denominada como ecuación de suma  deflujos.

(15-33)
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0.8

Figura 15.14 Diagrama modificado de McCabe-Thiele  para el Ejemplo 15.2.
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1 . 0 1 J Figura 15.15 Efecto de la localización de la eta-4 5 6 7 8

Localización de la etapa de alimentación
pa de alimentación sobre la separación para el
Ejemplo 15.2.
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Comienzo

639

1

Especificar:  todas laS F,, zi ,,  condiciones de la alimentactón  (T
FI’  I I

Pp.  0 HF  ),
., I

PIe  ti,,  WI,  Q,.  N

5 Tomar k = 1 (para inlclar ia primera iteración)

Iniclalizar  variables de tanteo
T,. 1;

Evaluaciones de la
Calcular x

de (1512)  por el
ecuación  de la

-
omark=k+l

(para iniciar
método de Thomas

matriz tridiagonal

, (una componente cada vez)

la siguiente

Iteración)

de la relación  de suma

de flujos (15-33) y

A jus ta r
variables

de tanteo

nuevos V, de (15-34) 15
I . < 1NormalIzar  v,,

para cada etapa
según (15-19)

Calcular los correspon-
dlentes  y,,  según (15-2)

Normalizar y,,

Evaluaciones
secuenciales

(una ecuación
cada vez)

Figura  15.16 Algoritmo para el método SR de Burningham-Otto en absorción/desorción.

donde los valores de 2,’  se obtienen a partir de los valores V,‘@  mediante (15-6).
Los correspondientes valores de Vi” ’ ” se determinan a partir de un balance global
de materia, obtenido por suma de (15-l) para los C componentes, combinando el
resultado con (15-3) y (15-4) y posterior suma desde la etapa j hasta la N para dar

V,=Li  ,-L,+g(F,-W,-LI,) ( 15-34)
m=i

Se calculan a continuación valores normalizados de x1,,  a partir de (15-19). Los
correspondientes valores de y,,, se calculan según (15-2).
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Resolviendo de forma simultánea los balances de energía según (15-5) para las
N etapas se obtiene un nuevo conjunto de valores Tj de temperaturas de las etapas.
Las temperaturas están incluidas en las entalpías específicas correspondientes a
los flujos de líquido y vapor no especificados. En general estas entalpías no son
lineales con respecto a la temperatura y, por tanto, se requiere un procedimiento
de resolución iterativo, tal como el método de Newton-Raphson.2

En el método de Newton-Raphson las ecuaciones no lineales simultáneas se es-
criben en la forma

fi{X,,  x2,.  . . > x,1 = 0 i=1,2,...,n (15-35)

Se proporcionan estimaciones iniciales, marcadas con asteriscos para las n varia-
bles, y cada función se desarrolla en términos de estas estimaciones mediante una
serie de Taylor truncada en las primeras derivadas, dando

(15-36)

donde A.X~ = xj  - XT.

Las ecuaciones (15-36) son lineales y pueden resolverse directamente para las
correcciones Ax;. Cuando todas las correcciones resultan ser cero, las estimaciones
iniciales son las correctas y las ecuaciones (15-35) quedan resueltas; de no ser así,
estas correcciones se suman a las estimaciones para proporcionar un nuevo con-
junto de valores iniciales a aplicar en (15-36). Este procedimiento se repite hasta
que todas las correcciones, y por tanto las funciones, sean iguales a cero o alcancen
una cierta tolerancia. De forma abreviada (15-36) y (15-37) pueden escribirse

8 [($>“&‘)]  = -fl” i=1,2,...,n (15-38)

XV+‘)  = x!‘)  + Axt”
I I f j=1,2,...,n (15-39)

Ejemplo 15.3 Resuélvanse las siguientes ecuaciones simultáneas no lineales

XI In x2 + x2 exp(x,)  = exp( 1)
x2 In XI  + 2x1 exp(x,)  = 2 exp( 1)

con error medio menor de fO,OOl  en x1 y x2, por el método de Newton-Raphson.

Solución. Expresando las dos ecuaciones en la forma (15-35)

fdxr,  x2)  = XI In x2+x2  exp(x,)  - exp(1) = 0
fz{X,,  x2}  = x2 In XI + 2x1 exp(x2) - 2 exp( 1) = 0
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Según (15-38)  la forma abreviada de estas ecuaciones es

La solución de este par de ecuaciones pueden obtenerse de forma inmediata mediante el mé-
todo de los determinantes, para dar

*x”,  = [f2’  (g)“‘-P  (gy]
I

D

Y

donde

*x”) _ [II”  ($pP  (“)“‘3* - D

D = (2)‘”  (ib)“‘-  ($>” (“)“’

y las derivadas obtenidas de la ecuación son

(g)“’  = In(xy’) + x:“exp(x:“)  (g)“’  = $+ 2 exp(xy’)

( >
afl “’ Cr,

= 3-  + exp(x(:‘) af2 (” =
ax* xi” ( >ax2

In(x$“)  + xJ”exp(xl’)

Como estimaciones iniciales tómense XI(” = 2 xl”  = 2. Aplicando el método de Newton-
Raphson se obtienen los siguientes resultados, donde en la sexta iteración se obtuvieron va-
lores de XI = 1,0000 y x2 = l,OOOO,  que corresponden muy aproximadamente a los valores de
cero en fi y f2.

r XV’ XV’ w *’ (df,/dx,)“’  (df,/dx,r”  ) (dfaldx,)“’  (dfa/dx#”  Axt” Axl”

I 2.0000 2.ooo0 13.4461 25.5060 15.4731 8.3891 15.7781 30.2494 -0.5743 -0.5436
2 1.4257 1.4564 3.8772 7.3133 6.4354 5.1395 9.6024 12.5880 -0.3544 -0.3106
3 1.0713 1.1457 0.7720 1.3802 3.4806 3.8541 7.3591 6.8067 -0.0138 -0.1878
4 1.0575 0.9579 -0.0059 0.1290 2.7149 3.9830 6.1183 5.5679 -0.0591 0.0417
5 0.9984 0.9996 -0.6057 -0.0122 2.7126 3.7127 6.4358 5.4244 0.00159 0.000368
6 l.OOM 1.0000 5 . 5 1  x 1o-6 2.86 x W6 2.7183 3.7183 6.4366 5.4366 12.1 x 10-b -3.0 x 10-6
7 l.oooo 1.0000 0.0 -2 x w 2.7183 3.7183 6.4366 5.4366 - -

0
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La ecuación abreviada para el método de Newton-Raphson, en su aplicación
a la obtención de un nuevo conjunto de valores c según la ecuación (15-5),  es de
la forma

( )* (”
aTi-, ATj-,  + ($$rr’~~y)+ (2)“’ AT):‘, = -HY~ (15-40)

donde

AT(‘)  =  TV+‘)  - ,)r’l
I J

aHj w-  ,
-= Lj-l-al;-, ac-,

(15-41)

(15-42)

aHj aH,, ab,
aT,=-tLj+ uj>  al -CV,+ Wj)aT, (15-43)

(l-9

Las derivadas parciales dependen de las correlaciones de entalpía utilizadas. Por
ejemplo, si se utilizan ecuaciones polinómicas, independientes de la composición,
en función de la temperatura, entonces

Hv, = i y,j(Ai  + B;T + CiT’) (15-45)
,=l

HL,  = f xi.j(a, + b,T + c;T’) ( 15-46)
1=I

y las derivadas parciales son

aH” c
a7;  = 3  Yi.j(Bi + 2CiT) (15-47)

Las N relaciones dadas por (15-40) constituyen una ecuación matricial tridia-
gonal que es lineal en AZ”. La forma de la ecuación matricial es idéntica a (15-12)
donde ,  po r  e j emplo ,  A2 = (dH2/dT1)‘~,  Bz  = (dHz/dT2)“‘,  CZ =  (dH2/dT3)“‘,
XI,2  - AT;“,  y D2  = -Hi”.  La matriz de derivadas parciales se denomina matriz ja-
tobiana  de corrección. El algoritmo de Thomas puede utilizarse para resolver el con-
junto de correcciones Azr’. Los nuevos valores de T se determinan en la forma

TI’+‘)  =  TI”  +  tA  Tg’) (15-49)
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donde t es un factor escalar de atenuación que resulta útil cuando las suposiciones
iniciales no están razonablemente próximas a los valores reales. De forma general,
como en (15-39),  t se toma como uno, aunque puede determinarse un valor óptimo
en cada iteración para minimizar la suma de los cuadrados de las funciones

Cuando todas las correcciones A7J”son próximas a cero, los valores resultantes de
K se utilizan en un criterio como (15-31) o (15-32) para determinar si la conver-
gencia ha sido alcanzada. De no ser así, antes de iniciar una nueva iteración k, pue-
den ajustarse los valores de V, y T, de la forma indicada en la Fig. 15.16 y discutida
previamente para el método BP. De forma general, se observa una rápida aproxi-
mación a la convergencia para el método de suma de flujos.

Ejemplo 15.4 Calcúlense las temperaturas de las etapas y las composiciones y flujos de
las corrientes de vapor y líquido interetapas por el método SR riguroso para las especifica-
ciones de la columna de absorción dadas en el Ejemplo 12.8.

Solución. Se utilizó el programa para ordenador digital de Shinohara et al.,” basado
en el método de resolución de Burningham-Otto. En este programa los svalores  K y las en-
talpías  se calculan como en el Ejemplo 12.8. Las suposiciones iniciales para las temperaturas
de las etapas de cabeza y cola fueron 90°F (32,2”C)  (temperaturas del líquido de entrada) y
105°F (40,6”(Z)  (temperatura del gas de entrada), respectivamente. Se precisaron siete itera-
ciones para alcanzar el criterio de convergencia de (15-32). Los valores de T fueron los
siguientes:

Número de iteración T, (“F)’
1 9948
2 2556
3 46.0
4 8.65
5 0.856
6 0.124
7 0.0217

En la Fig. 15.17 se muestran los resultados globales de los cálculos finales. Se incluyen
valores ajustados de los flujos de componente de producto que satisfacen las ecuaciones del
balance global de materia. Las Figs.  15.18, 15.19 y 15.20 son representaciones de los valores
finales de las temperaturas de las etapas, flujos totales interetapas, y flujos de componente
de vapor interetapas, respectivamente. La Fig. 15.18 muestra el considerable error cometido
en la suposición inicial del perfil de temperaturas. Debido al substancial grado de absorción
y elevado calor correspondiente, las temperaturas de las etapas son considerablemente ma-
yores que las temperaturas de las dos corrientes de entrada. El calor es absorbido tanto por
la corriente de vapor como por la de líquido. La etapa de temperatura máxima se encuentra
prácticamente en el punto medio de la columna. La Fig. 15.19 muestra como la mayor parte



6 4 4 Métodos rigurosos para separaciones multicomponentes en etapa mú/tip/e

del proceso be  absorción tiene lugar en las dos etapas extremas. En la Fig. 15.20 puede apre-
ciarse como la absorción de CI y C2  se produce casi exclusivamente en las etapas de cabeza
y cola. La absorción de C, transcurre a lo largo de toda la columna, pero principalmente en
las dos etapas finales. La absorción de Cd  y CS transcurre a 10 largo de toda la columna,
pero principalmente en la cola, donde el vapor entra por primera vez en contacto con el acei-
te absorbente.
0

Método de suma de flujos isot6rmicos (SR) en extracción líquido-líquido
El equipo de extracción líquido-líquido en etapa múltiple opera frecuentemente en
forma adiabática. Cuando las corrientes de entrada se encuentran a la misma tem-

Absorbedor
Gas agotado

150°F

Aceite absorbente
90"F,4OOpsia 1

Ib-mol/h

c.4 0.05

c s 0.78

A c e i t e  abs.164.17

165.00

Gas de al imentación:  vapor
l igeramente sobrecalentado

CI
c 2
=3
c.4
cs

Aceite abs.

400 psia
en toda la

Ib-mol/h  -
Calculado Ajustado

147.51 147.64
275.87 276.03
105.42 105.42

1.18 1.18

0.21 0.21

0.05 0.05

530.24 530.53

Aceite enriquecido
143.7 'FL \

Ib-mol/h
Calculado Ajustado

CI 12.36 12.36

c2 93.97 93.97

ca 134.64 134.58

ca 23.90 23.87
ca 5.57 5.57

Aceite abs. 164.32 164.12

434.76 434.47

c.4
cs

25.0

5.0
800.0

Figura 15.17 Especificaciones y  resultados globales del Ejemplo 15.4.
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peratura y el calor de mezcla es despreciable la operación también es isotérmica.
Bajo esta condición, o cuando las temperaturas de las etapas están especificadas,
puede aplicarse una versión isotérmica simplificada del método de suma de flujos
(ISR), indicada por Friday y Smith’ y mostrada en detalle por Tsuboka y Kataya-
ma.” Está basada en el mismo modelo de etapa de equilibrio presentado en la Sec-
ción 15.1. Sin embargo, con todas las temperaturas de las etapas especificadas, pue-
den calcularse valores de Q, a partir de los balances de energía-de las etapas, que
pueden ser separadas de las otras ecuaciones y resueltas aparte, siguiendo los cál-
culos aquí presentados. En el método ISR se presta particular atención a la posi-
bilidad de una fuerte influencia de la composición sobre los valores K;,+

La Fig, 15.21 muestra el algoritmo para el método ISR de Tsuboka-Katayama.
Los símbolos de fase líquida y fase vapor corresponden al refinado y al extracto,
respectivamente. Las especificaciones del problema constan de los flujos, composi-
ciones y etapas de localizacion  de todas las alimentaciones; temperaturas de las eta-
pas (frecuentemente todas iguales); flujos totales de las corrientes laterales; y nú-
mero total de etapas. No es preciso especificar las presiones de las etapas, pero se
sobreentiende que son mayores que las presiones del punto de burbuja de la etapa
correspondiente para prevenir una vaporización.

Una vez especificadas las temperaturas de las etapas las únicas variables de tan-
teo son los valores V,.  Se obtiene un conjunto inicial suponiendo una separación
perfecta entre los componentes de la alimentación y despreciando la transferencia
de materia de disolvente a la fase de refinado. Así se obtienen valores aproximados
de los flujos de extracto y refinado existentes. Valores intermedios de < se obtienen
por interpolación lineal entre las N etapas. Para el caso de corrientes laterales o ali-
mentaciones intermedias se necesitan realizar algunas modificaciones del método.
Tal como se muestra en la Fig. 15.21, las variables de tanteo se reinicializan en un
lazo de iteración exterior.

El efecto de la composición de las fases sobre los valores K (coeficientes de dis-
tribución) es a menudo considerable en extracción líquido-líquido. Por tanto, es pre-
ferible establecer estimaciones iniciales de x;,)  e y,,,, a partir de las cuales se calculan
los valores de K,j. Los valores iniciales de x,,, se obtienen por interpolación lineal
en las etapas, a partir de las composiciones conocidas de entrada y las composicio-
nes supuestas de salida. Los correspondientes valores de y;,, se calculan mediante el
balance de materia (15-I). Los valores de -~,LJ y y,v,  se determinan a partir de una
correlación adecuada -por ejemplo, las ecuaciones de van Laar, NRTL, UNI-
QUAC o UNIFAC presentadas en el Capítulo 5. Los correspondientes valores K
se obtienen de la siguiente ecuación, equivalente a (4-31).
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Figura 15.18 Perfil de temperatura calculado en el Ejemplo 15.4.

Resolviendo (15-12)  por el algoritmo de Thomas se obtiene un nuevo conjunto
de valores x,,,. Estos valores se comparan con los supuestos calculando

(15-51)

donde r es un índice del lazo interior. Si 71 > EI, donde, por ejemplo, el criterio de
convergencia tr  puede tomarse como 0,Ol  NC, el lazo interior se utiliza para me-
jorar los valores de K,,, utilizando valores normalizados de x,,  e y,,, para calcular
nuevos valores de -yILJ  y YIV,,.

Cuando el lazo interior alcanza la convergencia, los valores de x,,, se utilizan
para calcular nuevos valores de y,,, según (15-2). Se calcula entonces un nuevo con-
junto de variables de tanteo V, a partir de la relación de suma de flujos

V;k+”  zz  vjk’  2 yi,,

,=I
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Figura  15.19 Perfiles de los flujos interetapas calculados en el Ejemplo 15.4.
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Figura 1 5 . 2 0 Perfiles de los flujos de componente de vapor calculados en el Ejeplo 15.4.
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C o m i e n z o

Especificar: all  Fo,  zi  j ,  T,,, Po,,
* I J

PJ,  uj,  WI,  Tii  N
para iniciar la

primera iteración
del lazo exterior

de iteración V

Suponer valores de x,,,

Calcular y,,,  de (15-l)

Ca lcu la r  Y;Lsj,  Yiv,j y

Evaluaciones de la Tomar
“‘$!a  iniciar la Calcular nuevos Y,.,

ecuación de la r=l (
primera iteración
del lazo interior

) de (15-2)Normalizar  Y,.,

matriz tridiagonal Calcular x de (15-12)
Calcular nuevos

_
(un componente cada por el m6todo de Thomas T o m a r riV.j  V ,Ki J

I r=r+  1 c
Tomark=k+l
Tomar T=  1

f

I
No ha convergido Normalizar x,,,  con (15-l 9)

Calcular nuevos 7;~.  j v Ki,j

Evaluaciones
secuenciales

(una ecuación
cada vez)

I -,

1 N o ¿EST, CE2 si
* Sa l i da

No ha convergido en(15-53)? Ha convergido

Calcular 0, en (15-5)
si se desea

Figura 15.21 Algoritmo del método ISR de Tsuboka-Katayama para la extracci6n  líquido-líquido.

donde k es el índice del lazo exterior. Los correspondientes valores de ,$@”  se ob-
tienen de (15-6).

El lazo exterior alcanza la convergencia cuando

(15-53)
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donde, por ejemplo, el criterio de convergencia ~2 puede tomarse como 0,Ol N.
Antes de comenzar una nueva iteración k, los valores de v  pueden ajustarse

tal como se discutió previamente para el método BP. La convergencia del método
ISR se alcanza generalmente de forma rápida, aunque depende en la medida en que
K;J varía con la composición.

Ejemplo 15.5 La separación de benceno B  de n-heptano H por destilación ordinaria pre-
senta cierta dificultad. A presión atmosférica los puntos de ebullición se diferencian en 18,3”C.
Sin embargo, habida cuenta de la no idealidad de la fase líquida, la volatilidad relativa dis-
minuye a un valor inferior a 1,lS para elevadas concentraciones de benceno.” Un método
alternativo de separación es la extracción líquido-liquido con una mezcla de dimetilforma-
mida (DMF) y agua.19  El disolvente, a 20°C es mucho más selectivo para el benceno que
para el n-hexano. Calcúlense, para dos diferentes composiciones del disolvente, las compo-
siciones y flujos de las corrientes interetapas por el método ISR riguroso para la cascada de
extracción líquido-líquido en contracorriente representada esquemáticamente en la Fig. 15.22,
de cinco etapas de equilibrio.

Solución. Los datos experimentales del equilibrio entre fases para el sistema cuaterna-
rio” fueron ajustados mediante la ecuación NRTL por Cohen y Renon.” Las constantes de
los pares binarios resultantes en (5-68) y (5-69) son

Par binario, Q
DMF, H
Agua, H
B,H
Agua, DMF
B, DMF
B, Agua

7ii 7ii ffj,
2.036 1.910 0.25
7.038 4.806 0.15
1.1% -0.355 0.30
2.506 -2.128 0.253

-0.240 0.676 0.425
3.639 5.750 0.203

En el Caso A, se tomaron las siguientes estimaciones iniciales de V’, (la fase de extracto), x,,,
e yJj, basadas en una separación perfecta y una interpolación lineal en las etapas.

Etapa
i v,

Yij -VJ

H B DMF Agua H B DMF Agua

1 1100 0.0 0.0909 0.6818 0.2273 0.7895 0.2105 0.0 0.0
2 1080 0.0 0.074 1 0 .6944 0.2315 0.8333 0.1667 0.0 0.0
3 1060 0.0 0.0566 0.7076 0.2359 0.8824 0.1176 0.0 0.0
4 1040 0.0 0.0385 0.7211 0.2404 0.9375 0.0625 0.0 0.0
5 1020 0.0 0.01% 0.7353 0.2451 1.0000 0.0 0.0 0.0

La solución final se obtiene por el método ISR utilizado los siguientes valores de flujos y
composiciones



6 5 0 Métodos rigurosos para separacrones  mUftlCOmpOnenteS  en etapa mtiftrpla

Etapa

i v ,

Yij -qj

H B DMF Agua H B D M F Agua

1 1113.1 0.0263 0.0866 0.6626 0.2245 0.7586 0.1628 0.0777 0.0009
2 1 1 0 4 . 7 0.0238 0.0545 0.6952 0.2265 0.8326 0.1035 0.0633 0.0006

3 1065.6 0.0213 0.0309 0.7131 0.2347 0.8858 0.0606 O.OS32 0.0004

4 1 0 4 2 . 1 0.0198 0.0157 0.7246 0.2399 0.92 I I 0.03lT 0.04  I 0.0003
5 1 0 2 8 . 2 0.0190 0.0062 0.7316 0.2432 0.9438 0.0125 0.0434 0.0003

Extracto
*

Allmentaclón
2 0 “C, 20 psla 1

Ib-mol/h
I I 300 0
H 1000

4000 20 'JC.
20 OSld

en todo el sistema

DMF 750 500
Agua 250 500 I Refmado

L
1000 1ooi-l

Figura 15.22 Especificaciones  del Ejemplo 15.5

P r o d u c t a s  c a l c u l a d o s  p a r a  los dos  casos  wn

Extracto,
IbmoVh

Caso A Caso B

Refinado,
IbmoVh

Caso A Caso B

H 29.3 5.6 270.7 294.4
R 964 43 .o 3.6 57.0
DMF 737.5 4xs.x 12.5 1 4 . 2
Agua 249.9 4997 0. I 0.3- - - -

1 1 1 3 . 1 1074  1 2X6.9 vIS  .9
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0.01 l-
1

-l
2 3 4 5 Figura 15.23 Variación del coeficiente de distribu-

Número de etapa ción y selectividad relativa en el Ejemplo 15.5, Ca-
so A.

Sobre una base de porcentaje de extracción, los resultados son

C a s o  A C a s o  B

Porcentaje de benceno extraído de la alimentación 96.4 43.0
Porcentaje de n-heptaw extraído de la alimentación 9 . 8 1.87
Porcentaje de disolvente transferido al refinado 1.26 1.45



652 Métodos rigurosos para separaciones multicomponentes en etapa múltiple

Por lo tanto, el disolvente con un 75% de DMF extrae un porcentaje mucho mayor del ben-
ceno, aunque el disolvente con un 50%  de DMF es mucho más selectivo entre el benceno y
el n-heptano.

En la Fig. 15.32 se muestran, para el Caso A. las variaciones con el número de etapa
de los valores K y de la selectividad relativa, donde ésta viene definida por /~B,H = KdKH.
El coeficiente de distribución para el n-heptano varía con un factor de casi 1,75 desde la eta-
pa 5 hasta la etapa 1, mientras que el coeficiente para el benceno permanece casi constante.
La selectividad re!ativa  varía con un factor de casi dos.
c l

15.4 Métodos de corrección simultánea (SC)

Los métodos BP y SR para operaciones de contacto vapor-líquido no alcanzan la
convergencia, o lo hacen con dificultad, en el caso de separaciones en las que in-
tervienen mezclas líquidas con una fuerte no idealidad (por ejemplo, en destilación
extractiva) o en aquellos casos donde el separador presenta un comportamiento de
absorbedor o desorbedor en una de las secciones, y de fraccionador  en otra sección
(por ejemplo, un absorbedor con ebullición). Además, de forma general, los méto-
dos BP y SR están restringidos a unas especificaciones muy limitadas, establecidas
anteriormente. Métodos más generales, capaces de resolver todos los problemas de
separación multicomponente en etapa múltiple, están basados en la resolución de
todas las ecuaciones MESH, o una combinación de las mismas, por técnicas de
corrección simultánea (SC).

MBtodo de Newton-Raphson
Para el desarrollo de una técnica SC que utilice el método de Newton-Raphson de-
ben seleccionarse y ordenarse las variables desconocidas y las correspondientes fun-
ciones (ecuaciones MESH) que las contienen. Goldstein y Stantield2’ señalaron
como el agrupar las funciones por tipos es más eficiente para la resolución de pro-
blemas en los que intervenga un gran número de componentes y pocas etapas. Al-
ternativamente, cuando hay un gran número de etapas pero pocos componentes,
resulta más eficaz el agrupar las funciones de acuerdo con la localización de las eta-
pas. Esta última forma de agrupar las funciones ha sido descrita por Naphtali,22 y
ha sido complementada por Naphtali y Sandholm.23

El método SC de Naphtali y Sandholm se desarrolla con detalle, dado que uti-
liza muchas de las técnicas matemáticas de métodos de tanteo presentados en la Sec-
ción 15.3. Fredenslund, Gmehling y Rasmussen24 dan un programa de cálculo para
este método.

Se utiliza de nuevo el modelo de etapa de equilibrio de las Figs. 15.1 y 15.3.
Sin embargo, en vez de resolver simultáneamente las N(2C  + 3) ecuaciones MESH,
se combinan (15-3) y (15-4) con las otras ecuaciones MESH para eliminar 2N va-
riables, reduciendo el problema a la resolución simultánea de N(2C  + 1) ecuacio-
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nes.  Esto se realiza multiplicando en primer lugar (15-3) y (15-4) por V, y L,,  res-
pectivamente, para dar

vj  = 2 L+ji=l (15-54)

Li  = 2 1, (15-55)i=l

donde se han utilizado las definiciones de fracción molar

Las ecuaciones (15-54),  (15-55),  (15-56) y (15-57) se substituyen en (15-l),  (15-2) y
(15-5) para eliminar Vj, Lj,  yij y x,,j,  e introducir los flujos de componente L+J y I,,,.
Se obtienen así las siguientes N(2C + 1) ecuaciones, donde s,  = V/L, y S, = W,/V,
son flujos adimensionales de corrientes laterales.

Balance de materia

Misj  = &j(l +  Si) +  U;,j( 1 +  S j )  - li.j-l  - ui.j+l  - fi.i  = O (15-58)

Equilibrio entre fases

(15-59)

Balance de energía
c C C

Hj = HQ(  1 + Sj)
cl

1i.j + Hvj(  1 + Sj) ui.j  - HI+, li.j-1,= 7,= 7,=

donde JJ  = l$;i

2 Hvj+,

C

c(
Vi++1  - HF~ ’ fi.j  - Qj  = 0 ( 15-60)

,= ci,=

Si Ny todas lasj$,  Te, PFj,  Pi,  Si,  Sj  y Qj  están especificadas, las ecuaciones M,
E y H son no lineales en las N(2C  + 1) variables (de salida) desconocidas uv,  I,,J  y
T,,  desde i = 1 hasta C y desde i = 1 hasta N. Aunque pueden utilizarse otros con-
juntos de variables especificadas y desconocidas se considerarán primero estos
conjuntos.
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Las ecuaciones (15-58)  (15-59) y (1.560)  se resuelven de forma simultánea por
el método iterativo de Newton-Raphson, donde se generan sucesivos conjuntos de
variables de salida hasta que las funciones M,  E y H alcancen una cierta tolerancia
en un entorno de cero. En las iteraciones, a los valores de las funciones distintos
de cero se les denomina discrepancias o errores. Se agrupan las funciones y varia-
bles de salida por etapas de cabeza a cola. Como se verá posteriormente, esto se
hace así para obtener una estructura de bloque tridiagonal en la matriz jacobiana
de las derivadas parciales con el fin de poder aplicar el algoritmo de Thomas. Sea

X=[X,,X,  ,.... x ,,.... Xp.JIT (15-61)
Y

F = [F,, F?. . , F,, . , Fy jr (15-62)

donde X, es el vector de variables de salida para la etapa j, dispuesto en eI  siguiente
orden

x ,  =  [L>l.,.  t’2.p , L’,  ,>  . uc.j. T,. l,,.  L,.. . l,,..  . l,,,]'

y F, es el vector de funciones para la etapa i, dispuesto en el orden

( 15-63)

F, = [H,, M,  ,, M:,,,  , M,,,, , M,..,. E,,,, E:,, , E,,,,  , &JT ( 15-64)

La iteración de Newton-Raphson se desarrolla resolviendo (15-38) para las
correcciones AX de las variables de salida, que en forma matricial resulta

Fk’

Estas correcciones se utilizan para calcular la siguiente aproximación del con-
junto de variables de salida mediante

-
x”‘” = XI”‘+  t  Ax’k’ (15-66)

La cantidad (dF/dX  ) es el siguiente jacobiano  o matriz (N X  iV) de bloques
de derivadas parciales de todas las funciones con respecto a todas las variables de
salida.

s c, 0 0 ”
Az  & 5 0 . .
0 ‘. ‘. Al B, c, . .
. . --._ --.._ --._

--._ --. =._
. . -.__  --._ --._

0 . . -.__  =._ =._
--._ =._ =._

0 . 0
0

-._ AN;=..  ti;-;-‘-
. . 0 0 AN

0
;0

0
. .

0
L,-I

RN

(15-67)
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E s t e  j acobiano  presenta  una  forma t r id iagonal  de  la  misma forma
que (15-12) dado que las funciones para la etapa i sjlo- dependen de las variables
de salida de las etapas j - 1,  i y i + 1. Cada bloque A, B o C en (15-67) representa
una submatriz (2C + 1) por (2C + 1) de derivadas parciales, donde la disposición
de las funciones y variaoes  d; salida están dadas por (15-63) y (15-64),  respectiva-
mente. Los bloques A,, B, y C, corresponden a submatrices de derivadas parciales
de las funciones de la etapa i con respecto a las variables de salida de las etapas
j - 1,  i y i + 1,  respectivamente. De esta forma, utilizando (15-58),  (15-59) y í15-60),
y señalando solamente las derivadas parciales no nulas por un signo +, o por filas
o diagonales de cadenas +...+,  o por los siguientes bloques cuadrados o rectan-
gulares encerrados por cadenas conectadas.

+....+

+....+

se encuentra que los bloques tienen la siguiente forma, donde el signo + se reem-
plaza por un valor numérico (-1 ó 1) en el caso de que la derivada parcial tenga
sólo ese valor.

Variables de salida

Ul.j-l  . . * k-.,-l T,-, l,,, I . . . k,,-I

-
A, = (

2IL-
2x, I

3 .
) c1 Mc.j= ‘õ El,z .

EC.i

+ +.....+

- 1

- 1 (15-68)

tor  tanto, (15-65) consiste en un conjunto de N(2C  + 1) ecuaciones lineales simul-
táneas en las N(2C  + 1) correcciones AX. Por ejemplo, la ecuación 2C + 2 de este
conjunto se obtiene desarrollando la función HI  (15-60) en una serie de Taylor, se-
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B, = B = g Mc.jJ ( >aXj ‘B E,,j + .
2. :

. 1:&,j + .

Variables de salida

ll,j  . . . 1C.j

. . . . . . . . . . . . . . . . ...+

+

+ +
. . . . . . . . . . . . . . . . ...+

. . . . . . . . . . . . . . . . ...+

Xj+I

YlJFj

c. = aFi  = g Mc.jJ ( >aXj+, ‘C
*:  E1.j

tt  .

Ec.j

Variables de salida

)I.j+I ’ * ’ UC.j+l q+l ll.j+l  * . * lCj+l. -+.....+ +
-1

- 1

(15-69)

( 15-70)

gún (15-36),  respecto a las N(2C + 1) variables de salida. De esta forma se obtiene
el siguiente resultado, donde la serie se ha truncado en las derivadas de primer orden

+H,(l‘+SZ)  AQ+...+
1

(1 + S,) 2, vi.2 + Hv,(  1  + S,) 1 Aw2
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+[(~)(l+~z)Kfi,,+(~)(l+S,)~ui.‘]A~*

(1 + ~2)  f 4.2 +  HL?(l  + s2)]  A1,.2 + . . .t=I

(1  + S2) f 6.2 + H,Jl  + s2)]  Alce.*i=l

-3 g vi.3  AT, + O(A1,,3  + . . . + A/C,N)  = -Hz

Ecuaciones tales como (1571), aunque excesivamente largas, se manejan con
facilidad en los programas de cálculo.

Como un ejemplo adicional, la entrada en la matriz jacobiana  para la fila
(2C + 2) y la columna (C + 3) se obtiene de (15-71) como

aH2 aHL’  2  li , + HL,-=-

al,,, a12.,  i=l  .
(15-72)

Todas las derivadas parciales han sido establecidas por Naphtali y Sandholm.23
Las derivadas parciales de las entalpías y de los valores K dependen de la corre-

lación utilizada en particular para estas propiedades, simplificadas en algunas oca-
siones incluyendo solamente los términos dominantes. Por ejemplo, supóngase que
se ha utilizado la correlación de Chao-Seader para los valores K. De forma general,

Las derivadas parciales dK,,,/dT,;  aK,,/dI,,  y dK,,,/dv,,.,,  en función de las variables
de salida, existen todas y pueden expresarse analíticamente o calcularse en forma
numérica si se desea. Sin embargo, para algunos problemas, los términos que in-
cluyen la primera y segunda derivada de este grupo pueden ser los términos domi-
nantes, de tal forma que el tercer grupo puede tomarse como cero.

Ejemplo 15.6 Obténgase una expresión para (dHdd7) a partir de la ecuación de estado
de Redlich-Kwong.

Solución. De (4-64)
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donde gV, zV, A y B dependen todas de T,  en la forma definida en (4-60),  (4-41),  (4-42),
(4-43),  (4-44) y (4-45). Así

De (4-60) y (4-59)

(?!gy$, (ak)iT’-’  = (C&)i

De (4-43) y (4-45)

P o r  t a n t o ,

De (4-42) a (4-45)

=  y, . O.O867T,,
’ = ,& ( TP,, >

aB B
aT=-T

(yi . 0.4278”’ T:,2’/T’~25Pc,)]2

2 (yi . WXW  TJTP,,)

P o r  t a n t o ,

De (4-41)

a(A’/B) AZ-=--
aT B T

Z:--Z:+ZVBP ;-BP - 1) -$+lP)2=0

Por derivación implícita

3Z:s-,Z++BP(&BP-I
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que combinado con las  expresiones  anter iores  para  (dB/dT) y  d(S’/B)/dT resulta

659

dZ”-= (ZvPB/T)[Z(A*/B) - 2BP - ll-  (A’BP/T)(P  - 1)
dT 3Z:-2Zv  + BP[(A*/B)-  BP - 11

Dado que el algoritmo de Thomas puede aplicarse a la estructura de bloque tridia-
gonal ( 15-67) de (1570), las submatrices de derivadas parciales se calculan a medi-  *
da que se necesiten. La solución de (15-65) sigue el esquema de la Sección 15.3,
dado por1  15:13)a  (15-18) y representado en la Fig. 15.4, donde las matrices y vec-
tores A,, B,, C,, -F, y AX,  corresponden a las variables A,, B,, C,, D, y x,, respectiva-
mente. Sin embargo, las operaciones sencillas de multiplicación y división de la Sec-
ción 15.3 se transforman en producto e inversión de matrices, respectivamente. Los
pasos a seguir son los siguientes

Comenzando en la etapa 1, Ci - (BI)-‘Ci,  FI - (Bi)-‘Fi,  y & - 1 (la submatriz iden-
t i d a d ) .  S ó l o  s e  a l m a c e n a n  Ci y  F,.- - - - P2ra l a s  e t a p a s  j  d e  2 - a  N  - 1 ,
C, - (B, - A,C,-I)~‘C,, F, - (B, - A,C,-i)-’ (F, -A,F,-i).  Entonces A, - 0 y B, - 1. Al-
m a c é n e n s e  C , y  F ,  p a r a  c a d a  e t a p a .  P a r a  l a  ú l t i m a  e t a p a ,
(Fh.  - (BN - ANCN ,) ’ (FN - AhiFK ,), &, - 0, B,  - 1,  y por lo tanto, AXN  = -FN.
Esto completa los pasos de la eliminación progresiva. Los restantnes valores de AX
se obtienen median- una substitución sucesiva siguiendo el camino inverso según
AX,  = -F, - - (F, - C,F,+,). Este método se ilustra en el siguiente ejemplo.

Ejemplo 15.7 Resuélvase  la  s iguiente  ecuación matr ic ia l .  con es t ructura  de  b loque t r id ia-
gonal,  utilizando el algoritmo de Thomas.

S’nlu~Yhz. La ecuación  matricial es de la forma
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Siguiendo e!  procedimiento anterior, comenzando por la primera lila de bloques,

Inviertiendo la matriz

.

Realizando el producto de matrices

213
-1/3 -ll3

0 -1/3  11

Y

(EJ’(C,)  = [_i 8 -y]  ,w reemplaza  a i!,

,que  reemplaza aF,

También

1
I=O [ 0 0

1 0 1 reemplaza a B,
0 0 1

Para la segunda fila de bloques

Por multiplicación y substracción de matrices

3 1 3

(&--A&J,)=  -- [ 3 24 1 I 13
que una vez realizada la inversión se transforma en

-1 0 1

(B2 - A,iz,>-’ = C 1 3151 -1/5 -615  1-315

Multiplicando

0 -1 -1
( i ,

- -
- AIC,)-‘& = 215 2 1 1 ,que reemplaza a C,

1/5 I 1
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De forma similar se proceden a realizar el resto de los pasos para esta fila de bloques y la
tercera ,  obteniéndose

Por lo tanto, AX7 = M(B  = AX9  = 1.

AXI -2
AX -4
AX, +1
A-X, +1
A-C = _ 1;;;;
AXí
AX, -1
AX, - 1
AX,- - 1

Los  res tan tes  pasos  de  subs t i tuc ión  se  in ic ian  con  la  segunda  f i l a  de  b loques ,  donde

Por tanto, AXs  = ayS  = A& = 1. Análogamente, para la primera fila de bloques se obtiene

AX,=AX2=AX3=1

q
Normalmente, es deseable especificar algunas variables de las etapas de cabeza

y cola distintas a los servicios del ebullidor y/o condensador.* Esto puede llevarse
a cabo fácilmente eliminando las funciones del balance de calor HI y/o  HN del con-
junto de ecuaciones simultáneas, y reemplazándolas por funciones de discrepancia
dependiendo de las especificaciones deseadas. En la Tabla 15.1 se muestran funcio-
nes para especificaciones alternativas en una columna con un condensador parcial.

Si se desea, (15-54) puede modificarse para el cálculo de las etapas reales en
vez de etapas teóricas. Debe especificarse la eficacia de Murphree del plato referida
a la fase vapor. Estos valores están relacionados con las composiciones en esta fase
por la definición

(15-73)

l De hecho, los servicios del ebullidor y del condensador normalmente son tan interdependientes que no es recomen-
dable la especificación de ambos valores.
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En función de flujos de componentes se obtiene la siguiente función de discrepan-
cia, que substituye a (15-59)

(15-74)

Tabla 15.1 Funciones alternativas para HI  y HN

Especificación Substitución de HI Substitución de HN

Relación de reflujo
o de ebullición

(WD)  0 (V/B)
Temperatura de etapa,

TD  o Te
Flujo de producto. D  o B

Flujo de componente en
el producto, ir, o b,

2 4, -(UD)  1 0o.1  = 0 1 u,.N  - ( v/B)  c h.N = 0

T,  - 7-D  = 0 TN  - TB  = 0

c u,,, - D = 0 c I,,N - B = 0

v,,,  - d,  = 0 l,,,  - b, = 0

Fracción molar de
componente en el
producto. Y,LJ  o X,B

Si se desea un condensador total con subenfriamiento, es necesario especificar el
número de grados de subenfriamiento, y reemplazar (15-59) o (15-74) por funciones
que expresen identidad de reflujo y de composición del destilado tal como señala-
ron Naphtali y Sandholm.23

En la Fig. 15.24 se muestra el algoritmo para el método SC de Naphtali y Sand-
holm. Las especificaciones del problema son bastante flexibles. Presión, composi-
ciones, flujos y etapa de localización son necesarias para todas las alimentaciones.
La condición térmica de cada alimentación puede darse en función de la entalpía,
temperatura o fracción molar vaporizada. Si una alimentación consta de dos fases,
éstas pueden enviarse a la misma etapa, o bien el vapor puede dirigirse a la etapa
superior respecto a la diseñada para alimentación. La presión y la eficacia de las
etapas puede diseñarse especificando los valores de cabeza y cola. El resto de los
valores se obtiene por interpolación lineal. Si se omite, se supone un comporta-
miento adiabático para 1~s etapas intermedias, a no ser que se especifiquen los va-
lores de Qj  o Tj. Las comentes laterales de vapor y/o  líquido pueden diseñarse en
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Comienzo

Especificar: todas las F,,  ‘ij* condiciones de la alimentación (TF , PFI.  0 HF,),
l

P,,  ql;  Ni

todas las Qj  o T, excepto PI  y QN;
una variable para cada corriente lateral
una variable para la etapa de cabeza Y
una variable para la etapa de cola (Tabla 15.1)

Ajustar  k= 1 (para iniC¡ar  ta  primera Iteración)

lnitcjAyr  var iables de
Tj,  ‘JI,  L

1
Calcular suposiciones
iniciales de ‘i,i.  ‘;  j

1
Calcular la suma de los cuadrados

de la función de discrepancia
1

Calcular V,
en (15-54) Y

L, en (15-55)

I
Calcular correcciones de simultánea de

Newton-Raphson en (15-65) las ecuaciones

l
por el mbtodo

de Newton-
Calcular t óptimo en Raphson

(15-66) para minimizar
. 73  en (15-75).

Calcular  nuevos valores
de v ; ~ ,  ‘ij,  Tn I

t
Calcular 0,

de H,
y QN de Hb

sino
se especlfican

c
Sal ida

Figura 15.24. Algoritmo del método SC de Naphtali-Sandholm para
todos los separadores V/L.

función del flujo total o del flujo de un determinado componente, o bien a partir
de la relación de flujo de la corriente lateral respecto al flujo restante que pasa a

la etapa siguiente. Las especificaciones de las etapas de cabeza y cola se seleccionan
a partir de QI  o QN  y/o,  más generalmente, a partir de las otras especificaciones
señaladas en la Tabla 15.1.

Rara alcanzar la convergencia, el método de Newton-Raphson requiere unas
suposiciones razonables para los valores de todas las variables de salida. En vez de
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fijar todas estas suposiciones a priori, pueden generarse si se han supuesto los va-
lores de T,  V y L para las etapas de cabeza y cola y, quizás, para una o más etapas
intermedias. El resto de las suposiciones de Tj, V, y L, se obtienen de forma directa
por interpolación lineal de los valores dados de q y los valores calculados de (VJL,).
Se obtienen así valores iniciales para u,,, y l,,,  por cualquiera de las dos técnicas. Si
los valores K son independientes de la composición, o pueden aproximarse a esta
situación, una técnica consiste en el cálculo de los valores x,,, y los correspondientes
valores y,,,  a partir de (15-12) y (15-2) como en la primera iteración del método BP
o SR. Una estimación mucho menos precisa se obtiene realizando los cálculos de
flash para una combinación de las alimentaciones a una presión media de la co-
lumna y una relación VIL  que se aproxime a la relación entre los flujos de desti-
lado y colas. Se suponen para cada etapa las composiciones en fracciones molares
resultantes para las fases de vapor y líquido en equilibrio. La segunda técnica opera
sorprendentemente bien, aunque se prefiere la primera para los casos difíciles. En
ambas técnicas los flujos de componentes iniciales se calculan utilizando los valores
x,,, e y;,,  para resolver (15-56) y (15-57) en f,,,  y v,,,,  respectivamente.

La suma de los cuadrados de las funciones de discrepancia, basada en las su-
posiciones iniciales para todas las variables de salida, se calcula y compara median-
te un criterio de convergencia

( 15-75)

Para conseguir que los valores de todas las discrepancias sean del mismo orden de
magnitud, es necesario dividir las funciones del balance de energía H, por un factor
de escala del orden del calor latente de vaporización (por ejemplo, 1 000 Btu/lbmol).
Si se calcula el criterio de convergencia a partir de

EI = N(2C+  1) (,r;  F:)  lo-‘O ( 15-76)

los valores resultantes de las variables de salida, una vez alcanzada la convergencia,
serán generalmente exactos, por término medio, hasta 4 ó más cifras significativas.
Cuando se utilice (15-76) la mayoría de los problemas alcanzarán la convergencia
en 10 iteraciones 0 menos.

Generalmente, el criterio de convergencia está lejos de satisfacerse en la pri-
mera iteración cuando se utilizan valores supuestos para las variables de salida.
Para cada iteración subsiguiente las correcciones de Newton-Raphson se determi-
nan según (15-65). Estas correcciones pueden sumarse directamente a los valores
actuales de las variables de salida para obtener un nuevo conjunto de valores de
las mismas. Alternativamente, puede utilizarse (15-66) donde t es un factor de avan-
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ce escalar no negativo. En cada iteración se aplica un solo valor de f para todas
las variables de salida. Una variación de t, digamos, ligeramente mayor que cero,
puede utilizarse para amortiguar o acelerar la convergencia, según se precise. Para
cada iteración se busca el valor de t que minimiza la suma de los cuadrados dada
por (15-75). De forma general, los valores óptimos de t varían desde un valor ini-
cial para la segunda iteración, comprendido entre 0 y 1, hasta un valor práctica-
mente igual o ligeramente superior a 1, para el que casi se satisface el criterio de
convergencia. Una técnica de optimizacion eficaz para determinar el valor de t para
cada iteración es el método de búsqueda de Fibonacci.”  Si no se puede encontrar
ningún valor óptimo de t dentro del intervalo especificado, t puede tomarse igual
a 1, o a un valor menor, y permitir el aumento de la suma de cuadrados. General-
mente, después de varias iteraciones, la suma de cuadrados disminuirá en cada
iteración.

Si de la aplicación de (15-16) resulta un flujo de compomente  negativo, Naph-
tali  y Sandholm recomiendan la siguiente ecuación que reduce el valor de la varia-
ble desconocida a una cantidad próxima a cero, pero no negativa.

x(k+l)  = x(k) exp t AXCk’[ 1-X’ )

Además, es aconsejable limitar las correcciones de temperatura en cada iteración.
El método SC de Naphtali-Sandholm se puede ampliar fácilmente a separado-

res en etapas que operen con dos fases líquidas (por ejemplo, extracción) y tres fa-
ses coexistentes (por ejemplo, destilación con tres fases), tal como señalaron Block
y Hegner,‘”  y a separadores interconectados, según muestran Hofeling y Seader.”

Ejemplo 15.8 Se va a proceder a disefiar  un ebullidor de absorción para separar la ali-
mentación de hidrocarburos en fase vapor de los Ejemplos 15.2 y 15.4. Como aceite absor-
bente se utiliza el mismo que en el Ejemplo 15.4, y entrara por la etapa de cabeza. En la
Fig. 15.25 se dan las especificaciones completas. Las 770 lbmol/b (349 kgmol/h) del pro-
ducto de cola corresponden a la cantidad de C, y más pesados de las dos alimentaciones.
Esto es, la columna se diseña como un eliminador de etano. Calcúlense las temperaturas de
las etapas, composiciones y flujos de las corrientes interetapas de líquido y vapor, así como
el servicio del ebullidor, por el método SC riguroso. Admítase que la eficacia de todas las
etapas es del 100%. Compárese el grado de separación de la alimentación con el alcanzado
por destilación ordinaria en el Ejemplo 15.2.

Solución. Se utilizó un programa de ordenador digital para el método de Naphtali y
Sandholm. Los valores K y las entalpías se supusieron independientes de la composición y
se determinaron por interpolación lineal entre valores tabulados dados en incrementos de
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100°F desde  0°F has ta  400°F (-17,8 a 204,4”C).  Los  va lores  t abu lados  se  ca lcu la ron  a  par t i r
de  las  ecuaciones  dadas  en  e l  Ejemplo 12.8 ,  con excepción de  los  s iguientes  valores  a  400°F.

4OO”F,  400 psia

Especie K BtuHv,  - Btu
Ibmol 4,  -Ibmol

c, II.0 563 I 5388
CZ 5 . 4 0 II410 7l.vl

C, 3 . 2 5 156.sO 9890

Cd 2.00 1 9 7 9 0 13790
C5 l.xo 23520 1 7 1 7 0
Aceite abs. 0.0019 43590 37410

Absorbedor de ebullición

Cabezas
*

=4 0.15

c 5 2 . 3 6

Aceite abs. 497.49

500.00
Alimentación
1 0 5  ‘F, 400 psia 7

Ib-mol/h

CI 1 6 0 . 0

c2 370.0

c, 240.0

c* 25.0

cs 5 . 0

800.0

Suposiciones iniciales

Ib-mol/h

Etapa T. “F  I’  L
1 1 5 0 530 700

1 3 350 600 770

400 psia
en toda la
columna

770 Ib-mol/h

Figura 15.25 Especificaciones del Ejemplo 15.8.
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De (15-76),  e l  cr i ter io  de convergencia  es

~3 = 13[2(6)  + 1](500  + SOO)*  ‘” = 2.856 x 10~ ’

P
\ 0

0
\ /

\ /

R 102-
\/

8
\>5

2
---.

+\
s \ Ad

\ 0

= l- \ /' -
D \ /

E -+ Ni

fi --. /
10-Z - -1 0'-

10-d -

1
0 0.5 1  . o 1.5 Figura 15.26 Modelo de convergencia en el

t Ejemplo 15.8.

La Fig .  15.26 muestra  la  reducción en la  suma de los  cuadrados  de  las  169 funciones  de  dis-
crepancia  de  i teración en i teración.  Se precisaron s ie te  i teraciones  para  sa t isfacer  e l  cr i ter io
de  convergencia .  Los  valores  in ic ia les  de  las  var iables  desconocidas  para  la  pr imera  i terac ión
se  de terminaron por  in terpolac ión  l inea l  de  las  supos ic iones  most radas  en  la  F ig .  15.25,  jun-
to con un cálculo de flash de las alimentaciones combinadas a 400 psia (2,76  MPa)  y una

Especies Y X
CI 0.2603 0.0286

G 0.4858 0.1462

C, 0.2358 0.1494

G 0.0153 0.0221

CS 0.0025 0.0078
Aceite abs. O.ooO3 0.6459
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relación V/L de 0,688 (5301770). De esta forma se obtuvieron los siguientes valores de las
composiciones en fracciones molares, aplicados a cada etapa, para la primera iteración.
La correspondiente  suma de cuadrados  de  las  funciones  de  discrepancia  ~3 de 2,865 X 10’ fue
muy e levada .  Para  las  s iguientes  i te rac iones  se  u t i l izó  e l  método de  Newton-Raphson.  En la
segunda  i te rac ión  se  encont ró  un  va lor  ópt imo de  r de  0,34.  Sin  embargo,  és te  sólo  propor-
cionó una ligera reducción en la suma de cuadrados. El valor óptimo de f aumentó hasta
0,904 en la tercera iteración, y la suma de cuadrados se redujo en un orden de magnitud.
En la Fig. 15.26 se muestra el efecto de t sobre la reducción de la suma de cuadrados en la
cuar ta  i te rac ión y  s iguientes .  A par t i r  de  la  cuar ta  i te rac ión la  suma de  cuadrados  se  redujo
cuando menos en dos órdenes de magnitud en cada i teración.  Además,  e l  valor  de t es taba
mejor definido y era más próximo a 1. La resolución requirió de 8,2  segundos de tiempo de
ejecución en un UNIVAC 1108. En cada iteración se obtuvo una mejora de T,.

En  las Figs. 15.27 y 15.28 se realiza una comparación de los perfileS  finales de tempe-
ratura y VIL con los supuestos inicialmente. En la Fig. 15.27 la temperatura de las etapas
muestra  un comportamiento no l ineal  en relación con el  número de etapa.  Por  encima de la
etapa de al imentación el  perfi l  de temperatura aumenta desde la cabeza hacia abajo de for-
ma gradual y descendente. La temperatura relativamente baja de la alimentación produce
una ligera caída de la temperatura entre las etapas 6 y 7. La temperatura también aumenta
desde la  e tapa 7  has ta  la  e tapa 13.  Un aumento par t icularmente  brusco t iene  lugar  en e l  paso
de la etapa de cola al ebullidor, donde se aporta el calor. En la Fig. 15.28 el perfil V/L  tam-

Cabeza t
Aceite1 \

P 5
m
m
a 6

YJ  Alimentación
2

E
7

‘3z 8

9

l l

1 2
1Ebullidor 131 I

5 0 100 1 5 0 200 250 3 0 0 350

Temperatura de la etapa OF

abs

Alimentación
X

Figura 15.27 Perfil de temperatura obtenido en el Ejemplo 15.8.
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4

5
m
m
5 6
O)  Alimentación
-0 7 Calculado ’

I

0 .30 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1 . 0 l l

V/L que abandona la etapa

Figura 15.28 Perfil de la relación vapor-líquido obtenido en el Ejemplo 15.8.

Cabeza

C o l a

Figura I

suposición inicial

0 100 200 300 400 500 600 700 800

C,vapor _
ca lcu lado

Flujo de componente que abandona la etapa, Ib-mol/h

5.29 Flujos firxiles  dc  componente  par;i  10s  c‘ompo~~~nte~  CI;IVC‘  &l  EjcnIplo  1(.x,
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bien se aleja de la linealidad en relación con el número de etapa. Se producen variaciones
bruscas en la  cabeza,  el  medio y la  cola de la  columna.

En la Fig. 15.29 se muestran los perfiles de flujo de componente para los dos compo-
nentes  c lave  (e tano  vapor  y  propano l íqu ido) .  Los  va lores  supues tos  in ic ia lmente  no  encuen-
t ran  n inguna  concordanc ia  con  los  va lores  ob ten idos .  E l  per f i l  de l  p ropano  l íqu ido  es  bas -
tante regular a excepción de la cola, donde se produce una fuerte disminución debida a la
vaporización en el ebullidor. El perfil del etano vapor presenta una fuerte variación en la
cabeza,  donde el  acei te  entrante  absorbe de forma apreciable  al  e tano,  y  en la  e tapa de al i -
mentac ión,  donde la  ent rada  de  e tano vapor  es  subs tancia l .

En  la  Tabla  15 .2  se  p roporc ionan  los  va lores  ob ten idos  para  e l  se rv ic io  de l  ebu l l idor  y
las  composic iones  de  cabeza  y  cola .  También se  incluyen los  resul tados  para  dos  soluciones
adic ionales ,  donde se  u t i l izaron las  corre lac iones  de  Chao-Seader  y  Suave-Redl ich-Kwong
para  los  va lores  K y las  en ta lp ías  en  vez  de  la  in te rpolac ión  de  propiedades  tabuladas  inde-
pendientes  de  la  composic ión.  Ut i l izando la  corre lac ión de  Soave-Redl ich-Kwong se  predice
una separación en cierta forma más definida entre los componentes clave.  Además,  la  corre-
lac ión de  Soave-Redl ich-Kwong predice  una temperatura  de  cola  substancia lmente  mayor  y
un servicio del  ebul l idor  mucho mayor.  Tal  como se señaló en el  Capí tulo 4,  e l  efecto de las
propiedades físicas sobre los cálculos de etapa de equilibrio puede ser significativo.

Resul ta  in teresente  comparar  la  separación a lcanzada en e l  absorbedor  con ebul l ic ión
del  presente  Ejemplo con la  obtenida  por  dest i lación ordinar ia  de la  misma al imentación en
el Ejemplo 15.12, reflejado en la Fig. 15.9. La última técnica de separación provoca una se-

Tabla 15.2 Composiciones del producto y servicio del ebullidor en el Ejemplo 15.8

Propiedades tabuladas
independientes de la
comsosición

Correlación Correlación de
de Chao-Seader Soave-Redlich-Kwong

Flujos de componente
de cabeza, Ib-mol/h

CI
C*
C,
Cd
CT
Aceite abs.

1 5 9 . 9 9 1 5 9 . 9 8
337.96 333.52

31.79 36.08
0.04 0.06
0.17 0 . 2 1
0.05

530.00
0.15

530.00
Flujos de componente

de cola, Ib-mol/h
C,
G
C3
G
G
Aceite abs.

0.01
32.04

2 0 8 . 2 1
2 5 . 1 1

7.19
497.44
770.00

Servicio de ebullidor,Btu/h  11,350,OOO
Temperatura de cola, ‘F 346.4

0.02 0.01
3 6 . 4 2 8 . 4 3

203.92 2 I I X8
25.09 2 5 . 1 1
7.15 7.18

497.34 497.39
770.00 770.00

10,980,OOO 15.640,000
338.5 380.8

1 5 9 . 9 9
341.57

28.12
0.04
0.18
0.10

S30.00
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paración  mucho más definida y una temperatura de cola y un servicio del ebullidor mucho
menor para el mismo número de etapas. Sin embargo, se precisa de refrigeración para el con-
densador de cabeza y el flujo de destilado devuelto a la columna es dos veces el flujo de acei-
te absorbente. Si el flujo de aceite absorbente en el absorbedor con ebullición se hace igual
al flujo de destilado devuelto a la columna, los cálculos proporcionan. una separación del
orden de la obtenida  por destilación ordinaria. Sin embargo, la temperatura de cola y el ser-
vicio del ebullidor aumenta hasta casi 600°F (315,6”C)  y 60 000 000 Btu/h (63,3  GJ/h),
respectivamente.

c l

Método de relajación
La utilización de malas suposiciones iniciales en la técnica de Newton-Raphson SC
pueden conducir a no alcanzar la convergencia dentro de un número razonable de
iteraciones. Debería entonces seleccionarse un nuevo conjunto de suposiciones para
las variables de salida y reiniciar el proceso. A veces, es imposible encontrar un con-
junto de suposiciones iniciales adecuado. Un procedimiento alternativo que siem-
pre converge es el método de relajación de Rose, Sweeny y Schrodt,**  modificado
por Ball,”  y posteriormente mejorado por Jelinek, Hlavacek y Kubicek3’ para ace-
lerar la convergencia. El rhétodo de relajación, explicado e ilustrado en detalle por
Holland,j  utiliza ecuaciones diferenciales en estado no estacionario para los balan-
ces de energía y de materia de los componentes. Comenzando a partir de un con-
junto supuesto cualquiera de valores iniciales, se resuelven estas ecuaciones numé-
ricamente, para cada intervalo del tiempo, con las ecuaciones de equilibrio entre
fases, para obtener variaciones en las temperaturas de las etapas, flujos y compo-
siciones. Sin embargo, dado que la velocidad de convergencia del método de rela-
jación disminuye a medida que nos aproximamos a la solución, este método no es
muy utilizado en la práctica. En el caso de problemas difíciles, Ketchum”  combina
la estabilidad del método de relajación con la velocidad del método de Newton-
Raphson SC para obtener un algoritmo sencillo que utiliza un factor de relajación
ajustable.
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Métodos rigurosos para separaciones multicomponentes  en etapa múltiple

Problemas
15.1 Revísense las ecuaciones MESH [(15-l)  a (156)]  para su utilización con bombas in-
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tere tapas  de l  t ipo  most rado  en  la  F ig .  15 .2  y  d iscut idas  por  Bannon y  Marple [Chem.
&g.  Prog., 74 (7),  41-45 (1978)]  y Huber [Hydrocarbon  Processing,  56 (8),  121-125
(1977)].  Combínense las  ecuaciones  para  obtener  ecuaciones  M modificadas similares
a (15-7).  iPueden  separarse  es tas  ecuaciones  todavía  en una ser ie  de  C ecuaciones  de
una matriz tridiagonal?

15.2 Utilícese el algoritmo de Thomas para resolver la siguiente ecuación matricial en x1,
x2 y x3.

15.3 Utilícese el algoritmo de Thomas para resolver la siguiente ecuación matricial en el
vector x.

1

-6 3 0 0 0 XI 0
3 -4.5 3 0 0 x2 0
0 1.5 -7.5 3 0 x3 = loo
0 0 4.5 -7.5 3

IIIII
0

0 0 0 4.5 -4.5 x: 0

15.4 En la página 162 de su artículo, Wang y Henke’ señalan que en su método de reso-
lución de la matriz tridiagonal para las fracciones molares de la fase líquida no apa-
recen substracciones de cantidades casi iguales. Confirme o no esta afirmación.

15.5 Mil kmol por hora de una mezcla líquida saturada con un 60% en moles de metanol,
20% de etanol  y  20% de n-propano1  se ut i l iza como al imentación en la  etapa interme-
dia  de  una  co lumna de  des t i lac ión  con  t res  e tapas  de  equi l ib r io ,  un  condensador  to ta l ,
un ebullidor parcial y una presión de trabajo de 1 atm. El flujo de destilado es de 600
kmol/h,  y el reflujo externo es de 2 000 kmol/h  de líquido saturado. Admítase la for-
mación de soluciones  ideales ,  de  ta l  forma que los  valores  K puedan  obtenerse  a  par t i r
de  la  ecuac ión  de  Anto ine  para  pres iones  de  vapor ,  u t i l i zando las  cons tan tes  de l  Apén-
dice  1 ,  y  suponiendo f lu jo  de  vapor  ascendente  constante ,  de  ta l  forma que e l  f lu jo  de
vapor  que  abandona  e l  ebul l idor  y  cada  e tapa  sea  de  2  600 kmol/h,  ca lcúlese  una i te-
rac ión  de l  método BP e  inc lúyase  un  nuevo conjunto  de  va lores  T,. Admítase un perf i l
l ineal  de temperaturas para comenzar la  primera i teración,  basado en una temperatu-
ra del destilado igual a la temperatura normal de ebullición del metanol, y una tem-
peratura de colas igual a la media aritmética de las temperaturas normales de ebulli-
c ión  de  lo s  o t ros  dos  a l coho les .

15.6 Obténgase una ecuación s imilar  a  (15-7),  pero tomando v, , ,  = r,,,q  como variables  en
vez de las  fracciones molares de la  fase l íquida.  iPueden  separarse  es tas  ecuaciones  to-
davía  en  una ser ie  de  C ecuaciones  de  una matr iz  t r id iagonal?

15.7 En un programa de  cá lculo  para  e l  método del  punto  de  burbuja  de  Wang-Henke se
han necesi tado reservar  10 100 posiciones de memoria  para almacenar  los  cuatro coe-
ficientes con subíndices de la solución de la matriz tridiagonal resultante de los ba-
lances de materia a los componentes en una columna de destilación de 100 etapas.

4x,.,  1+ B,x;,,  + C,x,.;,  , - D, = 0
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Determínese el número mínimo de posiciones de memoria requeridas si los cálculos
se realizan de la manera más eficiente. ,

15.8 Ut i l izando e l  método BP de  Wang-Henke  ca lcú lense  composic ión  de  los  productos ,
temperaturas  de  las  e tapas ,  composic iones  y  f lu jos  de  las  corr ientes  de  vapor  y  l íquido
intere tapas ,  serv ic io  de l  ebul l idor  y  servic io  de l  condensador  para  las  especi f icac iones
de  la  s igu ien te  co lumna de  des t i l ac ión .

Alimentación (líquido saturado a 250 psia  y 213,9”F):

Componente
Etano
Propano
n-Butano
n-Pen tano
n-Hexano

Presión de la columna = 250 psia
Condensador  parc ia l  y  ebul l idor  parc ia l
Flujo de destilado = 23,0 IbmoVh
Reflujo = 150 Ibmol/h

Lbmol/h
3.0

20.0
37.0
35.0

5.0

Número de etapas de equilibrio (excluidos el condensador y el ebullidor) = 15
La al imentación se envía a  la  etapa intermedia.

Para  es te  s is tema a  250 psia,  los  va lo res  K y las  en ta lp ías  pueden ca lcularse  den-
tro de un intervalo de temperatura de 50°F a 350°F mediante las ecuaciones polinó-
micas  de l  Ejemplo  12 .8  u t i l izando las  s iguientes  cons tantes  (Amundson y  Pontinen(‘).

Constantes de los valores K

Especies (I, p,x104  y,xlO’ 6,x10’  A , B,  c,xloa

CZ 1.665 - 1.50 73.5 -3.00 8310 13.2 0.602

C, 0.840 -46.6 49.4 -3.033 1'1950 12.35 2.21

nC -0.177 49.5 -4.15 2.22 lóS50 9.01 3.78

nC -0.0879 11.7 0.2031 1.310 19200 29.5 0.72

flC6 0.0930 - 15.39 10.37 -0.1590 22000 ‘37.0 0

Constantes de
entalpía del vapor

Constantes de
entalpía del líquido

aI br CI  x lOa

6120 9.35 1.5

3620 40.5 - 1.32

6280 25.0 4.65

6840 38.5 2.52

7920 43.5 3.02

15.9 Determínese la  local ización ópt ima de la  e tapa de al imentación para  e l  Problema 15.8.

15 .10  Reconsidérese e l  Problema 15.8 para  re t i rar  una corr iente  la teral  de vapor ,  con un f lu-
jo de 37 Ibmol/h,  de la cuarta etapa contando desde la cola.

15 .11  Reconsidérese  en  e l  Problema 15.8  la  ins ta lac ión  de  un  condensador  in tere tapas  en  la
cuarta etapa desde la cabeza, con un servicio de 200 000 Btu/h,  y un ebullidor inte-
retapas en la cuarta etapa desde la cola con un servicio de 300 000 Btu/h.

15.12 Ut i l izando las  propiedades  termodinámicas  dadas  en e l  Problema 12.8 ,  ca lcúlense  por
el  método BP de Wang-Henke composiciones  de los  productos ,  temperaturas  de las
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etapas ,  composic iones  y  f lu jos  de  las  cor r ien tes  de  l íquido  y  vapor  in tere tapas ,  serv ic io
de l  ebul l idor  y  se rv ic io  de l  condensador  para  la  s igu ien te  co lumna de  des t i lac ión  con
alimentación múltiple y 30 etapas de equilibrio, aparte de un condensador parcial y
un ebullidor parcial, y que opera a una presión de 250 psia.

Alimentaciones (ambas como l íqu idos  sa tu rados  a  250  psia):

Lbmoles por hora

Componente Alimentación 1
en la etapa 15
desde la cola

Alimentación 2
en la etapa 6
desde la cola

Etano 13 0.5
Propano 24.0 10.0
n-Butano 16.5 22.0
n-Pentano 7.5 14.5
n-Hexano 0.5 3.0

Flujo de destilado = 36,0 Ib-mol/h
Reflujo =  150.0 Ib-mol/h

Determínese s i  la  local ización de las  a l imentaciones  es  la  ópt ima.

15 .13  Resuélvanse por  e l  método de Newton-Raphson  las  s igu ien tes  ecuaciones s imultáneas
no l ineales

XT + xf  = 17

(8x,)“‘+  xi’2  = 4

con un error  de  fO,OOl  en XI  y  x2. Admítanse  como suposic iones  in ic ia les

fa) x, = 2, x2 = 5.
(b) x, = 4. x2 = 5.
(c) x, = 1, X‘  = 1.
(d) x,=8,xz=1.

15 .14  Resuélvanse  por  e l  método de  Newton-Raphson las  s iguientes  ecuaciones  s imul táneas
no l ineales

sen(nx,x‘)-q-x,  = 0

exp(2x,)  l-4;;  +exp(l)  -&-l-2x,+x2[ ‘1 [ l=o

con un error de fo,001  en XI y x1.  Admítanse como suposiciones iniciales

(a) x,  = 0.4. x*  = 0.9.
(b) x,  = 0.6, x, = 0.9.
(c) x,  = 1.0,  x2  = 1.0.
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LS.15  Se va á proceder a diseñar un absorbedor a una presión de 75 psia  para tratar 2 000
Ibmol/h  de  un  gas  a  60°F con  la  s iguien te  composic ión

Componente Fracción molar
Metano 0.830
Etano 0.084
Propano 0.048
n-Butano 0.026
n-Pentano 0.012

El  absorbente  es  un acei te  que puede considerarse  como un componente  puro con un
peso molecular  de 161.  Calcúlense por  el  método SR de Burningham-Otto las  compo-
s ic iones  y  f lu jos  de  productos ,  temperaturas  de  las  e tapas ,  y  composic iones  y  f lu jos
de las corrientes interetapas de líquido y vapor para las siguientes condiciones.

Flujo de
Número de entrada de Temperatura

etapas de absorbente, de entrada del
equilibrio Ibmol/h absorbente, ‘F

I :;
6 500 90

12 500 90
(c) 6 loo0 90
Cd) 6 500 6 0

Para este sistema a 75 psia, los valores K pueden calcularse, dentro de un intervalo
de temperatura de 50°F a 150”F,  mediante las ecuaciones polinómicas del Ejemplo
12 .8  u t i l i zando  l a s  s igu ien tes  cons tan tes .

Especies
C,
C2
CI

nC
IIC‘
Ace i t e

a,
12.25
4.75
2.35

-0.434
-0.207
-0.oooo9

pi  x IO4 yi x IO6 6, x lOY
2500 -62.5 0

-4.27 208 -X.55
-131 138 -8.47

121 - 10.2 5.44
41.6 0.477 3.08
0.02 0 0

Los valores  de las  entalpías ,  para  e l  mismo intervalo de temperatura ,  pueden obtener-
se  también de  las  ecuaciones  pol inómicas  del  Ejemplo 12.8  u t i l izando las  constantes
del Problema 15.8 para Cî, CJ,  nG  y nCs.  Las constantes para CI y el aceite son:

Especies

C,
Ace i t e

Entalpía del vapor Entalpía del liquide

Al BI C,xlO’  a , b, c, x lOa

4800 9 0 3300 l l 0
37400 44 0 12800 73 0
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15.16 Uti l ícese  e l  método SR de Burningham-Otto para  calcular  composiciones  y  f lujos  de
los  productos ,  temperaturas  de  las  e tapas ,  y  composic iones  y  f lu jos  de  las  corr ientes
in te re tapas  de  l íqu ido  y  vapor  para  un  absorbedor  con  cua t ro  e tapas  de  equ i l ib r io  y
las  s igu ien tes  espec i f icac iones .

4 169

*% 148

Las propiedades termodinámicas de este  s is tema son las  mismas que las  del  Problema
15.15.

15.17 En el  Ejemplo 15.4 las  temperaturas  del  gas y del  acei te  aumentaban de forma subs-
tancia l  a l  a t ravesar  e l  absorbedor .  Es te  hecho l imi ta  e l  grado de  absorc ión del  proce-
so. Repítanse los cálculos con un intercambiador  de calor que elimine 500  000 BtuIh
de:

(a) La etapa 2.
(b) La etapa 3.
(c) La etapa 4.
(d) La etapa 5.
iCómo  es de eficaz el  s istema de refrigeración? iCuál  es la  etapa preferida para su IO-

ca l izac ión?  iDebería  e l  servic io  del  enfr iador  ser  aumentado o  d isminuido,  u t i l izando
agua de refrigeración, suponiendo que la temperatura mínima de etapa es lOO”F?

15.18 Uti l ícese  e l  método SR de Burningham-Otto  para  e l  cá lculo  de  composic iones  y  f lu jos
de producto ,  temperaturas  de  las  e tapas ,  y  composic iones  y  f lu jos  de  las  corr ientes  in-
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t e re tapas  de  l íqu ido  y  vapor  para  e l  absorbedor  most rado  a  cont inuac ión .  Ut i l ícense
las  propiedades  termodinámicas  del  Ejemplo 12.8 .

Aceite agotado

Aceite secundario 80 “F,  400 psia 4
Ib-mol/h 400 psia

CI 13

c, 3

c, 4 7
~150,000  Btdh

4 4

Ib-mol/h Aceite enriquecido

c2 40

c3 25

nc4 15

% 10

15.19 Se desea  separar  una mezcla  de  c ic lohexano y  c ic lopentano por  extracción l íquido- l í -
quido a 25°C con metanol. El equilibrio entre las fases puede predecirse a partir de
las  ecuaciones  de  van Laar  u t i l izando las  cons tantes  de l  Ejemplo  5 .11 .  Calcúlense ,  por
e l  método ISR,  las  composic iones  y  f lu jos  de  producto  y  las  composic iones  y  f lu jos
de  las  cor r ien tes  in te re tapas  para  las  s iguientes  condic iones

(a) N = 1 etapa  de  equi l ib r io
(b) N = 2 etapas  de  equ i l ib r io
(c) N=  5 etapas de equilibrio
(d)  N = 10  e tapas  de  equ i l ib r io .

Extracto

I

i250c
TYc%?-q Refinado*
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15.20 Resuélvanse  las  nueve  s iguientes  ecuaciones  l inea les  s imul táneas ,  con  una  es t ruc tura
. de matriz de bloque tridiagonal, utilizando el algoritmo de Thomas.

15.21

15.22

xz+2x,+2xq+x,,=7
x, + x, + xq + 3x5 = 6
x, + x2+x,+x1  + x,, = 6
x4 + 2x5 + X6  + 2x7 + 2X”  + x9 = 1 I

x4 + xc + 2x,  +  3x, + xu = 8
x1 + xf, + x, + 2x* + x9 = 8
X,+2X2+X~+Xq+X~+3Xh+3X7+XH=  13
Xz+2x,+2X~+X~+Xh+X7+X”+3xu=  14

x,+x~+2x<+xh+2x7+xx+xv=  10

Naphta l i  y  Sandholm agruparon las  N(2C  + 1) ecuaciones  por  e tapas .  En vez  de  es to .
agrúpense  es tas  ecuaciones  por  t ipos  (balances  de  enta lp ía ,  ba lances  a  los  componen-
tes  y  re lac iones  de  equi l ibr io) .  Ut i l izando un e jemplo  de  t res  componentes  y  t res  e ta-
pas  compruébese  s i  la  es t ructura  de  la  matr iz  resul tante  conserva todavía  la  es t ructura
de  b loque  t r id i agona l .

En e l  método SC de  Naphta l i -Sandholm se  neces i tan  las  der ivadas  de  las  propiedades .
Determínense las  s iguientes  der ivadas  anal í t icas  para  la  corre lación de Chao-Seader .

15.23 Se  puede desarrol lar  un  método SC parc ia l  r iguroso para  separaciones  l íquido-vapor
multicomponentes en etapa múltiple, de una complejidad intermedia entre los méto-
dos BP/SR  por una parte y los métodos SC por otra. El primer paso importante del
método cons is te  en  la  resoluc ión  de  las  ecuaciones  M  modificadas para las fracciones
molares de la fase líquida por el algoritmo de la matriz tridiagonal. En el segundo
paso fundamental  se  calculan s imultáneamente nuevos conjuntos  de temperaturas  de
las  e tapas  y  de  f lu jos  to ta les  de  vapor  que  abandonan las  e tapas  por  e l  método de  New-
ton-Raphson.  Es tos  dos  pasos  fundamenta les  se  repi ten  has ta  que  se  sa t i s faga  e l  c r i -
te r io  de  la suma de los  cuadrados.  Para este  método SC parcial :

(a )  Escr iba  las  dos  ecuac iones  con’  subíndices  que  u t i l i za r ía  para  la  reso luc ión  s imul -
tánea  de  un  nuevo  conjun to  de  T,  y  V,.

(b)  Escr iba  los  desarro l los  en  ser ie  de  Taylor  t runcados ,  para  las  dos  ecuaciones  con
subíndices ,  en  func ión  de  las  incógni tas  T, y  V,,  y  obtenga expresiones completas
para  todas  las  der ivadas  parc ia les ,  con excepción de  las  der ivadas  de  las  propie-
dades f ís icas con respecto a  la  temperatura,  que pueden dejarse como tales.  Estas
der ivadas  dependen de  la  e lección de  las  corre lac iones  para  las  propiedades  f í s icas .

(c)  Ordene las  ecuaciones  l ineales  resul tantes  y  las  nuevas  var iables  AT,  y  AV,  en una
matriz jacobiana  que permita una rápida y eficaz solución.

15.24 Revise las ecuaciones (15-58)  a (15-60) para permitir la resolución simultánea, por el
mctodo SC,  de  las  dos  columnas interconectadas  representadas  debajo.  iPermanece  l a
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Desti lación acoplada
térmicamente

estructura de bloque tridiagonal en la ecuación matricial resultante del método de
( Newton-Raphson?

15.25 iPor  qué en la Ec.  (15-63) se seleccionó el orden de variables u, T,  I?  iQué  consecuen-
cia tendría cambiar el orden a 1. V, Z?

15.26 iPor  qué en la Ec.  (15-64)  se seleccionó el orden de funciones H, M,  E? iQué  conse-
cuencia tendría cambiar el orden a E, M,  H?

15.27 Uti l ícese  e l  método SC de Naphtal i -Sandholm,  con la  correlación de Chao-Seader  de
las  propiedades  termodinámicas ,  para  calcular  composiciones  de  los  productos ,  tem-

\
Dest i lado vapor
48.9 Ib-mol/h

Alimentación
líquido en el punto de burbuja

l_

a 120 psia 126.1 IbmoVh
-5 120 psia

Ib-mol/h  g en toda la columna

5 5 -

iC, 15

nc4 25
iC, 20

ncs 35
Colas
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pera turas  de  las  e tapas ,  f lu jos  y  composic iones  in tere tapas ,  serv ic io  de l  ebul l idor  y  ser -
v ic io  de l  condensador  para  las  s igu ien tes  espec i f icac iones  de  des t i lac ión .
Compárense los resultados obtenidos con los dados en el Chemical Engineers’ Hand-
book, quinta edición, pp. 13-32  a 13-35. ¿Por qué difieren las dos soluciones?

15.28 Calcúlense por  e l  método SC de Naphtal i -Sandholm,  con la  correlación de Chao-Sea-
der  para  las  propiedades termodinámicas ,  composiciones de los  productos ,  temperatu-
ras  de  las  e tapas ,  f lu jos  y  composic iones  in tere tapas ,  serv ic io  de l  ebul l idor  y  serv ic io
del  condensador  para  las  s iguientes  especi f icac iones  de  des t i lac ión ,  que  representan  un
in ten to  para  l a  ob tenc ión  de  cua t ro  produc tos  cas i  puros  en  una  operac ión  de  des t i -
lac ión  s imple .  E l  re f lu jo  es  un  l íqu ido  sa turado .

c
LID = 2 0 14.08 Ib-mol/h

10

Alrmentación c 19.53 Ib-mol/h
150 'F, 25 psm 14

Ib-mol/h
14.08

19.53

24.78

39.94

24 ,' * 24.78 Ib-mol/h

15.29 Calcúlense por  e l  método SC de Naphtal i -Sandholm,  con la  correlación de Chao-Sea-
der  para  las  propiedades  termodinámicas ,  composiciones  de  los  productos ,  tempera-

Vapor de cabezas
Alimentación
39.2 'F. 150 psia

- 1
Ib-mol /h  -

0.22

59.51 150 psta
73.57

153.22
7

173.22 - -
58.22

33.63

Colas
99 33 Ib-mol/h
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Destilado
Disolvente extractivo )r

L I D = 5 200
2203 F,20

Ib-mol/h
ps,a - 5

Ib-mol/h
Fenol 1188
Tolueno 12

20 psla  en toda la columna

Alimentación
2OO'F. 20psia 12

Ib-mol/h
n-Heptano
Tolueno

200
200

Colas

turas  de  las  e tapas ,  f lu jos  y  composic iones  in tere tapas ,  y  servic io  del  ebul l idor  para  e l
desorbedor  con ebul l ic ión que se  representa  en  la  f igura .

15.30 Se va a  proceder  a  la  dest i lación extract iva con fenol  de una mezcla de tolueno  y  n-hep-
tano.  A cont inuación  se  señalan  las  especi f icac iones  propues tas .  Litilícese  el  método
SC de Naphta l i -Sandholm,  con la  ecuación de  Wilson para  los  coef ic ientes  de  ac t iv i -
dad,  para  calcular  las  composiciones  de los  productos ,  temperaturas  de las  e tapas ,  f lu-
jos  y  composic iones  in te re tapas ,  y  se rv ic ios  de l  ebul l idor  y  condensador .  Las  cons tan-
tes  para  la  ecuación de Wilson pueden determinarse  directamente  a par t i r  de  las  cons-
tantes  de  van Laar  A,, del  Ejemplo 5 .5  mediante  e l  cá lculo  de  los  coef ic ientes  a  di lu-
ción inf ini ta  a  una temperatura  conveniente  (por  e jemplo,  250°F).  u t i l izando e l  méto-
do  de l  Ejemplo  5 .6  para  obtener  los  va lores  de  las  cons tan tes  de  Wilson  i\,,  y  a  pa r t i r
de  es tos  determinar  los  valores  de  (A,,  - A, , )  según la  Ec.  (5-39) .  $on  estas especif ica-
c iones  adecuadas  s i  lo  que  se  desea  es  obtener  una  pureza  de  heptano de  a l  menos  un
99% y un mínimo de 2,0 Ibmol/h  de heptano en el producto de tolueno? De no ser
así ,  var íense la  local ización de las  a l imentaciones ,  e l  número de e tapas  y/o  la  re lac ión
de ref lu jo ,  y  recalc t í lese  e l  s is tema hasta  a lcanzar  e l  obje t ivo.

15.31 Calcúlense por  e l  método SC de Naphtal i -Sandholm,  con la  correlación de Chao-Se;l-
der  para  las  propiedades  termodinámicas ,  composiciones  de  los  productos ,  tempen-
turas  de  las  e tapas ,  f lu jos  y  composic iones  in tere tapas ,  y  servic io  del  ebul l idor  para  c l
absorbedor  con  ebul l ic ión  que  se  representa  a  cont inuac ión .  Repí tanse  los  cá lcu los  SII,
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Cabezas

Aceite absorbente
60 ‘F, 230 psia

.
103 Ib-mol/h

% 4 0

Alimentación

-1 2 3 0  psia

el ebullidor interetapas y compárense los resultados obtenidos en ambos casos. iCo:om,
pensa la utilización del ebullidor interetapas? iDebería considerarse un refrigerantee  in
teretapas en la sección superior de la columna?

15.32 Una corriente de alimentación de líquido saturado a 125 psia  de 200 lbmol/h t:tienc
una composición del 5% en moles de iG,20% de nG, 35% de iC y 40% de nC5.1  EstI
alimentación va a ser sometida a destilación en una columna a 125 psia  equipada I con
un condensador total y un ebullidor parcial. El destilado debe contener el 95% del I nC
presente en la alimentación, y las colas el 95% del iCs presente en la alimentción. Utk
Iícese el método SC de Naphtali-Sandholm, con la correlación de Chao-Seader Jpan
las propiedades termodinámicas, para determinar un diseño adecuado. La utilizaación
de un número de etapas doble al número de etapas mímino proporcionado por la ewua
ción  de estimación de Fenske en el Capítulo 12 debería ser razonable.

ojlhljk uihnojkln





1 6
OPERACIONES DE CONTACTO

CONTINUO DIFERENCIAL:
ABSORCIÓN DE GASES

De una forma general, en las operaciones de transmisión
de calor, deshumidificación, absorción, destilación y ex-
tracción intervienen dos resistencias de película. En el
caso de existir contacto directo entre dos corrientes flui-
das, como ocurre en columnas de relleno o de pulveriza-
ción, el empleo de un valor global de la HTU simplifica
grandemente los cálculos . . . la HTU global y la correspon-
diente altura de la columna no varían grandemente de un
sistema a otro, como podría pensarse.

Allan P. Colburn, 1939

En este capítulo se estudia el diseño de sistemas de absorción de gases, de relleno,
que operan en estado estacionario. Contrariamente a las columnas por etapas que
se han considerado en los capítulos precedentes, los lechos de relleno son disposi-
tivos de contacto continuo que no poseen etapas fkicamente distinguibles. Sin em-
bargo, se han heredado diferentes datos y procedimientos de diseño relacionados
con la aplicación de las ecuaciones de contactores por etapas a estos dispositivos
que intrínsecamente no operan por etapas. Conceptos tales como la HETP (Altura
Equivalente a un Plato Teórico), HTU (Altura de una Unidad de Transferencia),

585



686 Operaciones de contacto continuo diferencial: absorcrón  de gases

NTP (Número de Platos Teóricos) y NTU  (Número de Unidades de Transferencia)
todavía se utilizan para caracterizar equipos de contacto continuo entre fases. Esto
se debe a que los procesos por etapas se utilizaron y estudiaron antes que los lechos
de relleno. No era, por tanto, ilógico para los primeros investigadores aplicar un
cuerpo de doctrina ya existente para la descripción de un nuevo proceso, en vez de
desarrollar tan sólo datos y correlaciones útiles. Este tratamiento del diseño por ana-
logía retrasó el desarrollo de procedimientos rigurosos de cálculo para contactores
continuos diferenciales durante muchos años y es un ejemplo de como el impera-
tivo económico de una decisión es con frecuencia la causa de una decisión
desafortunada.

En la actualidad se está efectuando una revisión seria de la absorción de gases
y operaciones relacionadas, siendo de esperar que en los próximos años se dispon-
ga de procedimientos de diseño orientados según los principios básicos de las ope-
raciones. Estos métodos han de estar basados en el uso de ordenadores, ya que la
absorción está descrita por ecuaciones diferenciales que generalmente no son linea-
les. Quienes han iniciado el camino de los modernos métodos de diseño no se han
enfrentado con la resolución de ecuaciones diferenciales y se han contentado con
describir, por medio de etapas discretas (NTP, NTU),  las complejas cuestiones que
plantean los contactores continuos diferenciales.

En este capítulo se presenta con cierto detalle un tratamiento elemental de la
transferencia de materia, seguido de sus aplicaciones a la absorción de gases, no
teniendo en cuenta los balances de energía y restringiendo el estudio a la absorción
de un solo componente.

La absorción es una operación en la que se transfiere materia desde una corrien-
te gaseosa a otra líquida. Las dos corrientes pueden desplazarse en las direcciones
axiales de flujo, sin dispersión axial, o con diferentes grados de retromezcla axial,
siendo el caso límite el de un tanque perfectamente mezclado. En algunas aplica-
ciones las dos fases pueden estar en reposo.

La absorción constituye el fenómeno básico de numerosos equipos y procesos
industriales.

(a) Evaporación desde tanques _un  proceso generalmente no deseado.

(b) Absorbedores de pared mojada.

(c) Absorbedores de relleno -en contracorriente 0 corrientes paralelas.

(d) Absorbedores por etapas.

(e) Absorbedores con reacción química simultánea.

(f) Depuradores de goteo -columnas de relleno en las que descienden gotitas de lí-
quido a través de una corriente gaseosa.

(g) Depuradores de Venturi.
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Generalmente se conocen las corrientes de alimentación y en cambio las corrien-
tes de producto deseadas se estiman a partir de otros requerimientos del proceso.
Las leyes del equilibrio se utiliean para decidir si es posible o no utilizar una ope-
ración como absorción, o bien es preciso utilizar un procedimiento alternativo. Si
los cálculos del equilibrio ponen de manifiesto las posibilidades de la operación, pos-
teriormente las velocidades de flujo de calor, cantidad de movimiento y materia de-
terminan los parámetros de diseño y el acercamiento del equilibrio que tiene lugar
en el equipo.

En los contactores continuos la transferencia de materia de interfase tiene lu-
gar por difusiónun  proceso espontáneo pero lento. La velocidad de difusión se pue-
de aumentar introduciendo turbulencia en las fases. Una cucharada de azúcar co-
locada en el fondo de un vaso de agua en reposo puede tardar varios días en di-
solverse, mientras que si se agita, se disolverá rápidamente debido a la difusión tur-
bulenta o de remolino que, de forma aproximada, es unas mil veces superior a la
difusión molecular.

Consideremos la Fig. 16.1, que representa el flujo de capa laminar de un lí-
quido que circula sobre una superficie sólida que se disuelve lentamente. Supónga-
se que el modelo de flujo laminar está desarrollado en la región comprendida entre
2, y Z;,  que constituye una subcapa laminar. Más allá de 2, existe un modelo de
flujo turbulento. La difusión molecular tiene lugar tanto en la región laminar como
en la turbulenta, pero la última es predominante debido a la difusión de remolino.
El caso límite corresponde a la difusión en un fluido estancado, es decir, cuando la
velocidad es cero en cualquier parte del fluido, en cuyo caso solamente es impor-
tante la difusión molecular.

z
A

, Perfi l  de velocidad

*

Región turbulenta
dominada por la

difusión de remolino

Veloc idad de l  f lu jo
- -

-----__=--
Subcapa lammar
dominada por la

Figura 16.1 Transferencia difusional en un fluido que circula sobre una superficie que se disuelve
lentamente.
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En absorción, un gas se disuelve en un líquido en vez de ser una superficie só-
lida la que se disuelve en un líquido. El líquido puede estar como gotitas dispersas
o como una película análoga a la que se representa en la Fig. 16.2. Puesto que las
capas de gas y líquido tienen libertad para moverse, en la interfase se forman dos
capas límite.

Interfase
G a s gas-líquido Líquido-~

I I
I I
I I I
l l I
I l I
I I l

l I l

I I I

I I I

l I I
I l I
I I I
I l I
I I I
I I. ...*. ! . . . . . .

Fase Capa Capa Fase
gaseosa l ími te l ími te l íqu ida

global gaseosa l íqu ida global

Figura  16 .2 Transferencia difusional en un sistema de dos fases fluidas.

16.1 Difusión molecular

La ley de difusión de Fick,’ que fue descubierta a finales del siglo XIX, establece
que la difusión molecular es proporcional a la disminución del gradiente de con-
centración; es decir, para una mezcla gaseosa o líquida de dos componentes A y B,
el vector densidad de flujo JA de la especie A,  con respecto a un observador que se
desplazase con la velocidad media de la corriente, viene dado por

JA  = -DABVCA (16-1)

La densidad de flujo NA de la especie A, con respecto a un observador estacionario,
es

NA  = JA  + xA(NA  + N,) = -DABVCA  + xA(NA  + Ns) (16-2)

En estas ecuaciones CA  es la concentración del componente A, DAB  es la difusividad
de A en B, y x es la fracción molar. El segundo término de (16-2) tiene en cuenta
el transporte debido al flujo global mientras que el primero corresponde al trans-
porte difusiooal superpuesto al flujo global. La difusividad es una propiedad fkica
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de la pareja de componentes A y B. En distintos manuales pueden encontrarse va-
lores para numerosas mezclas binarias de gases en aire a 25°C y 1 atm (101,3  kPa).
Las difusividades para otras mezclas gaseosas o líquidas son más raras y con frc-
cuencia es preciso determinarlas experimentalmente, tal como se ilustra en el Ejem-
plo 16.1. En ausencia de datos experimentales, fas difusividades en gases a baja pre-
sión se pueden calcular por medio de la ecuación empírica de Fuller, Schettler y

Giddings’

0.001 T’ ‘7 l/M,  + l/M,)O’

DEA  = DAE  = P [(z  “A)“3  + (c, “J3]
(16-3)

En (16-3),  (Z  v)  es el volumen de difusión para moléculas simples que aparece en
la Tabla 16.1. Para moléculas más complejas las contribuciones moleculares se pue-
den obtener sumando las contribuciones atómicas de la Tabla 16.2.

Tabla 16.1 Volúmenes de difusión para
moléculas sencillas, XV

H? 7.07 c o 18.9
D? 6.70 CO? 2 6 . 9
H e 2.88 N?O 3 5 . 9
N2 1 7 . 9 NH, 14.9
02 16.6 W 12.7
Air 20. I VXI,F2) 1 1 4 . 8
Ar 16.1 Wo) 6 9 . 7
K r 2 2 . 8 (CM 31.1
(Xe) 37.9 (Brd 6 7 . 2

(SO*) 41.1

‘El paréntesis indica que el valor correspondiente
está basado solamente en unos pocos datos.

Para disoluciones líquidas diluidas de un no electrolito A  en un disolvente B
se puede aplicar la ecuación empírica de Wilke y Chang3

DAa = 7.4 x 10-*T(*1[íBA4B)0.5
PB vAo,6

donde

w-4)

DAE = difusividad de A en B, cm*/s
T = temperatura absoluta, “ K
CC = viscosidad, cp
VA = volumen molar del soluto en cm?‘mol, a su temperatura normal de ebu-

llición
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TB = parámetro de asociación para el disolvente B, cuyos valores están com-
prendidos desde 1,0 para disolventes no asociados hasta 2,6 para el
agua, con valores de 1,9 para metano1 y 15  para etanol

MA,  MB  = pesos moleculares de los componentes A  y B, respectivamente
P = presión absoluta, atm

Tabla 16.2 Volúmenes atómicos de difusión para
utilizar el método de Fuller, Schettler y Giddings

Difusión atómica y estructural
Incrementos de volumen,  V

)

“El  paréntesis indica que el valor correspondiente está
basado solamente en unos pocos puntos.

Fuente. E. N. Fuller, P. D. y J. C. Giddings, Ind.  Eng.
Chem..  58 (5). 18 (1966).

Dos situaciones físicamente frecuentes a las que es aplicable (16-2) son:

1. Interdifusión equimolar, EMD, donde el número de moles de A  que difunden
en una dirección es igual al número de moles de B que difunden en la dirección
opuesta; es decir, NA  = -NB, y (16-2) se reduce a

NA = -DABQCA  = -DABCQxA (16-5)

2. Difusión unimolecular, UMD, de un componente A a través del componente B
estancado; es decir, -NB = 0. Por tanto, (16-2) se reduce a

N

A
= -DABQCA  _ DABCQXA

l-xA - -  l-xA
(16-6)

que, cuando se aplica a través de una película que se extiende desde ZI  hasta
Z2, se transforma en

NAdZ  = -DA& (16-7)

En disoluciones binarias diluidas, xA es pequeño, (1 - XA)  Z 1 y (16-5) y (16-6) son
equivalentes. En este capítulo (16-5) y (16-6) se aplican solamente a geometrías pla-
nas, de forma que no se utilizará la notación vectorial. También se supondrá que
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la densidad de flujo de difusión es proporcional al gradiente, eliminando así la po-
sible confusión debido al signo menos en (16-5).

16.2 Evaporación en una capa gaseosa estancada

Para el caso de evaporación de un líquido puro en un gas, o para la condensación
de un componente de un vapor en su propio líquido puro, la única resistencia a la
difusión reside en la fase gaseosa puesto que no hay gradientes de concentración
en el líquido puro. Un tubo de ensayo, un vaso de precipitados, un cilindro gra-
duado, un tanque, o el mismo Gran Lago Salado, se vaciarían totalmente si el con-
tenido de líquido no se reemplazase regularmente. Intuitivamente sabemos que una
mancha de líquido se evapora más rápidamente si está extendida sobre una gran
superficie, si la temperatura es elevada o si aventamos con aire, así como que el
líquido contenido en un frasco tiende a evaporarse más rápidamente cuanto más
cerca está la superficie del líquido con respecto a la parte superior del frasco.

La variación con la temperatura de la velocidad de evaporación depende de la
naturaleza del liquido A y del gas B en el que difunde A. Un aumento de la tem-
peratura provoca un aumento de la difusividad. Por otra parte, la concentración
de componente A en la fase gaseosa en la interfase líquido-gas está determinada
por la presión de vapor de A, que aumenta rápidamente con la temperatura, dando
lugar a una mayor diferencia de concentración que favorece la difusión [véase
(16-31.  El movimiento de aire sobre la superficie del líquido induce difusión de re-
molino dando lugar a una más rápida evaporación debido a una mayor reducción
del espesor de capa límite. Una barrera, tal como un gas estancado en el frasco,
disminuye el gradiente de concentración y, por consiguiente, la velocidad de difu-
sión. Algunos de estos principios básicos se ilustran a continuación mediante
ejemplos.

Ejemplo 16.1 El recipiente abierto de la Fig. 16.3 se llena con benceno líquido hasta
0,5  cm del  borde superior .  Una br isa  de aire  a  25°C circula  perpendicularmente a  la  abertura
del  recipiente ,  de  forma que el  vapor  de benceno es  arrast rado por  convección una vez que
ha difundido a través de la capa de aire de 0,5  cm en el recipiente. La presión total P es
101,3  kPa  (1 atm), la presión de vapor P”de1  benceno a 25°C es 133 kPa  y su difusividad
en aire a 25°C  multiplicada por la concentración total de gas, es 3,5  X  IO-’ mol-g/cm.s.  Cal-
cúlese  la  ve loc idad  in ic ia l  de  evaporac ión  de l  benceno.

Solución. Se trata claramente de un caso de difusión de benceno gaseoso A a través
de una capa estancada de aire B. La concentración de benceno en la superficie del  líquido
21 = 0 puede estimarse a partir de la ley de Dalton

YA = P;/P  = 13.3/101.3  = 0.132

Aplicando (16-7)  y  despreciando la  acumulación de benceno en la  capa de  a i re  es tancada en
cl recipiente de forma que NA  es  constante  a  lo  largo de  AZ,
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Vent i lador  fi
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Recipiente

----Z,  = 0.5cm

--- -

Figura 16.3 Evaporación de benceno desde un recipiente hacia el aire; un ventilador genera una corrien-
te de aire de forma que la concentración de benceno A en la parte superior del recipiente es aproxima-
damente cero.

os
’NA

f
dZ = -43.5 x 10-7)

f
dy,

0 o.li2  1 - y,

NA(0.5)  = 3.5 x lO~‘ln($&)

Por  t an to
N,, = 9.91 X lOe6 mol-g/s.cm’

Ejemplo 16.2 Un frasco l leno con una mezcla  l íquida equimolar  de  a lcohol  e t í l ico  y  ace-
tato de etilo se evapora a 0°C en aire tranquilo a 101 kPa  (1 atm) de presión total. Supo-
niendo que se  cumple  la  ley  de  Raoult,  jcuál  será  la  composic ión  de l  l íquido  que  queda  cuan-
do  se  ha  evaporado  la  mi tad  de l  a lcohol  e t í l i co  or ig ina l?

Se dispone de los siguientes datos

Acetato de etilo (AC)
Alcohol etílico (AL)

Presión de vapor, Difusividad  en aire,
kPaaO’C m2/s

3 . 2 3 6.45 x 10 ’
1.62 9.29x  lO-6

Soheión. Teniendo en cuenta  las  bajas  pres iones  de  vapor  podemos considerar  que
cada componente se  evapora independientemente a  t ravés de una capa estancada de aire .
Por tanto, es aplicable (16-7) y,  suponiendo que (1 - YAL)  = (1 - yAc  =  1, tendremos
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f

=2
NA L dZ = -D,,C

f
“‘= dyAL

ZI YAL,

N AC f
z2 dZ  = -DA& “‘= dyAc

ZI fY A C ,

(Al

Integrando (A)  y (B) entre la superficie del líquido y un punto por encima de la super-
ficie donde Z = Z2,  YAL~  = 0, yAc1  = 0, y dividiendo las ecuaciones que resultan, se obtiene

(0

Las densidades de flujo NAL  y NAC  se pueden expresar en función de los moles de líquido en
el frasco ?~AL  y mAC  aSí  como del tiempo  1,

-dmAL
NAL  = Adt NAC  +!C (D)

donde A  es el área de la superficie interfacial. Las concentraciones de la fase gaseosa están
relacionadas con mAL  y mAC  por las leyes de Raoult y Dalton,

Y (EI

donde PAL  y PAC  son presiones parciales.
Substituyendo (0)  y (E) en (C) e integrando se obtiene

ln(z) = (E)(z) l,(z) m

Para 100 moles de mezcla inicial de líquido, mALI = 50 moles, m.4L.I  = 25  moles y  mACI  = 50

moles. Despejando mAcz  a partir de (4 resulta un valor de 19,2. Por tanto,

25

19.2

16.3 Columnas de pared mojada y coeficientes
de transferencia de materia

La Fig. 16.4 muestra una representación simplificada de una columna de pared mo-
jada -generalmente un condensador tubular vertical modificado con una película
de líquido absorbente que desciende por la pared interior del tubo- y’una corrien-
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te de gas que contiene el componente a absorber ascendiendo por el interior del
tubo y contactando con el líquido descendente. Dispositivos relacionados, aunque
más complejos, son el evaporador de película descendente (hablando en términos
generales, una columna de destilación sin platos que opera con una relasión de eva-
poración muy alta) y el evaporador rotatorio, donde la película de líquido  se ad-
hiere a la pared interior de un frasco de fondo redondo que gira.

Si en el dispositivo de la Fig. 16.4 se aumenta la velocidad de flujo de gas, apa-
recen ondulaciones en la película de líquido descendente. Al aumentar aún más la
velocidad de flujo del gas la película se rompe, se proyecta en la corriente gaseosa
y es arrastrada. Para bajos flujos de gas, si no hay ondulaciones del líquido, el área
interfacial a través de la cual transcurre la transferencia de materia es simplemente
la superficie (medible) del líquido; por tanto, la columna de pared mojada puede
utilizarse para estudios hidrodinámicos o de transferencia de materia. En el equipo
comercial de absorción tanto el líquido como el vapor normalmente circulan con
flujo turbulento y no se conoce el espesor efectivo de capa estancada AZ.  En la prác-
tica, por tanto, (16-2) se expresa en función de un coeficiente empírico de transfe-
rencia de materia (de película) que substituye a la difusividad y al espesor de pelí-
cula. Así, por definición,

para la fase gaseosa, y

para la fase líquida, donde

NA = k,(yA  - YA,) ( 16-8)

NA  = k(x,, - XA) ( 16-9)

YA = concentración global del gas

yA, = concentración de A  en el gas en la interfase gas-líquido

xA = concentración global del líquido

x.+ = concentración de A en el líquido en la interfase líquido-gas.

UJO  ascendent
de gas

-Película de líquido descendente

Figura 16.4 Columna de pared mojada
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Para disoluciones diluidas o interdifusión equimolar, EMD. se puede integrar
( 16-5)  con tal de que DAti  y Z no sean funciones de x1, para obtener

N =DaC4 X(.X4’ - x4) (16-10)

Comparando (16-10) y (16-9)

(16-11)

para la fase líquida, y a partir de (16-8) y (16-10)

k, = (+&) (16-12)

para la fase gaseosa.
Si en vez de EMD se trata de UMD, como en la absorci<ín  de gases de un solo

componente a través de una.película  estancada, deben utilizarse (16-8)  y (16-9) con
(16-6) en vez de (16-5). Representando el coeficiente de transferencia de materia
para UMD por k;,  a partir de (16-6) y (16-8) para una mezcla gaseosa binaria de
A y B, tendremos V

DARCN,=k:(y,-ya,)=x
Para convertir esta ecuación en una forma similar a (16-10)  se substituye

dyA  = -dyB y (1 - ye)  = yo  y se integran entre yo  e ?‘H,  para obtener

N4 =  kXy, - y4,)  =  Az  I n  &

Teniendo en cuenta que

34( = ,
(v4,  - v.4)

y definiendo )‘HM,  la concentración  media logarítmica del  componente H.  p01

sc  obtiene como resultado final
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Comparando (16-12) y (16-13) se observa que

/(;A-
YBM

(16-14)

Tal como se indica en las tres primeras filas de la Tabla 16.3, (16-8) y (16-9)
pueden escribirse en función de fuerzas impulsoras de presión parcial (p - pi) o con-
centración (C; - C), designando los correspondientes coeficientes de transferencia
de materia kK  y k,, respectivamente, para el gas, y kl  para el líquido, en función de
una fuerza impulsora de concentración. En el fondo de la Tabla 16.3 se dan las re-
laciones entre k y k’ para diferentes expresiones de transferencia de materia, donde
PBM  es la media logarítmica de la presión parcial de B, p es la densidad del gas y

Tabla 16.3 Ecuaciones de definición de transferencia de materia basadas en disolucio-
nes diluidas o difusión equimolar”

Debido a que
generalmente no se
conocen ni se
pueden medir las
composiciones de la
interfase, se aplican
estas ecuaciones.

NA  =.kJp~  - PA,).  (gas)
N,,  = k,(C,,,  - C,),(líquido)

NA = kc(CA  - Cd.  (gas)
NA = k,(y,  - yd.  (gas)

NA  = kx(xA,  - XA).  (líquido)
.

En vez de esto,
mediante una NA  = &(pA  - ~3)  donde pX = HC,  (CA  en la masa global de líquido)
ecuación de
equilibrio (p.e..  la
ley de Henry) se

NA  = K,(CX  - C,)  donde CX  = h pA

utilizan estas N,,  = K,(YA  - Y 1) donde yX = H’x,
ecuaciones en
función de N = K (xx-x,)  donde xX=-A I
composiciones de

H’

equilibrio
imaginarias pero
calculables b

Equtvalencias  entre los coeficientes de transferencia de materia UMD y EMD:

k,C = k, 5
( >

= k, = k:xBM  = k;x,&  = k;x,&

k,P=k,=g=k&=k’P p BM = k;+  = k&  = kiy,,

Según  A. S. Foust y colaboradores, Principals of Unit  Operutions,  John Wiley &  Sons,  New
York, 1960, 171.
$stos  cvcficiLntes  se introducen en la Sección 16.5
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Mes el peso molecular medio. Estas relaciones solamente son válidas para sistemas
binarios isotérmicas donde se puede utilizar la ecuación de estado C = P/RT para
la fase gaseosa.

También es posible utilizar relaciones molares (o de masa) como fuerzas im-
pulsoras en vez de fracciones molares con tal de que los coeficientes de transferen-
cia de materia estén en las unidades correspondientes. De una forma aproximada,
los coeficientes de transferencia de materia basados en relaciones molares están re-
lacionados con k, por

ky = Wyd5
R T

k’ = K-Py,,y,
Y RT

En estas ecuaciones BI representa la concentración de salida y las rayas sobre x,  y,,
p y M indican valores medios.4

El ejemplo que se presenta a continuación clarificará el método de cálculo de
coeficientes individuales (de película) de transferencia de materia.

Ejer&lo  16.3 Se han publicado los siguientes datos para la absorción de amoníaco a par-
tir de una mezcla amoníaco-aire por medio de un ácido concentrado en una columna de pa-
red mojada de 0,0146  m de diametro interior y 0,827 m de longitud. En toda la columna la
temperatura es 25°C y la presión 101,3 kPa.

Presión parcial de NH3  en el gas a la entrada = 8,17 kPa
Presión parcial de NH3  en el gas a la salida = 2,08  kPa
Flujo de aire, kmol/h  = 0,260

La variación de la concentración del ácido a lo largo de la columna es despreciable y la pre-
sión parcial de equilibrio del amoníaco sobre el ácido se supone que es prácticamente nula.

Calcúlense los coeficientes de transferencia de materia k,, kJ,  ka y & de la Tabla 16.3.

Solución. Los kmol de amoníaco por hora que son absorbidos por el ácido =

0.26 kmol d e aire >( 8.17 2.08 > kmol  NH1 kmol NH3
- - -h 93.1 99.2 =kmol de aire 1.74 x 10-2 h

La densidad de flujo media de transferencia de materia, NA, para el amoníaco, utilizan-
do el área de la supeficie interior de la columna como área de transferencia de materia es
(1,74  X lOe2  kmol/h)/[0,827(3,14)(0,0146)  m2] = 0,459 (kmol NHJh.m’).

Puesto que se ha utilizado una densidad de flujo medio de masa es preciso, por consis-
tencia, usar una fuerza impulsora media (vA  - v.&, romcd,o  para calcular el coeficiente de trans-
ferencia de materia. En la parte superior de la columna (yA - yA,)  =  2,08/101,3 = 0,0205;  en
et  fondo, @A  - YA,)  = 0,0807. En ausencia de otra información se toma la media aritmética
de la concentración de amoníaco que entra en la parte superior e inferior = tiA - YA,)prom&
= 0.0506.
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Por tanto, a partir de (16-8)

~‘4  = N.4&4  - y  &c>me<l,<~ = 0,459/0,0506  = 987  h,frIc.~~~ol,,r~m~
¿ ‘

Cuando tan to  la  curva  de  equi l ibr io  ( representada  por  los  va lores  de  ~‘4,)  como la curva
de operación (representada por los valores de J.,) son rectas a lo largo de un contactor  en
contracorriente, puede demostrarse que la fuerza impulsora correcta es realmente el valor
medio logarí tmico:

(YA-u,,),>  -(U.,-Y,,),
c.v.4  - YA,),  M = ___

(v., - 1’ \, )h
In-A

(U\  - -  JJ,,),

donde  lo s  sub índ ices  b ygt se refieren al  fondo y cima de la  columna.  Esta  ecuaci<in  conduce
a

ti.4 - YA,hmmcdl<i = 0,0439  Y  k, = 10245  h,fracci~~~olar,m:

Según la Tabla 16.3, puesto que la presión cs 101.3  kPa  = 1 atm, k, = k, con tal de que las
presiones  parciales  es tén en atmósferas .  Si  se  ut i l izan pascales ,  es  necesar io  un factor  de con-
versión. Puesto que YB,,,  = (0,9795  - 0,9l93)/ln(O,9795/0,9193)  = 0,949, a I atm, según la Ta-
bla 16.3, k,‘=  k)/yRM  = 10,45/0,949 = 1 l,Ol  kmol/h.fracción  molarm’.

Los coeficientes de transferencia de materia se determinan experimentalmente por mé-
todos  como el  u t i l izado en es te  e jemplo.  Después  deben de  corre lac ionarse  con las  propie-
dades  f í s icas  del  s is tema,  la  geometr ía  del  equipo y  las  condic iones  de  f lu jo  cuando han de
ut i l izarse  de una forma general .  Más adelante  en este  capí tulo se  presentan ejemplos de tales
corre lac iones .
cl

En general, las ecuaciones de difusión molecular desarrolladas y aplicadas en
los Ejemplos 16.1 y 16.2 no son útiles para el diseño ingenieril debido a que es pre-
ciso conocer las concentraciones de interfase y la distancia, AZ, a través de la cual
tiene lugar la difusión molecular. Los coeficientes empíricos (de película), k, y k),
definidos por (16-8)  y (16-9) no precisan conocer AZ, pero sí en cambio las con-
centraciones de interfase yA,  y .xA,,  que, en general, solamente se conocen en condi-
ciones límite de disoluciones diluidas o de fluidos puros. Otra dificultad consiste
en que la densidad de flujo de materia, N,4, los moles por unidad de tiempo y de
Lírea  interfacial, no es fácilmente aplicable a columnas de relleno debido a que el
área interfacial no es conocida.

Aún cuando por sí mismas no son de utilidad directa, las ecuaciones de difu-
sión molecular proporcionan Una valiosa información acerca de los mecanismos por
los que transcurren los procesos de transferencia de materia y son dc utilidad para
correlación.
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16.4 Columnas de relleno

El sistema más frecuente de absorción de gases es una columna de relleno que ope-
ra en contracorriente, como en la Fig. 16.5(a), donde las corrientes están esencial-
mente no mezcladas y predominan condiciones de flujo de tapón. El gas que con-
tiene el componente a absorber se introduce por el fondo de un tubo vertical relle-
no con un material inerte. El líquido absorbente se introduce por la parte superior
de la columna y desciende por gravedad a través del relleno inerte.

Tal como se ha indicado en el Capítulo 1, el flujo en contracorriente es gene-
ralmente el esquema de flujo más deseable en un contactor  de dos fases, debido a
que da lugar a la mayor fuerza impulsora para la transferencia de materia. Sin em-
bargo, hay sistemas para los que pueden ser más deseables los absorbedores de flu-
jo en corrientes paralelas de la Fig. 16.5(b).

(alContracorriente (b)  CorrIentes

Figura 16.5 Esquemas de flujo en contracorriente y en corrientes paralelas para ahv~rhedores  de relle-
no. (0) Contracorriente. (b) Corrientes paralelas.
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El modus operandi, tanti  ideal como esperado, de un contactor gas-líquido es
aquél en el que la fase continua es el gas y la fase dispersa es el líquido absorbente.
Si la velocidad de flujo y otras condiciones son tales que la fase líquida se hace con-
tinua y la fase gaseosa se hace dispersa, se consigue una condición muy ineficaz e
impredecible que recibe el nombre de inundación.

La inundación es prácticamente imposible de conseguir en el flujo en corrien-
tes paralelas, pero muy fácilmente obtenible en un absorbedor en contracorriente.
Los absorbedores en corrientes paralelas también requieren una menor caída de pre-
sión a través del relleno para flujos equivalentes, y las velocidades de flujo que se
requieren para el líquido absorbente son generalmente menores en un absorbedor
en corrientes paralelas. Además, si se elige un líquido absorbente tal que ocurra
una reacción química entre las fases líquida y gaseosa, se pueden ajustar las con-
diciones de tal forma que se puede mantener un gradiente de concentración cons-
tante por unidad de longitud del absorbedor en una configuración en corrientes pa-
ralelas. Todas estas consideraciones apuntan a la necesidad de una cualificación cui-
dadosa de la regla aproximada, generalmente aceptada, de que los absorbedores en
contracorriente son más eficaces para una aplicación dada.

16.5 Difusión a través de dos películas en serie

Para el caso general de transferencia de materia entre dos fases, pueden existir gra-
dientes de concentración a cada lado de la interfase. Si las dos fases circulan con
flujo turbulento, los gradientes de concentración solamente pueden ser significati-
vos en las películas efectivas (subcapa laminar o regiones estancadas) a cada lado
de la interfase. Por tanto, las películas limitan el proceso total de transferencia de
materia. Esta situación se ilustra en la Fig. 16.6.

El límite entre la película estancada y la región turbulenta es en realidad una
zona de transición; sin embargo, con la finalidad de aplicación práctica, resulta ven-
tajoso considerar estas capas ficticias separadas por un límite nítido. En la mayor
parte de las aplicaciones las distancias 2, y 2, no son magnitudes que se pueden
medir; sin embargo, tal como se ha indicado antes, están comprendidas en los coe-
ficientes de transferencia de materia definidos por (16-8) y (16-9). Para una veloci-
dad de transferencia de materia dada, el coeficiente de transferencia de materia es
tanto mayor cuanto menor es el espesor de la película.

Las composiciones de las respectivas fases en los bordes exteriores de las pelí-
culas ficticias son esencialmente los correspondientes a las condiciones globales. Las
composiciones xi  e y;  en el límite de la interfase se admite que están en equilibrio.
Por ejemplo, según la ley de Henry, y;  = H’x;.

En ausencia de reacciones químicas y para condiciones de estado estacionario,
puesto que los moles se conservan, la velocidad de difusión a través de la película
de la fase gaseosa tiene que ser igual a la difusión a través de la película de la fase
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Teoría de doble película en transferencia di.? materia

Gas Interfase Líquido

Fase l íquida global

Composic ión

Figura 16.6 Propiedades de interfase en función de propiedades globales.

líquida. Aplicando (16-8) y (16-9) a este caso, e igualando las velocidades de difu-
sión a cada lado de la interfase se obtiene el modelo de doble película de Whitman:

NA = ky(Y~ - YA,) = k(xA, -  XA) (16-16)

La dificultad de aplicar (16-16) a sistemas reales reside en el problema de de-
terminar composiciones interfaciales. En general (x,, y,)  representa la composición
de fases en la interfase y, por tanto, está sobre la curva de equilibrio. Esto implica
la suposición de que se alcanzan condiciones de equilibrio en la interfase, lo que se
ha comprobado experimentalmente.

La aplicación de (16-16),  suprimiendo el subíndice A, conduce a la ecuación
de la pendiente de la línea AB de la Fig. 16.7

5 _ (Y - Yi)- -
k ,  (xi-x)

(16-17)

Esta pendiente determina las resistencias relativas de las dos fases a la trans-
ferencia de materia. La distancia AE  es la fuerza impulsora 01 -JJ,)  de la fase ga-
seosa, mientras que AF es la fuerza impulsora (x, - x) de la fase líquida.
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Fracción
en el gas

d e

eauhbrto

X,Y
I
Fracción  molar de A x

en el líquido

Figura 16.7 Torre de absorción en contracorriente.

Si la resistencia a la transferencia de materia en la fase gaseosa es muy baja,
y, es aproximadamente igual a y.  Por tanto, toda la resistencia a la transferencia
de materia reside en la fase líquida. Esta situación es característica de la absorción
de un gas muy ligeramente soluble en una fase líquida y se denomina proceso de
resistencia controlante de la película líquida. Si la resistencia a la transferencia de
materia en la fase líquida es muy baja, x, es aproximadamente igual a x. Esta si-
tuación es característica de procesos de absorción de gases muy solubles en líquidos
y se conoce como proceso de resistencia controlante de la película gaseosa. Desde el
punto de vista’ingenieril es importante conocer cuál de las resistencias de las fases
es controlante. Si, por ejemplo, la fase líquida ofrece la mayor resistencia a la trans-
ferencia de materia, la capacidad del equipo puede aumentarse apreciablemente pro-
moviendo turbulencia en la fase líquida.

Si las líneas de equilibrio y operación son rectas, como en la Fig. 16.8, de acuer-
do con la geometría, la relación entre la resistencia de la fase gaseosa y la resisten-
cia total a la transferencia de materia es

y-yi  -x*-xi- - -
Y - Y * x * - x (16-18)

Es conveniente definir coeficientes globales de transferencica  de materia KY  y K, para
las fases gaseosa y líquida, respectivamente, por

N = K,(y  - y*)  = K,(x* -x) (16-19)

donde y*  es la composición del vapor en equilibrio con x y x* es la composición
del líquido cn  equilibrio con el vapor y.
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Igualando (16-16),  (16-17) y (16-19) se obtiene la siguiente relación entre 105
coeficientes globales de transferencia de materia K,  y los coeficientes individuales
de transferencia de materia k, y k,.

1 (Y  - Y*)
K, = k,(y  - yi)

( 16-20)

=  (Y - Yi) + (Yi - Y*)
Uy  - yi)

(16-21)

De igual forma se obtiene

1 -L+-  d1 x*-x-
K, - k, ( >k, y - y; ( 16-22)

Sin embargo, 01, - JJ*)/(x,  - x) es la pendiente de la curva de equilibrio H’, que en
la Fig. 16.8 es constante. Por tanto,

(16-23)

La relación* entre K,, k, y k, puede obtenerse en forma análoga para dar

(16-24)

Línea de operación

Curva de equilibrio

I
x

Figura 16.8 Caso de l íneas de equil ibrio y operación rectas.

l Las identidades  I/K<;  = l/k, + H’/k,  y l/K,  = I/ki  + I/H’k,  tambkn  son  válldas  por definición.  fz.n la práctica. hx
efecto? de superficir.  «las y otros  fenómenos pueden complicar estas ccuacmnes.
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Si la relación de equilibrio no es recta, las Ecs. (16-23) y (16-24) no tienen jus-
tificación. Además, es preciso tener en cuenta que los coeficientes de transferencia
de materia fueron todos definidos sobre la base de EMD o UMD en condiciones
diluidas.

La Tabla 16.3 muestra algunas formas posibles de definiciones del coeficiente
de transferencia de materia y las relaciones entre los coeficientes basados en EMD
y UMD. Además de los coeficientes KY  y K,,  se pueden definir también los coefi-
cientes KY  y K, basados en relaciones molares [(Y - Y;) y (X  - X)] como fuerzas
impulsoras.

El Ejemplo 16.4 muestra como se pueden calcular coeficientes de transferencia
de materia a partir de datos experimentales.

Ejemplo 16.4 En un punto de un absorbedor de amoníaco que utiliza agua como absor-
bente y opera a 101,3  kPa  y 2O”C,  la fase gaseosa global contiene 10% de NH3  en volumen.

:i:c”
y. x;

Moles NHJmol  de HzO,  X

Figura 16.9 Curva de equilibrio para el Ejemplo 16.4
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En la interfase la presión parcial de NH, es 2,26  kPa. La concentración de amoníaco en la
masa de líquido es 1% en peso. La velocidad de absorción de amoníaco en este punto es
0.05 kmol/h.m*.

(a) A partir de esta información y la curva de equilibrio de la Fig. 16.9, calcúlese X,  Y, Y,,
X,.  X*.  Y*,  KY, Kx, kv  y kx.

(b)  ¿Qué % de,  la resistencia a la transferencia de materia hay en cada fase?

(c)  Compruébese (16-23)  para  es tos  datos .

Solución. Uti l izando re lac iones  molares  se  obt iene:

(a) X= (1/17)/(99/18)  = 0,0107;  Y = lo/90  = 0,111; Y, = (2,26)/(  101 - 2,26)  = 0,0229.  x,, X*
e Y* (a partir de la Fig. 16.9): X, = 0,03;  X* = 0,114; Y* = 0,007. KY:
0,OS = KV(Y  - Y*) = KdO,l  ll - 0,007); KY  = 0,48  kmol/h.m’relación  molar de fuerza
impulsora. K,: 0,OS  = KdX* - X)  = Kx(O,ll4  - 0,0107);  KX  = 0,484 kmol/h.m4relación
molar de fuerza impulsora. kv:  0,05  = kdY  - Y,) = kv(O,l  ll - 0,0229);  kv=  0,568
kmol/h*m*relación  molar de fuerza impulsora. kx:  0,05  = kx(X,  - X)  = kx(0,03  - 0,0107);
kx  = 2,59  kmol/h.m*relación  molar de fuerza impulsora.

(b)  A par t i r  de  la  Fig.  16.9 ,  basada en concentraciones  de la  fase  gaseosa,  e l  porcentaje  de
la  res is tencia  de la  fase  gaseosa de la  res is tencia  tota l  a  la  t ransferencia  de mater ia ,  según
(16-18).  e s

,,tY-Yil  ~1~~0.~~~-~.02291~~~7~
[Y-Y*] [O.lll  - 0 . 0 0 7 1  .

Basándose en las  concentraciones  de  la  fase  l íquida ,  e l  resul tado es

loo[x*-xil=  LoO  ~0.114-0.031  =81  3%
[x* -X] [0.114-0.0107]  .

La diferencia entre 84,7  y 8 1,3  es debida a la ligera curvatura de la línea de equilibrio
de la Fig. 16.9.

(c) A partir de (16-23)  puesto que H’ = (Y, - Y*)/(X,  - X) = (0,0229  - 0,007)/(0,03  - 0,0107)
= 0,824,

-+0.824=2.0791
0.568 2.59

Por  t an to ,  Kv  = 0,48  1 ,  que concuerda con e l  valor  calculado.  Según se  ha  refer ido,  todos
los  coef ic ientes  de t ransferencia  t ienen las  unidades de kmol  por  hora,  por  metro cuadra-
do y por  re lación molar  de fuerza impulsora.  En la  bibl iograf ía  las  fuerzas  impulsoras  se
expresan generalmente  en función de fracciones molares  o  presiones parciales .  Es posible
pasar  de  una a  ot ra  vía  (16-15) .

cl
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16.7 Modelos alternativos para transferencia de materia
en sistemas gas-líquido

En la discusión precedente se ha utilizado un modelo rnuy  sencillo del proceso de
absorción: el modelo de película. Se han propuesto otros modelos más complicados
para calcular y correlacionar coeficientes de transferencia de materia teniendo en
cuenta las propiedades del fluido y los regímenes de flujo. A continuación se tratan
brevemente los fundamentos y suposiciones para los  modelos más importantes de
transferencia de materia.

Teoría de película
La teoría de película, tal como se ha tratado anteriormente, supone que la dirección
de la transferencia de materia es normal a la interfase y que la resistencia es debida
a las películas estancadas de fluido situadas a ambos lados de la interfase. En con-
secuencia, el modelo5p6  predice que kt o k, son proporcionales a II”‘.

La evidencia experimental, que es resumida por Sherwood,  Pigford y Wilke,’
indica que los coeficientes de transferencia de materia son muy aproximadamente
proporcionales a la raíz cuadrada de la difusividad molecular. Con todo, la teoría
de película se utiliza en las ecuaciones de trabajo de este capítulo, ya que la repre-
sentación física resulta sencilla y adecuada. En realidad, desde un punto de vista
pragmático, es irrelevante cual sea el modelo utilizado para desarrollar una ecua-
ción de trabajo basada en coeficientes empíricos de transferencia de materia o calor
que, en última instancia, han de obtenerse a partir de datos experimentales.

Teoría de penetración
La teoría de penetración de Higbie’ substituye el fluido estancado por remolinos,
intermitentemente estáticos y móviles, que llegan a la interfase desde la corriente
global, permanecen durante un cierto tiempo en la interfase (durante el  cual tiene
lugar la difusión molecular normal a la superficie) y abandonan la interfase Para
mezclarse de nuevo con la masa global de fluido. Se sopone que mientras los  re-
molinos permanecen en la interfase están estáticos. La teoría de penetración predi-
ce que kl o kg  son proporcionales a Dop5.

Teoría de renovación superficial 81  azar
La teoría de penetración de Higbie fue modificada por Dankwerts,’  quien supuso
una distribución de tiempos de residencia para los remolinos activos cn  la interfase.
Se obtiene la misma dependencia de los valores de k, o /cs  con la raíz cuadrada de
la difusividad, como en la teoría de la penetración, pero  desde el  punto de vista
teórico el modelo es mucho más correcto que el modelo de penetración.

Teoría de película-penetración
En 1958 Toor y Marcello”  investigaron el efecto de eliminar  la restricción del corto
tiempo de residencia en la película, que es inherente a Los modelos de penetración,
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de forma que el modelo de película resultaría ser un caso límite del modelo de pe-
netración. Como en cierto modo era de esperar, el modelo que resulta predice una
dependencia de kt o k, con respecto a la difusividad que va desde D”,’  hasta D’.“.

Teoría de capa límite
La teoría de capa  hite’ suprime la restricción de remolinos estacionarios en la in-
terfase y la substituye por la suposición de que los remolinos se desplazan a lo lar-
go de la interfase, teniendo lugar el transporte por difusión en la dirección normal
a la interfase y por convección en la dirección a lo largo de la interfase. La teoría
de capa límite para flujo laminar predice que kl  y k, son proporcionales a D’ ’

16.8 Coeficientes de capacidad para EMD y UMD
en disoluciones diluidas

Los coeficientes globales de transferencia de materia K, y K>  tienen las unidades
de (moles)/(tiempo-área interfacial-unidad de fracción molar de fuerza impulsora).
En el caso de una columna de pared mojada el área interfacial es conocida. Sin em-
bargo, para la mayor parte de los tipos de equipo de transferencia de materia no
se puede determinar el área interfacial. Por tanto, es necesario definir una magni-
tud a, que es el área interfacial por unidad de volumen activo del equipo. Aun cuan-
do pueden encontrarse relaciones separadas de a en los manuales y catálogos de
las casas suministradoras, este parámetro está generalmente combinado con los coe-
ficientes de transferencia de materia para definir los coeficientes de capacidad (k,a)
y (K,u) para la fase líquida y (K,u) o (k!u) para la fase vapor, que entonces tienen
las dimensiones de moles por unidad de tiempo por unidad de fuerza impulsora y
por unidad de volumen activo del equipo. A continuación se considera la aplica-
ción de estos coeficientes compuestos al diseño de torres de relleno.

c 0111 k,>

YO”,  SIIx

I

S e c c i ó n

transversal S I T

Figura 16.10 Torre de relleno con flujo en cvntra~u~  I ICII~L
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Consideremos la torre de relleno con flujo en contracorriente que se representa
en la Fig. 16.10. Las composiciones y velocidades de flujo de las corrientes están
definidas por

G = velocidad de  flujo molar o de masa de la fase gaseosa
L = velocidad de flujo molar o de masa de la fase líquida

y = fracción molar o de masa del componente A  en G

x = fracción molar o de masa del componente A  en L

.

Un balance de materia para el componente A,  que está siendo absorbido en
una altura diferencial de la columna dl,  conduce a

-d(Gy) = d(Lx) = Nu  Sdl (16-25)

Introduciendo (16-19) en (16-25) y formando los coeficientes de transferencia
de materia Kxa  y K,a  se obtiene

e = (K,a)(x*  - x)Sdf

-d(Gy) = (K,a)(y  - y*)Sdl ( 16-26)

Expresiones alternativas a (16-26) en función de concentraciones de interfase y
los coeficientes individuales de película k, y ky  se obtienen utilizando (16-16) en vez
de (16- 19) en combinación con (16-25). Así

d(Lx) = (k,a)(xi - x)Sdf

-d(Gy) = (kya)(y  - yi)Sdl (16-27)

De una forma general, (16-27) no es muy útil debido al problema de desconoci-
miento de las concentraciones de la interfase.

Un problema típico de absorción, destilación o extracción, consiste en deter-
minar la altura total de relleno Ir necesaria para alcanzar una separación caracte-
rizada por las variaciones de fracciones molares desde y~  hasta yz  (o desde XI hasta
x2).  Reordenando (16-26) se obtiene

En (16-28) y (16-29),  L y G son constantes en el caso de difusión equimolar,
EMD, o disolución diluida, UMD; por tanto, pueden sacarse fuera del signo inte-



Tabla 16.4 Agrupaciones alternativas de coeficientes de transferencia de materia para absorción de gases

Altura de una unidad de transferencia, HTU Número de unidades de transferencia de materia, NTU

Difusión EMD Difusión EMD
Fuerza o difusión diluida o difusión diluida
impulsora Símbolo UMD Difusión UMD Símbolo UMD Difusión UMD

1. (Y-Y*) Hffi

2. @-P*) HOG

3 . (Y-Y*) hoo

4 . (Y - Yi) HO

5. @  -Pi) HG

6 . ( x * - x ) HOL

7 . (c*-C) HOL

8 . (X*  - X ) HOL

9 . (X(--X) HL

10. (C, -C) HL

G
K,aS

G
KGaPS

G ’
KyaS

G
k,aS

G
k,aS

L
K,aS

L
K,aS

L’
KxaS

L
k,aS

L
kLaS

G
K;a(l  - Y)LMS

G
K’dl  - Y)~J’S

G’
KyaS

G
kW - yjLMS

G
k;dl  - P~PS

L
K:a(l  -x)~J

L
KLa(l-  C),,pS/M

L’
KxaS

L
k:a(l - x)~&

L
kiatl  - C’),,pS/M

&G

Nffi

NCG

NC

NO

No,

NOL

NOL

NL

NL

f
dy

(Y-Y*)

f
&

(P -P*)

f

dY
(Y-Y*)

f
dy

(Y - Yi)

f dp( P -Pi)

f dx(x* -x)
f<c&>
f dX

(x*-x)

f
d x

(x,  - x)

f dC

CC,  - C)

f 0 - y)dy(1 - YNY - Y*)

f CI- Ph&
(1 -PNP -P*)

f dY
(Y - Y’)

f (1 - yL,dy(1 - Y)(Y -Yt)

f (1 -p)dp
(1 -P)(P --PS)

f CI- xh,dx(1 -x)(x*-x)
f CI- Ch&(1 - c)(c*  - C)
f dX

(x*-x)

f CI-  x)dx(l-x)(x¡-x)
f (1 - C),,dC

CI- ac,  - 0

“Se puede hacer la substitución Ky = K;YBLM  o su equivalente.
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gral en estos casos. Esto permite formar las agrupaciones (L/K,aS)  y (G/K,aS),
que se indican en las líneas ! y 6, columnas 2 y 3 de la Tabla 16.4, y que se repre-
sentan, respectivamente, como HOL  y HOG  (o HTU), las alturas globales de las uni-
dades de transferencia del líquido y del gas. Son funciones de las velocidades de
flujo del gas y del líquido y de todos los factores físicos e hidrodinámicos que in-
tervienen en la capacidad de un particular dispositivo para facilitar la transferencia
de materia. H~L y Hoo  tienen las dimensiones de longitud (de columna): cuanto
más eficaz es el equipo menor es la HTU.

Las integrales de (16-28) y (16-29) reciben el nombre, respectivamente, de nú-
mero de unidades globales de transferencia de líquido y de gas NOL  y No<;  (o NTU),
tal como se relacionan en la Tabla 16.4, filas 1 y 6, columnas 5  y 6. Las filas 9 y
4 de la Tabla 16.4 son expresiones análogas para las HTU y NTU  derivadas de
(16-27). Reciben el nombre, respectivamente, de altura de una unidad de transferen-
cia de líquido (gas) y número de unidades de transferencia de líquido(gas).  En la Ta-
bla 16.4 también se incluyen expresiones en las que intervienen concentración, re-
lación molar y presión parcial como fuerzas impulsoras.

Las NTU,  lo mismo que el número de etapas de equilibrio en una columna de
platos, son función de la separación deseada y del alejamiento del equilibrio ter-
modinámico, como se pone de manifiesto por el numerador y el denominador de
la integral. Las NTU  representan la cantidad de contacto que se requiere para al-
canzar un enriquecimiento de la fase dividida por la fuerza impulsora en dicha fase.
Están íntimamente relacionadas con el número de etapas teóricas que se requieren
para alcanzar una separación dada, y en la práctica ambas magnitudes tienen va-
lores numéricos próximos. En el caso de que las líneas de operación y equilibrio
sean rectas y paralelas son iguales.

Este método conceptualmente sencillo y elegante de tratar el diseño del equipo

de transferencia de materia por contacto continuo y diferencial fue desarrollado ini-
cialmente por Chilton  y Colburn en 1930. Permite establecer la altura de una co-
lumna de relleno multiplicando un número relacionado con la capacidad de trans-
ferencia de materia del equipo, la HTU, por un número adimensional,  el  NTU,  que

está íntimamente relacionado con el número de etapas teóricas. Los valores de la
HTU o de Ka han de obtenerse a partir de tabulaciones bibliográficas, datos  expe-

rimentales o correlaciones. Es preciso tener un especial cuidado en asegurarse que

el NTU  adimensional utilizado es compatible con la particular HTU. Por ejemplo,
en el Hundbook de Perry, quinta edición, págs. 18-43, se dan los coeficientes gleba-
les de absorción para absorción en agua de SOZ desde aire como KLa mol-lb/h.ft3.
Por tanto, las correspondientes HTU y NTU  se obtienen a partir de  ]a fila  7 de  ]a

Tabla 16.4. En la pág. 18-45, de la misma referencia, se representa K<;a  para el sis-

tema Col--NaOH-Hz0  con dimensiones de libras-mol por hora por pie cúbico y

por atmósfera, de forma que las expresiones para NTU  y HTU deberán tomarse
de la fila 2 de la Tabla 16.4. En general, siempre es más seguro tomar como rcfe-
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rencia  los datos y ecuaciones originales de donde se han obtenido los valores de
Ka y HTU; en caso contrario se pueden cometer errores de bulto.

Antes de desarrollar ecuaciones para el caso general de UMD se mencionarán
brevemente las expresiones de HTU y NTU  que se utilizan y en qué  situación de
diseño.

(a) Absorción de gases- Puesto que generalmente se opera en este caso con la com-
posición del gas en equilibrio con el líquido (toda vez que las dif;erencias  de con-
centración en la fase gaseosa son grandes y las diferencias de croncentración  en
el líquido son pequeñas) NOG  y HOG  son las elecciones naturale:s.  Sin embargo,
con frecuencia se dispone de correlaciones de KLa  para gases poco solubles.

(b) Stripping-  Cuando se retira un gas absorbido de un líquido, Iros gradientes de
concentración (x - x*) en la fase líquida son variables lógicas para utilizar, de
forma que son más empleados los conceptos de HOL y NOL.

(c) Humidificación- La resistencia a la transferencia de materia está controlada
por la fase gaseosa y pueden utilizarse expresiones de NC y HG  ya que yl  se pue-
den obtener a partir de datos de presión de vapor.

(d) Extracción- Está restringida al uso del concepto de NOL y Ho,L,

(e) Destilación- Las unidades de transferencia se calculan más frebcuentemente  so-
bre la fase vapor.

Los siguientes ejemplos ponen de manifiesto cómo se pueden calcular HTU y
NTU  a partir de datos experimentales.

Ejemplo 16.5 Aire que contiene 1 ,@%o en volumen de dióxido de azufre  se  desorbe con
agua pura en una columna de relleno de 1,5 m2 de sección transversal y 3  m de altura,  a la
presión de 1 &m. La velocidad de flujo total de gas es 0,062 kmol/s,  la velocidad de flujo
de líquido es 2,2 kmol/s  y  la concentración del gas a la salida es yJ  = 0,0@4.  Para la tempe-
ratura de la columna la relación de equilibrio viene dada por y*  = 40x.

(a) iCuál  es el valor de L/L,,,?

(b) Calcúlese NOG  para este sistema y compare su respuesta con el número  de etapas  teóricas
que se requieren.

(c) Obténgase HOG  y la HETP.

(d) Calcúlese K,a.

Solución. Para estas bajas concentraciones (1 - JJ) E 1 y PBM  = 1 atn+  de forma que son
aplicables las ecuaciones EMD (UMD  para diluidas).

(a) Despreciando el transporte entre las fases de agua y aire, los kmol de S 0: absorbidos por
segundo son:

(0.016)(0.062)  - (0.004)(0.062)(0.984/0.996) = 0.000747 kmol/s
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La fracción molar de SO2 en el agua a la salida es XE  = 0,000747/2,2  = 0,00034.

2.2 kmol/s

yT  =  0 . 0 0 4

0.062 kmol/s

yE = 0.016

El f lujo mínimo de agua L corresponde a l  agua que  sa le  en  equi l ib r io  con  e l  gas  de
entrada y se alcanza con una altura infinita de relleno. Por tanto, en el fondo de una
torre infinita, xs = 0,016/40  = 0,0004  y L,,,  = 0,000747/0,0004  = 1,87 kmol/s.  Por tan-
to, L/L,,. = 2,2/1,87 = 1,18.  Una norma habitual es elegir la velocidad de flujo del lí-
quido de tal forma que L/L,,, = 1,25.

(b) Para obtener el número de unidades de transferencia se puede integrar gráficamente
(16-29)  tal como se ha hecho en el último ejemplo. Sin embargo, para este problema
como el sistema es diluido en Sor,  tanto la relación de equilibrio como la de operaci&r
son rectas  y  (16-29)  se  pueden integrar  anal í t icamente de la  s iguiente  forma

A partir de la Fig. 16. Il, (y - JJ*)  viene dada por la relación lineal

(y  _ y*)  =  (y  _  yT)

C
(Y - y*)s -(Y - Y*)T

YE - YT 1
+ (Y - Y*)T

Subs t i t uyendo  (II)  en  (A)  e  in tegrando se  obt iene

N
[

(Y - Y *IE
oc = (y - ,*;; :f,‘- y*)T ‘yy - y*)T 1

(A)

(BI

(0

o  b ien

Por tanto, utilizando (C)

(0.016 - 0.004)
NoG = [0.016 -(40)(0.000338)]-(O.O@-0)'"

[O.Oló-(40)(0.000338)]=  7,8
(0.004 - 0)
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0.020

0.015

vlm 0.010
h

0.0005

-

0.0001 0.0002 0.0003 0.0004 0.0005 Figura 1 6 . 1 1 Solución del Ejemplo
XSOî 16.5.

El número de etapas teóricas, tal como se obtienen por el método gráfico de McCa-
be-Thiele de la Fig. 16.11, es 3,8. En este Ejemplo las pendientes de las líneas de ope-
ración y equilibrio son suficientemente próximas (35,3  VS. 40) de forma que NOG  y el nú-
mero de etapas teóricas son esencialmente iguales.

(c) HETP = 35 m/3,8 etapas = 0,92  m

1T 3.5
Hm=G=a=O.92m

Se observa que HETP y HOG  son también esencialmente iguales por la misma razón
que Noo  y el número de etapas ideales son casi iguales.

(d) A partir de la Tabla 16.4

G
Hffi  = K,aS

0.062-=
Kya =0.92(1.5)  '

o  044 kgmole
9 m's(Ay)

Esto también es igual a K& puesto que P = 1 atm (si la presión está en Pascales,
hay que dividir K,a por 101,3 kPa/atm).

0

16.9 Difusión UM en sistemas no diluidos

Para obtener las ecuaciones generales UMD en las columnas 4 y 7 de la Tabla 16.4
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se toma L’ = L( 1 - X) y G’ = G( 1 - Y),  donde L’ y G’ son las velocidades de flujo cons-
tantes del  líquido (disolvente) o gas (portador) inertes; por tanto,

d(G) = G’d(&)  = G’h2 = G& ( 16-30)

(16-31)

Las ecuaciones (16-28) y (16-29) se transforman ahora en

16-32)

16-33)

donde los coeficientes de transferencia de materia se han representado con una co-
milla para indicar que se trata de difusión UM.

Si los numeradores y denominadores de (16-33) y (16-32) se multiplican por
(1 - Y)LM y (1 - X)LM,  respectivamente, donde (1 - Y)LM es la media logarítmica de
(1 - V)Y (1 -JJ*),  Y (1 - x LM  es la media logarítmica de (1 - x) y (1 - x*), se obtienen)
las expresiones de las filas 6 y 1 de las columnas 4 y 7 de la Tabla 16.4.

L
1

(1 - x)dx L (1 - x)I,Mdx
Kl41 -xhS (1 -X)(X*-X)= K:a(l  -x)& (1 -x)(x*-xi

(16-34)

G 1 (1 -y)dy _ G I ” (1 - y)dy
&dl  -YhS Cl- YNY  -Y*)  - K$(l- Y)LMS y2 (1 - Y)(Y  -Y*)

(16-35)
En estas ecuaciones K;(  1 - Y)LM es igual a la KY  independiente de la concentra-

ción, y K(1 - X)LM  es igual a la K, independiente de la concentración de acuerdo
con las identidades de la Tabla 16.3. Si hay una absorción apreciable, G disminuirá
desde el fondo a la cima del absorbedor. Sin embargo, los valores de Ka son tam-
bién función de la velocidad de flujo (para muchos tipos de equipo Ka - Co*‘)  de
forma que la relación G/Ku  es aproximadamente constante y las HTU agrupadas
como (L/Kia(  1 - X)LMS)  y (G/K;a(  1 - ~)LMS)  pueden con frecuencia sacarse fuera
del signo integral sin cometer errores mayores que los inherentes a la medida ex-
perimental de Ka.  Generalmente se utilizan valores medios de G, L y (1 - y)~.

Otro método consiste en dejar todos los términos de (16-34) o (16-35) bajo el
signo integral y evaluar IT  por integración. En cualquier caso, para obtener los tér-
minos (Y  -y*)  o (x* - x) es preciso que las líneas de operación y equilibrio estén es-
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tablecidas.  La curva de equilibrio se establece a partir de datos termodinámicos o
de correlaciones. Para establecer la línea de operación, que no será recta si las di-
soluciones son concentradas, es preciso desarrollar las adecuadas ecuaciones del ba-
lance de materia. Con referencia a la Fig. 16.10, un balance global de materia a la
parte superior del absorbedor conduce a

G + L,,  = G,,,,  + L (16-36)

Análogamente, un balance a la parte superior del absorbedor para el compo-
nente que se absorbe, suponiendo que el absorbente es un líquido puro,

GY = Gour~out  + Lx ( 16-37)

Un balance de absorbente a la parte superior del absorbedor es

L,,  = L(1  -x)

Combinando (16-36),  (16-37) y (16-38) para eliminar G y L se obtiene

y = G«u,~out  + ILnx/(  1 - x)1
G,,,  + [ L,,x/(  1 - x 11

( 16-38)

( 16-39)

La ecuación (16-39) permite calcular la línea de operación y frente a x a partir
del conocimiento exclusivo de las condiciones extremas.

Una aproximación más sencilla al problema de mezcla gaseosa o líquida con-
centrada consiste en linealizar la línea de operación expresando todas las concen-
traciones en relaciones molares y los flujos de gas y líquido en función de los iner-
tes; es decir, G’ = (1 - y)G, L’ = (1 - x)L.  Por tanto, en vez de (16-34) y (16-35)
tendremos,

(16-40)

(16-41)

Este conjunto de ecuaciones es compatible con los coeficientes de transferencia de
materia calculados en el Ejemplo 16.4 y que se relacionan en las filas 3 y 8 de la
Tabla 16.4.

Ejemplo 16.6 Para separar el 95% del amoníaco de una corriente de aire que contiene
40% de amoníaco en volumen, se utilizan 488 Ib-mol/h  de una cierta disolución por cada
!OO  Ib-mol/h  de gas que entra, lo que supone un valor superior al mínimo necesario. Los
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datos de equilibrio se dan en la Fig. 16.12. La presión es 1 atm y la temperatura 298°K. Cal-
cúlese el número de unidades de transferencia por:

(a) La ecuación (16-35) utilizando una línea de operación curva determinada a partir de
(16-39).

(b) La ecuación (16-41) utilizando relaciones molares.

Solución

(a)  Se toma como base L,, = 488. Por tanto, G = 100 - (40)(0,95)  = 62, e y,,t = (0,05)(40)/62
= 0,0323.  A partir de (1639) es posible construir la línea de operación curva de la Fig. 16.12.
Por ejemplo, si x = 0,04

y = W(O.0323)  + ~(4WWW/(1  - O.Wl = o 2.,
62+[(488)(0.04)/(  l-0.04)]  ’

0 0.4
CD
z
ta
g 0.3

B
ii

E 0.2
:E
0
L

? 0.1

(x,,.Y,,t’
0.0 .02 04 .06 .08

8
.lC

X, fracción molar de NH3 en el líquido

Figura 16.12 Curva de equilibrio para el sistema disolucibn  amoniacal-aire; P = 1 atm; T= 298°K.

Ahora es posible calcular valores de y,  y*,  (1 - Y)LM  = [(I -  y) -  (1 - y*)]/ln
[(l - ~)/(l  - Y*)I,  Y (1 - Y)LM/(~ - u)O~  - Y*) para utilizarlos en (16-35).

Obsérvese que (1 - JJ)  *  (1 - Y)LM,  y con frecuencia estos dos términos se suprimen de
las ecuaciones NTU, especialmente cuando y es pequefio.

La Fig. 16.13 es una representación gráfica de y frente a (1 - ~)LM/[(  1 - JJ)@  - JJ*)] para
determinar Noo.  La integral del segundo miembro de (16-35),  entre y = 0,4 e y = 0,0322, es
3,44  = NOG. Esto es aproximadamente 1 más que el número de etapas teóricas, 2,8,  según
puede observarse en los escalones de la Fig. 16.12.
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Y Y* (Y-Y?  (1 -Y)  (1 -YLl (l-Y)LY
u- YMY  - Y’)

0.03 0.002 0.028 0.97 0.99 36.47
0.05 0.005 0.045 0.95 0.97 22.68
0.10 0.01 0.09 0.90 0.94 Il.60
0.15 0.025 0.125 0.85 0.91 8.56
0.20 0.04 0.16 0.80 0.89 6.95
0.25 0.08 0.17 0.75 0.85 6.66
0.30 0.12 0.18 0.70 0.82 6.51
0.35 0.17 0.18 0.65 0.73 6.24
0.40 0.26 0.14 0.60 0.67 7.97

3 5

3 0

25-
l  ?I
4 20

/

Ti 15
3
?

Z 10

5

0
0 015 0.20 0.25 0.30 035 040

Figura 16.13 Solución a la Parte (a) del Ejemplo 16.6.

(b) Es sencillo obtener los valores de Y = y/(  1 -JJ), Y* = y*/(  1 - y*),  (Y - Y*) e (Y - Y*)-‘.

La integración gráfica de la integral del segundo miembro de (16-41)  se efectúa deter-
minando el área bajo la curva de (Y - Y*)-’  frente a Y entre Y = 057  e Y = 0,033. El resul-
tado es NOG = 3,46.
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Y Y Y* ‘Y’ (Y - Y*)-’

0.03 0.03 1 0.002 am02 34.48
0 . 0 5 0.053 0.005 8.005 3 0 . 8 3

0 .1 0.111 0.01 00.010 9.9
0 . 1 5 0.176 0.025 Q.026 6.66
0.20 0.250 0.04 Cl.042 4.8
0 . 2 5 0.333 0.08 10.087 4.06
0.30 0.43 0.12 Kl.136 3.40
0.35 0.54 0.17 10.205 2.98
0.40 0.67 0.26 (0.310 2.78

Los apartados (a) y (b) deben predecir la misma altura de columna,

(

G

IT  = KLa(l  - Y)HMS 1
( 3.44)  = KyaSX(3.46)

Puesto que K;( 1 - Y)BM  = KY,  y KY  está relaciionado con K, por (16-15)

tendremos

G(3.44) G’(3.46)-=2__
K,JIS K,F,aS

Utilizando valores de la media aritmética para C e YB,  tendremos

((  100 -t  62)/2)(3.4-d)  = 6W3.46)
K,US K,aS(0.784)

o bien

279 265---=-
K,JIS K,uS

Considerando la exactitud de los métodos gráficos y la utilización de valores de la media
aritmética para G e YS, la  concordancia  es  aceptable .
Cl

1 6 . 1 0 Elección del relleno y cálculo
del diámetro de la columna

Los ejemplos de las últimas secciones comprenden situaciones donde había de ab-
sorberse una especificada cantidad de gas. Entonces se especificó un flujo de Iíqui-
do basado en un múltiplo de una saturación a la salida correspondiente al flujo mi-
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nimo de líquido para un número infinito de unidades de transferencia. Por tanto,
los flujos de gas y líquido estaban fijados y había que determinar NTU.  La altura
de la columna se podía obtener si se disponía de valores de HTU o k a partir de
medidas experimentales o de correlaciones. Sin embargo, los valores de la HTU de-
penden del tipo de relleno y del diámetro de la columna. Por tanto, debemos espe-
cificar ahora el relleno a utilizar y calcular el diámetro de la columna que se re-

quiere para tratar los flujos de gas y de líquido. No se puede garantizar sin más
que los valores de L y G obtenidos a partir de un balance de materia y relaciones
de equilibrio puedan operar en un determinado equipo. Las columnas de relleno
solamente se pueden acomodar a un restringido intervalo de valores de L/G. Con
un flujo de gas de 500 lb/h.ft2  en un lecho de relleno de 30 pulgadas de diámetro,
por ejemplo, un flujo de líquido superior a 50 000 lb/h  puede dar lugar a inunda-
ción, mientras que un flujo de líquido inferior a 15 000 lb/h  puede dar lugar a que
una gran parte del relleno de la columna opere en seco, con la consiguiente pérdida
de eficacia. También existen limitaciones con respecto a la caída de presión.

Todos los parámetros de flujo y el diámetro de la columna son función del ta-
maño y tipo de relleno. Hay tres tipos comunes de materiales de relleno: mallas,

Tabla 16.5 Comparación de rellenos de malla, anillos y
monturas

Re l lenos  de  ma l la
Menor HETP y,  por tanto, más eficacia
Es imperauva  una excelente distribución inicial del flujo de
líquido
Mala redistribución del líquido
Coste elevado

Rellenos de anillos
Generalmente metálicos o de plástico
Más frecuentemente utilizados en destilación
Buen flujo descendente
Fáciles de mecanizar a partir de planchas metálicas
Los anillos Raschig tienden a provocar canalización
Bajo coste

Rel lenos de monturas
Generalmente de cerámica o de plástico
Frecuentemente utilizados en absorción
Buena distribución del líquido
Buena resistencia a la corrosión
Frecuentes con fluidos acuosos corrosivos
Las monturas son las mejores para la redistribución de
líquidos
Bajo coste



Tabla 16.6 Factores de relleno

Tamaíio  nominal de relleno, in.

Tipo de relleno Material f f f t 1 1: 1; 2 3 3t

Super Intalox Cerámica - - - - - 60 - - 30 - -

Super Intalox Plástico - - - - - 33 - - 21 16 -

Monturas Intalox Cerámica 725 330 200 - 145 98 - 52 40 22 -

Anillo Hy-Pak Metal - - - - - 42 - - 18 15 -

Anillos Pal1 Plástico - _ - 9 7 - 5 2 - 40 2 5 - 1 6

Anillos Pal1 Metal - - - 70 - 48 - 2 8 2 0 - 16

Monturas Berl Cerámica 9otY  - 2w  - 17oh ll@  - 69 45’ - -

Anillos Raschig

.Anillos  Raschig,
1/32-in.  de pared

Cerámica

Metal

l,WJ  I,ooobJ 5w 380’ 2 5 5 ’ 155d 125’.’  95’ 6 5 ’ 378.’ -

7o(y’ 3w  3w 1 7 0 155 115’  - - - - -

Anillos Raschig,
1/16-in.  de pared Metal - - 410 290 220 1 3 7 110’ 8 3 5 7 32’ -

Tellerettes Plástico - - - - _ 40 - - 20  - -

Maspak Plástico - - - - - - - - 32 20 -

Lessing exp. Metal - - - - - - - 30 - - -

Partición cruzada Cerámica  _ _ - - - - - - - 70 -

b Y,6  pared ’ r/J/)2  pared d t/r  pared ’ 3/,*  pared ’ t/,  pared 8 Ys  pared
nFactores  de relleno obtenidos en torres de 16 y 30 in.  de diámetro interior. Extrapolado.
Fuente. J. S. Eckert, Chem.  Eng. , 82 (8). 70-76 (1975).
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anillos y monturas. LOS anillos más frecuentes son anillos Raschig, anillos Pal1  y
anillos Hy-Pack, y las monturas más frecuentes son las Berl y las Intalox. En la
Tabla 16.5 se comparan rellenos de mallas, anillos y monturas.

Una vez que se ha seleccionado el tipo de relleno es necesario especificar un
tamaño nominal, que no deberá ser superior a un octavo del diámetro de la co-
lumna con el fin de minimizar la canalización del líquido hacia la pared de la co-
lumna. Correspondiendo al tamaño nominal hay un factor de relleno F que carac-
teriza la capacidad de flujo. En la Tabla 16.6 se dan valores de F deducidos de da-
tos experimentales tomados de Eckert” para diferentes tipos de relleno. Como pue-
de observarse, cuanto mayor es el relleno menor es el factor F. En general. los flu-

1.000
1

Pulgadas de ti,0

Figura 16.14 Correlación de Eckert para la caída de presión. (Adaptada de J. S. Eckert, Chem. Eng..
82 (8),  70-76 (1975).)
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jos de gas permitidos son inversamente proporcionales a la raíz cuadrada de los fac-
tores de relleno.

Fi ja r  L/G
prefer ido

1
Elegir  el  t ipo de rel leno
y el tamafio preliminar

I
t

Obtener el factor F
de la Tabla 16.6

1
Fijar AP

1
Calcular  G” de
la Fig. 16.14

1
Calcular ’

el diámetroj

Esta ecuación se puede utilizar para aproximar el efecto del relleno sobre el diá-
metro de la columna o para predecir nuevas velocidades de flujo cuando se cambia
el relleno.

En la Fig. 16.14 se presenta una correlación generalizada para lechos de relle-
no basada en el primitivo trabajo de Sherwood et al.‘*  y modificada por Eckert.”
La caída de presión que aparece como un parámetro en la Fig. 16.14 es una varia-
ble clave en el diseño de columnas de relleno. Si AP  es superior a aproximadamente
15  pulgadas de agua por pie de relleno, se alcanza la inundación. Por otra parte,
un valor anormalmente bajo (inferior a 0,25 in/ft) significa mal contacto gas-líqui-
do y posiblemente puntos secos en la columna.

Figura 16.15 Algoritmo para el dimensionado de
la torre.
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Lo expuesto anteriormente sugiere que la selección del diámetro de la columna
y del relleno se puede basar en la caída de presión y generalmente así se hace. La
Fig. 16.15 muestra las etapas del cálculo. Se comienza con el valor de WG obte-
nido a partir del balance de materia, se selecciona un tamaño preliminar del relleno
y se obtiene F a partir de la Tabla 16.6. Después se decide sobre el valor de AI’.
Un valor razonable para absorbedores y desorbedores es 0,4 in/ft,  que, tal como
se muestra en la Fig. 16.16, corresponde a aproximadamente 60 a 70% de la capa-
cidad (inundación).

A continuación, utilizando la Fig. 16.14 con L/G,  F, las propiedades del flui-
do y AP  fijadas, se lee la ordenada que es

(G")2F'po~'
PG(PL  - PC)&

y se calcula el área de la sección transversal de la columna a partir de G”, siendo

G”= flujo de gas, lb/h.ft2 PL = densidad del líquido, lb/ft3

F = factor de relleno p = viscosidad del líquido, cp

PC= densidad del gas, lb/ft3 g,  = constante gravitacional, 4,17  X 10’  ft/h*

A partir del área de la sección transversal de la columna se determina el parámetro
final de diseño, el diámetro de la columna, puesto que G” se puede pasar a área de
la sección transversal dividiendo por el valor de G obtenido por el balance de ma-
teria. Esto supone que L/G calculado por el balance de materia se puede obtener
sobre la abscisa de la Fig. 16.14. En caso contrario habrá que cambiar la especifi-
cación del proceso o el absorbente si se desea que el equipo elegido siga siendo una
columna de relleno. Si el diámetro de la columna es irracionalmente grande o pe-
queño, o inadecuado para el tamaño del relleno seleccionado (por ejemplo, relleno
de 1 m en una columna de 3 m de diámetro), hay que repetir los cálculos de diseño.

Ejemplo 16.7 Elíjase un relleno y calcúlese el diámetro para la columna del Ejemplo 16.6.
Supóngase que la disolución absorbente tiene las propiedades del agua.

Solución. Es preferible realizar los cálculos en el fondo de la columna, donde las ve-
locidades de flujo son mayores

L = (488 Ib-mal  H20)(  18) + (38 moles NHJ)(  17) = 9 430 lb/h
G = (60 Ib-mol de aire)(29) + (40 Ib-mol  NH3)(17)  = 2 420 Ib/h

p<;  = 0,077 Ib/ft3 pr  = 63 lb/ft3 p = 2 cp
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tran el efecto de la capacidad
para dist intas caídas de presión

-0 viceversa.

% :;~a4+~ , ]
10 20 30 4 0 50 6 0 70 80 90 100

Figura 16.16 Relación entre la caída de
presión-capacidad-flujo de operación
permitido en lechos de relleno. [Adapta-
do de J. S. Eckert, Chem. Eng..  82 (8).
70-76 (1973.1

Eligiendo monturas Intalox de 1,5 in.  se encuentra en la Tabla 16.6 que Fes 52. Para AP = 0,4
in.  HzO/ft  y WG[po/(pr  - PC)]"' = 0,14, a partir de la Fig. 16.14, (G”)2Fpo8’/pdp~  - po)g,
= 0,037

Gm  = (0.037)(0.077)(63 - 0.077)(4.17 x 10s)
3

“* = 1158 Ib
(52)(2)O.’ iz

El diámetro es

(2420/1158)4
3.14 1

“’  =  , 63 ft

La relación entre el didmetro de la columna y el diámetro del relleno es (1,63)(12)/1,5
= 13, que es satisfactoria.
c l

16.11 Predicción de coeficientes de capacidad de transferen-
cia de materia

Anteriormente en este capítulo se ha visto como se pueden determinar experimen-
talmente los valores de los coeficientes globales de transferencia de materia y de la
HTU. Este es el procedimiento preferido debido a que, tal como se muestra en la
Fig. 16.17 según los datos de Eckert” para el sistema aire con 1% de C02-Hz0
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/ I
Ea  Intalox Super.  Cerámtca

II  Intalox, Plástico

@ Anillos  Pall.  Metal

. Anillos RaschiQ
Valor más alto L”  = 10 000 Ib/h  ft’
Valor más bajo L”  = 5 000 Ib/h  ft’

-

5
I

5 . 0 7 . 5

Tamaño nomlnal  del rellano, cm (aprox  )

Figura 16.17 Coeficientes de transferencia de materia, Kca.  para rellenos seleccionados. Sistema:
Coz-l%, NaOH-4%,  25% de conversión a COZ-75°F. [Datos tomados de J. S. Eckert, Chem. Eng., 82
(8),70-76  (1975).]

con 4% de NaOH  y 25% de conversión a carbonato, para un flujo de gas dado de
500 lb/h.ft*  en una columna de 30 pulgadas de diámetro los valores de Kca depen-
den fuertemente del tipo y támaño del relleno, así como del flujo de líquido. Aun-
que la mayor parte del cuádruplo de variación que se observa se debe probable-
mente a variaciones de a, los pies cuadrados de interfase/pie cúbico, no es fácil se-
!>arar  las dos variables del producto KGa.  Una vez que se ha determinado experi-
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mentalmente un valor de K&  para un cierto sistema y relleno, se puede utilizar la
l:ig. 16.17 como primera aproximación para obtener valores de KGU  para un tipo o
tamaño de relleno diferente mediante un sencillo proceso de relación.

En ausencia de datos experimentales, los coeficientes globales de transferencia
de materia para sistemas químicamente no reaccionantes pueden predecirse a partir

, de valores de los coeficientes individuales de película de transferencia de materia
asociados con (16-23) o su análoga HTU.

Hoc = HG  + (~)HL (16-42)

que se obtiene substituyendo las definiciones de la Tabla 16-4 en (16-23).

Los coeficientes individuales de capacidad k,a  y k,a se obtienen tradicional-
mente por experimentos en los que una u otra de las resistencias de película es des-
preciable. En la absorción o deserción de gases muy insolubles, la resistencia de la
fase gaseosa es despreciable y las medidas conducen directamente al valor de k,.
Las resistencias de la fase gaseosa se obtienen de una forma similar con medidas
para gases muy solubles. Datos clásicos de este tipo comprenden los de Sherwood
y Holloway,”  que se muestran en la Fig. 16.18 como HL para la deserción de COZ,
02 y Hz desde agua por aire en una torre de 20 pulgadas de diámetro rellena con
anillos Raschig o monturas Berl de cerámica, y los de Fellinger,r4  tal como se mues-
tra para un relleno en la Fig. 16.19, como HG (y HOG)  para la absorción de amo-
níaco desde aire con agua en una torre de 18 pulgadas de diámetro rellena con ani-
llos o monturas Berl de cerámica. Estos datos, conjuntamente con los de muchos
otros investigadores, fueron correlacionados empíricamente por Cornell, Knapp y
Fai? con desviaciones medias absolutas de 9,7%  y 23,2%  para HL y HG,  respecti-

- “ O G

0.4 - -o-"~  -

Figura  16.19 Valores de HG y HOC para el sistema

1 1
aire-NHJ-Hz0  y monturas Berl de 1,5  in.  [Adaptada

. de L. Fellinger, Chev!!ical  Engineers’ Handbook, 3’
100 200 400 1000 1500 ed., editado por J. H. Perry, McGraw-Hill  Book (‘o..

C”,  Ib/h  ft* Nueva York, 1950, p. 690.1
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Los valores de HG,  en pies, se predicen a partir de

1/3
q(scG)o’5 0:

HG  =
(L”flf2f3)“’

(16-46)

0 . 0 1 I I 1111111 I 11111111 I II
100 1 0 0 0 10,ooo

L”, Ib/h ft’

Figura 16.21 Correlación de HL  para diferentes tamafios  de monturas Berl. [Corneil  et al., Chem. Eng.
Progr., 56  (7), 68 (1960).]

0, ’ 1 ’ ’ 1 l I 1 1
00 5050 1 0 01 0 0

Porcentaje de la inundaciónPorcentaje de la inundación

FiEura 16.22 Factor de correlación de película de
líc$do  para operación con un elevado porcentaje
de inundación. [Cornell  et al.. Chem. Eng.  Progr..
56 (7). 68 (1960).]
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donde JI  depende del porcentaje de inundación tal como se muestra en las Figs.
16.23 y 16.24 para anillos Raschig y monturas Berl, respectivamente; DT es el diá-
metro de la columna en pies; Ir es la altura de la columna en pies; L” es la velocidad
másica  del líquido en lb/h.ft’.  Los factores f son correcciones de propiedad con re-
ferencia al agua pura a 20°C y vienen dados por

f, = ($&y6 (16-47)

donde C(L es la viscosidad de la fase líquida en libras-m01  por pie y hora

(16-48)

250

I 1 I 1 I I 1 I2 in. 1

1 %  in.

318 in. -

0 10 2 0 3 0 4 0 5 0 6 0 70 80 90
Porcentaje de inundactón

Figura 16.24 Correlación de HG
para monturas Berl de diferentes
tamaños. [Corncll  et al., Chem.
Eng. Progr., 56 (7),  6h  (1960).]

10 20 30 40 50 60 70 60 90
Porcentaje de inundación

Figura 16.23 Correlación de HG
para anillos Raschig de diferentes
tamaños. [Cornell et al., Chem.
hg.  Progr.. 56 (7), 68 (1960).]
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donde Po es la densidad de la fase líquida en libras-m01  por pie cúbico

f, = (yo.” (16-49)

donde u es la tensión superficial en dinas por centímetro. También

nl = 1,24 para anillos Raschig y 1,l para monturas Berl
ml = 0,6 para anillos Raschig y 0,5 para monturas Berl

Ejemplo 16.8 Predígase  HOG  y calcúlese la  a l tura  de rel leno para la  columna de los  Ejem-
plos  16 .6  y  16 .7 .  Supóngase  que  la  so luc ión  absorbente  es  agua  y  rea l ícese  e l  cá lcu lo  tan to
para la correlación de Fellinger como para la correlación de Cornell.

.
Solución

Metodo  1. Se utilizan los datos experimentales de Fellinger14  de la Fig. 16.19. Según
el Ejemplo 16.7

L&d  = 488(18)+9430 = 4360 Ib/,,.ft
2[3.14(1.63)?4] 2

GLd = mw29) +(2x17)1+2420  =,ooo lb,h.ft2
2[3.14(1.63)2/4)

A partir de la Fig. .i6.19 para el mismo sistema, pero con .monturas  Berl de 1,5 in.,
HoG  = 1,O  ft. A partir de la Fig. 16.17, teniendo en cuenta que KGU  es inversamente propor-
cional a HOG,  se puede aplicar una corrección para predecir el valor de HOG  para monturas
Intalox de 1,5 in.

A partir del Ejemplo 16.6, NOG  = 3,46.  Por tanto

Altura de relleno = HOGNOG  = 0,78(3,46)  = 2,70  ft

M6todo  2. Utilizando la correlación de Cornell et al. según (16-43) a (16-49) y las
Figs.  16.20 a  16.24,  real izaremos pr imero los  cálculos  para monturas  Berl  y  ut i l izaremos des-
pués la Fig. 16.17 para corregir el tipo de relleno. La fracción molar media de NH3  en el
l íqu ido  es

0 + KO.95MOM488  + (0.95)(40)1=  o 036
2

Por  tan to ,  suponiendo que  la  d iso luc ión  l íquida  es  suf ic ien temente  d i lu ida  de  forma que  t ie -
nen  las  p ropiedades  de l  agua  a  25°C

p =0.008904 g1cm.s

p = 1.0 g/cm3
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A par t i r  de l  Handbook de  Per ry ,  qu in ta  ed ic ión ,  págs .  3 -244

D para NH3  en agua = 1,7  X 10m5 cm’/s

A partir de (16-45)

0 .008904
scr~=(1.0)(1.7x  lo-‘)=*24

A partir de la Fig. 16.21 para relleno de 1,5 in. y LZed  = 4 360 Ib/h.ft2

c$ = 0.063

A partir de la Fig. 16.16 para AP = 0,4  in/ft  y (L”/G”),,,  = 4 360/100 = 4.36

Porcen ta je  de  inundac ión  = 70%

A partir de la Fig. 16.22

A partir de (16-43)

HL  = 0.063(0.75)(524)“~’  = 1.08 ft

Se calcula ahora HG  a partir de (16-46).  A partir de la Fig. 16.24

ti  = 80

A partir del Handbook de Perry, quinta edición, pág. 539, el Sc para NH, en aire a 25°C y
1 atm es 0,66.
A partir del Ejemplo 16.7

& = 1.63 ft
A partir de (16-47)

f,  = 1(0.890404242)p’6=  0.982

A partir de (16-48)

f* = (gy’ = 1.0

A partir de (16-49)

f, = (!)” = 1.01

Para monturas Berl, ny = 1,l 1, ml = 0,5.  Se toma Ir = 2,70  ft de acuerdo con el resultado del
Método  1 .
A partir de (16-46)

H.  = 80(0.66)“-s(1.63)’  “(2.73/10)“3  = l.lo  ft
[4360(0.982)(  1 .O)( 1 .O1)]“.’
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Se utiliza ahora (16-42) para calcular HOG.  A partir de la Tabla 16.3 la constante de la ley
de Henry está definida por

que corresponde a una línea de equilibrio recta. A partir de la Fig. 16.12 se observa que R
no es constante debido a que la línea de equilibrio es curva. Se toma H’como la pendiente
límite en la región diluida. Por tanto

H’=  1.0

A partir de (1642),  utilizando valores de L  y G en el extremo diluido (cima) de la columna
de forma que

tendremos

L = 488 lbmol/h
G = 100 - (0.95)(40)  = 62 IbmoVh

,=l.,O+[w](1 .Og)  = 1.24 ft (para monturas Berl)

Corrigiendo, como en el método 1, para el tipo de relleno, se tiene

Altura de relleno = 3,46(0,97)  = 3,35 ft

que es algo superior al valor calculado por el método 1.
cl

16.12 MAtodos  rigurosos de cálculo para
absorbedores de gases con relleno

El método precedente para absorbedores de gases con relleno es primitivo en el sen-
tido de que:

1. Ignora o hace suposiciones muy poco realistas sobre el balance de energía del
absorbedor, con lo cual se supone o atribuye una de estas dos situaciones:
(a) Comportamiento isotérmico
o bien
(b) Una curva de equilibrio que no es función de la temperatura

2. Se hacen suposiciones para permitir la formulación e integración de las integra-
les del balance de materia y de la transferencia de materia.
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3. Se aplican los conceptos discretos de HTU y NTU  para muchos casos donde G,
k, u otras variables no permanecen constantes a lo largo del flujo axial.

4. Se hace muy difícil, si no imposible, el desarrollo de métodos de cálculo de más
de un componente líquido absorbente, de un componente gaseoso que se desor-
be y/o  un componente soluto que se absorbe.

La suposición de comportamiento isotérmico es de especial importancia. Pues-
to que la mayoría de los absorbedores operan adiabáticamente, con liberación de
calor a medida que transcurre la absorción, la temperatura de la fase líquida en
gran medida y la temperatura de la fase gaseosa en cierta cuantía pueden aumen-
tar, lo cual reduce la solubilidad del gas y hace más dificil la absorción.

Stockar y Wilke”  citan un ejemplo de absorción con agua de acetona a partir
de aire, que entra a 15°C. Suponiendo condiciones isotérmicas se encontró que la
altura de relleno necesaria era 6,4 ft. Realizando cálculos rigurosos se encontró que
la fase líquida y !a fase vapor salen del absorbedor a 24°C y 16,5”C,  respectivamen-
te. Estos incrementos de temperatura dan lugar a que la altura de relleno casi se
duplique alcanzando un valor de ll,9  ft.

El desarrollo de modelos más rigurosos se puede realizar siguiendo tres cami-
nos diferentes:

1. Aplicación del método de suma de flujos, desarrollado en el Capítulo 15 para el
cálculo del equilibrio y la velocidad de flujo con el fin de estimar el número de
etapas teóricas de equilibrio, juntamente con alguna forma de cálculo de la HETP
basada en la experimentación o en las correlaciones disponibles.

2. Aplicación de ecuaciones diferenciales del contactor  a una sección diferencial del
absorbedor de gases e integración del conjunto de ecuaciones diferenciales aco-
pladas que resultan.

3. Aplicación de técnicas estadísticas de diseño para desarrollar correlaciones para
un rango de sistemas específicos, características del equipo y condiciones de ope-
ración. Es fundamental disponer de un ordenador para aplicar las ecuaciones de
correlación a casos prácticos de diseño.
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16.1

16.2

16.3

Problemas
Agua en un plato abierto expuesto a aire seco a 25°C se evapora con una velocidad
constante de 0,04 g/hcm2.  Suponiendo que la superficie del agua está a la tempera-
tura del  termbmetro húmedo de 1 l,O”C,  calcúlese  e l  espesor  ef icaz  de  pel ícula  gaseosa
(es  decir ,  e l  espesor  de pel ícula  es tancada de aire  que ofrecer ía  la  misma resis tencia  a
la difusión del vapor que la que realmente tiene lugar en la superficie del agua). La
difusividad para agua-aire a la temperatura media de película es 0,24 cm2/s. La pre-
sión de vapor del agua a ll ,O”C es 9,84  torr.

Un tanque abier to ,  de  10 f t  de  diámetro  y  que cont iene benceno a  25°C  se expone al
a i re  de  ta l  forma que la  superf ic ie  del  l íquido es tá  cubier ta  con una pel ícula  es tancada
de aire cuyo espesor se estima en 0,2  in. Si la presión total es de 1 atm y la tempera-
tura del aire es 25”C, jcuál  es la pérdida de materia, en libras por día, que tiene lugar
desde  e l  tanque?

La densidad re la t iva  del  benceno a  60°F es  0 ,877.  La  concentrac ión de  benceno
en e l  borde exter ior  de  la  pel ícula  es  tan  pequeña que puede despreciarse .  Para  e l  ben-
ceno la presión de vapor a 25°C es 100 torr y su difusividad en aire es 0,08  cm2/s.

Un tubo  de  v idr io  a i s lado  y  un  condensador  es tán  montados  sobre  un  ebu l l idor  que
cont iene  benceno y  to lueno.  El  condensador  hace  re tornar  e l  l íquido de  ref lu jo  de  ta l
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forma que desciende por la pared del tubo. En un punto del tubo la tempebatura  es
170”F,  el vapor contiene 30 moles % de tolueno y el líquido de reflujo cotttiene 40
moles % de to lueno.  El  espesor  ef icaz  de  la  pel ícula  es tancada de  vapor  t iene  uo va lor
calculado de 0,l in. Los calores latentes molares del benceno y del tolueno soo  igua-
les .  Calcúlese  la  velocidad con la  que se  in tercambian e l  benceno y  e l  toluenQ  cn e s t e
punto  del  tubo,  expresada  en  libras-m01  por  hora  y  p ie  cuadrado.

Difus iv idad  de l  to lueno  en  benceno  = 0,2  ft2/h
P = 1 atm de presión total (en el tubo)
Presión de vapor de tolueno a 170°F = 400 torr.

16.4 Aire  a  25°C con una temperatura  del  punto de rocío  de  0°C f luye perpendicularmente
al  ext remo abier to  de  un tubo ver t ica l  l leno con agua l íquida  que se  mant iene  a 25°C.
El  tubo  t iene  un  d iámet ro  in te r ior  de  0,83  in. y  e l  n ive l  de l  l íqu ido  es taba  in ic ia lmente
0,5  in. por  debajo  de  la  par te  super ior  de l  tubo .  La  d i fus iv idad  de l  agua  en  a i re  a  25°C
es  0 ,256  cm2/s.

(a) iCuánto  tiempo tardará en descender 3 in. el nivel del líquido en el tubo?
(b)  Const rúyase  una  representac ión  gráf ica  de l  n ive l  de l  l íquido  en  e l  tubo en  función

del  t iempo durante  es te  per íodo.

16.5 La difusividad de tolueno en aire  se  determinó experimentalmente dejando evaporar
isotérmicamente  tolueno l íquido en ai re  desde un tubo ver t ical ,  de  3  mm de diámetro,
parcialmente lleno. A una temperatura de 39,4”C  se requieren 96 X  IO4  s para que el
n ive l  de l  to lueno  desc ienda  desde  1,9 cm por  debajo del  extremo abier to  del  tubo has-
ta un nivel de 7,9  cm por debajo de dicho extremo. La densidad del tolueno es 0,852
g/cm’  y su presión de vapor a 39,4”C  es de 57,3  torr. La lectura barométrica era de
1 atm. Calcúlese la difusividad y compárese con el valor predicho a partir de (16-3).
Despréciese  la  in terdi fus ión del  a i re .

16.6 En un tubo abierto, de 1 mm de diámetro y 6 in. de longitud, fluye hidrógeno puro
a través de un extremo y ni trógeno puro a t ravés del  otro extremo. La temperatura es
de 75°C.

(a)  Para interdifusión molecular ,  Lcuál  será  la  velocidad de  t ransferencia  de  hidrógeno
en la  corr iente  de  n i t rógeno (en  mol/s)?

(b)  Suponiendo que  e l  f lu jo  es  uni forme en  todos  los  puntos  de  cualquier  secc ión  t rans-
versa l  de l  tubo,  ca lcúlese  e l  f lu jo  ne to  de  gas  (mol/s)  s i  e l  número de moles  de  hi -
drógeno que pasan a l  n i t rógeno se  mant iene en 10 veces  e l  número de moles  de
nitrógeno que pasan al hidrógeno? iCuál  es el sentido del flujo molar? iY el de
flujo de masa?

(c) Para ambas partes (a) y*(b),  represéntese la fracción molar de hidrógeno frente a
la  d is tancia  desde  e l  ext remo del  tubo sobre  e l  cual  f luye  n i t rógeno.

16.7 A t ravés  de  una  pel ícula  de  a i re  de  0,l in. de  espesor  di funde HCI gaseoso a  20°C.  La
presión parcial  de  HCI en un extremo de la  pel ícula  es  0,08  atm y cero en el  otro.  Es-
t ímese la  velocidad de difusión,  en mol-g de HCI  por  segundo y  cent ímetro  cuadrado
si la presión total es:

(a) 10 atm
(b) 1 atm
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(c) 0,l atm
La difusividad del HCl en aire a 20°C es 0,145 cm*/s.

16.8 En un ensayo de evaporación de agua en aire en una columna de pared mojada se
ob tuv ie ron  lo s  s igu i en t e s  da tos :

Diámetro del tubo, 1,46  cm
Longitud del tubo mojado, 82,7  cm
Flujo de aire en el tubo a 24°C y 1 atm, 720 cm3/s
Temperatura del aire a la entrada, 57°C
Temperatura del aire a la salida, 33°C
Temperatura del agua a la entrada, 25,15”C
Temperatura del agua a la salida, 25,35”C
Presión parcial del vapor de agua en el aire a la entrada, 6,27  torr, y en el aire

a la salida, 20,l torr.
El valor de la difusividad del vapor de agua en aire es 0,22  cm*/s  a 0°C y 1 atm.

La velocidad másica  del aire se toma con relación a la pared del tubo.
Calcúlese K8  para la columna de pared mojada.

16.9 Los  s iguientes  da tos  fueron obtenidos  por  Chamber  y  Sherwood [Ind.  Eng. Chem., 29,
1 4 1 5  (1937)]  para  la  absorción de amoníaco desde u n  sistema amoníaco-aire por ácido
en una columna de pared mojada de 0,575 in. de diámetro y 32,5  in. de longitud.

Temperatura del ácido (HS04  2N) a la entrada, ’ F
Temperatura del ácido a la salida, “F
Temperatura del aire a la entrada, “ F
Temperatura del aire a la salida, “ F
Presión total, atm
Presión parcial de NH3  en el gas a la entrada, atm
Presión parcial de NH3  en el gas a la salida, atm
Flujo de aire, Ib-mol/h

76
8 1
77
8 4

1.00
0 . 0 8 0 7
0 . 0 2 0 5
0 . 2 6 0

La operación se realizó en contracorriente entrando el gas por el fondo de la
torre vertical y descendiendo el ácido en forma de una película delgada por la pared
interior. La variación de la concentración del ácido era inapreciable y la presión de
vapor  del  amoníaco sobre  e l  l íquido puede suponerse  despreciable .  Calcúlese  e l  coe-
f ic iente  de  absorción kB a  par t i r  de  los  da tos :

Cola Cabeza

Temperatura del agua, ‘F 1 2 0 1 2 6
Presión de vapor del agua, psia 1.69 1.995
Fracción molar de Hz0  en el aire 0.001609 0.0882
Presión total, psia 14.1 14.3
Flujo de aire, Ib-mol/h 0.401 0.401
Área de la columna, ft’ 0.5 0.5
Flujo de agua (aproximado).

Ib-mol/h 20 20
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16.10  En una columna de laboratorio se está ensayando un nuevo tipo de relleno para en-
friamiento de agua. En dos puntos de la columna, separados entre sí 0,7 ft, se han to-
mado los datos que figuran en la Tabla del Problema 16.13. Utilizando estos datos,
calcúlense el coeficiente de transferencia de materia Kp y HOG,  que pueden utilizarse
para diseñar una torre grande de relleno para enfriamiento de agua.

16.11 Una mezcla de benceno y dicloroetano se utiliza para determinar la eficacia de una
columna de relleno que contiene 10 ft de relleno y opera adiabáticamente a la presión
atmosférica. El líquido se carga en el calderín y la columna se opera a reflujo total
hasta que se alcanza el régimen estacionario. Se analizan entonces muestras líquidas
del destilado D y del calderín B  midiendo el índice  de refracción y obteniendo las si-
guientes composiciones: XD  = 0,653, xa = 0,298.

Calculese  el valor de la HETP, en pulgadas, para este relleno. ¿Cuáles  son las li-
mitaciones en la utilización de este valor calculado para el diseño?

Datos para x-y a 1 atm (en fracciones molares de benceno)

x 0.1 0 . 2 0 . 3 0 . 4 0 . 5 0 . 6 0 . 7 0 . 8 0 . 9

Y 0 . 1 1 0 . 2 2 0 . 3 2 5 0 . 4 2 6 0 . 5 2 6 0 . 6 2 5 0 . 7 2 0 0 . 8 1 5 0 . 9 1

16.12 Una mezcla de SO2 y aire se absorbe con agua en una torre de relleno en contra-
corriente que opera a 2O”C, saliendo el gas agotado a la presión atmosférica. El agua
exenta de soluto entra por la parte superior de la torre con un flujo constante de 1 000
lb/h y se distribuye bien sobre el relleno. El líquido a la salida contiene 0,6 Ib SOJlOO
Ib de agua exenta de soluto. La presión parcial de SO2 en el gas agotado que sale por
la parte superior de la torre es 23 torr. La relación molar de agua a aire es 25. Los
datos de equilibrio necesarios se pueden encontrar en Chemical Engineers’  Handbook
de Perry.
(a) iQué  porcentaje del SO2 originalmente presente en el gas de entrada se absorbe

en la torre?
(b) Al operar la torre se encontró que los coeficientes ka  kl  y KL  permanecían subs-

tancialmente constantes a través de la torre, teniendo los siguientes valores

kl = 1,3 ft/h
kB = 0,195 Ib-mol/h*ft2=atm
KL  = 0,6 ft/h

En un punto de la torre donde la concentración del líquido es 0,001 Ib-mol de SO2
por Ib-mal  de agua, jcuál  es la concentración del líquido en la interfase gas-líquido,
expresada en libras mol por pie cúbico? Supóngase que la disolución tiene la misma
densidad que el agua.

4  16.13 El gas que sale de un clorador  consiste en una mezcla de 20 moles 5%  de cloro en aire.
Esta concentración se reduce a 1 mol 9%  de cloro mediante absorción con agua en una
columna de  relleno que opera isotérmicamente a 20°C y una atmósfera de presión.
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Para  100  kmol/h  de gas de al imentación,  calcúlese:

Datos para x-y a 20 OC  (en fracciones molares de cloro)

X l 0.0001 o.ooo15 0.0002 0.00025 0.0003

Y 0.006 0.012 0.024 0.04 0.06

(a) Flujo mínimo de agua, kg/h
(b) NOG  para un flujo de agua doble del valor mínimo.

16.14 Mil pies cúbicos por hora de una mezcla de 10 moles % de NH3  en aire se ha de uti-
l izar  para  producir  óxidos  de  n i t rógeno.  Esta  mezcla  ha  de  obtenerse  desorbiendo una
disolución acuosa del 20% en peso de NH3  con aire a 20°C. La disolución agotada
no contendrá más de 1% en peso de NH,.

Calcúlese el volumen de relleno que se requiere para la columna de deserción.
Se  pueden  u t i l i za r  los  da tos  de  equ i l ib r io  vapor - l íqu ido  de l  E jemplo  16 .4  y  K,a =  4  lb-
mol/h.ft*.atm  (de pres ión parcia l ) .

16.15 Se desea diseñar  una columna de rel leno para recuperar  de forma continua acetona A
a par t i r  de  a i re  por  absorción con agua a  60°F.  El  a i re  cont iene 3  moles  % de acetona
y se desea recuperar un 97%. El flujo de gas es 50 ft’/min  a 60°F y 1 atm. La veloci-
dad superficial del gas máxima permitida en la columna es 2,4  ft/s.

Se  puede  suponer  que  en  e l  in terva lo  de  operac ión  Y* = 1,75  X, siendo Y y X re-
laciones  molares  (acetona a  gas  por tador  puro) .

Calcúlese:

(a) La máxima relación molar de flujo de agua a aire.
(b) La máxima concentración posible de ace tona  en  la  d iso luc ión  acuosa .
(c) El número de etapas teóricas para una relación de flujo 1,4 veces el valor mínimo.
(d) El  número de unidades  globales  de t ransferencia  para  e l  gas
(e) La altura de relleno suponiendo que KYU  = 12,O  Ib-mol/h.ft*.diferencia  de relación

molar.
(f)  La altura de relleno como una función de la relación de flujo molar (G y HTU

pueden mantenerse  constantes) .

16.16 Amoníaco,  presente  a  una pres ión parc ia l  de  12 torr  en  una corr iente  de aire  saturada
con vapor de agua a 68°F y 1 atm, ha de separarse hasta un alcance del 99,6%  me-
diante  absorción con agua a  la  misma temperatura  y  presión.

Se han de tratar dos mil libras de aire seco por hora.

(a) Calcúlese la cantidad mínima de agua necesaria (véase la Fig. 16.9 para los datos
de  equi l ib r io ) .

(b) Suponiendo que se  opera  con un f lu jo  de  agua diez  veces  e l  valor  mínimo y con
una velocidad del  gas  que  es  la  mi tad  de la  de  inundación,  ca lcúlense  las  d imen-
siones de una wlumna,  rellena con anillos Raschig de cerámica, para realizar la
operac ión .

16.17 A partir de una mezcla de 10 moles % de NH, en aire se ha de separar el 95% del
amoniaco por  absorción en contracorr iente  con H2S04  0,l N operando a 68°F y 1 atm.
El flujo de gas a la entrada es 735 lb/h.ft2. Calcúlese:
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(a) El flujo mínimo de ácido.
(b) El número de etapas teóricas para un flujo de ácido de 1,2 veces el valor mínimo.
(c) El diámetro de la torre en pies para una caída de presión razonable.
(d) El número de unidades globales de transferencia para el gas NOG.
(e) La ¡!foo  basada en un Kca de 16 Ib-mol/h.ftr.atm.
(f)  La altura de la columna.
(g) La HETP.

16.18 Se considera una columna de destilación para separar etanol de agua a 1 atm. Se plan-
tean las siguientes especificaciones:

Alimentación- 10 moles % de etanol (líquido en el punto de burbuja)
Colas- 1 mal  % de etanol
Destilado- 80 moles % de etanol (!íquido  saturado)
Relación de reflujo- 1,5 el valor mínimo

Puede suponerse flujo molar constante y los datos de equilibrio vapor-líquido se dan
en el Problema 8.32.

(a) iCuántos  platos teóricos serían necesarios por encima y por debajo de la alimen-
tación si se utilizase una columna de platos?

(b) iCuántas unidades de transferencia se necesitarían por encima y por debajo de la
alimentación si se utilizase una columna de relleno?

(c) Admitiendo que la eficacia de los platos es aproximadamente del 80% y que el  es-
paciado entre los platos es de 12 in.,  calcúlese la altura de la columna de platos.

(d) Utilizando un valor de la HTU de 1,5 ft, icuál  sería la altura de la columna de
relleno?

(e) Suponiendo que solamente se dispone de datos de la HTU para el sistema bence-
no-tolueno, jcómo  se podrían utilizar estos datos para obtener la HTU para el sis-
tema etanol-agua?

16.19 Una mezcla de 2 moles % de NH, en aire a 68°F y 1 atm ha de desorberse con agua
en una torre rellena con monturas Intalox cerámicas de 1 in.  El flujo de entrada de
agua será 2 401 Ib/h*ft*,  y el flujo de gas a la entrada es de 240 lb/h.ft*.  Supóngase
que la temperatura de la torre permanece constante a 68”F,  para la cual la relación
de solubilidad del gas sigue la ley de Henry, p = Hx, siendo p la presión parcial de
amoníaco sobre la disolución, x la fracción molar de amoníaco en el líquido, y H la
constante de la ley de Henry igual a 2,7 atm/fracción molar.
(a) Calcúlese la altura que se requiere para la absorción del 90% del NHs.
(b) Calcúlese el flujo mínimo de agua para absorber el  98% del NHr.
(c) Se.ha  sugerido el empleo de anillos Raschig de 112 in.  en vez de 1 in.  ¿En qué for-

ma cabe esperar que varíen: Kca, la caída de presión, el flujo mínimo de líquido,
KL,  la altura de la columna, el diámetro de la columna, HOG  y NOG?

16.20 Se ha de diseñar una columna de relleno para absorber CO2 a partir de aire en una
disolución diluida de sosa cáustica. El aire a la entrada contiene 3 moles % de COZ
y se desea obtener una recuperación del 97% del COZ.  El flujo de gas es 5 000 ft3/min
a 60°F y 1 atm. Se puede admitir que para el rango de operación Y* = 1,75X*, donde
Y  y X son las relaciones molares de COx  a portador. Para estimar el diseño inicial se
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puede suponer un diámetro de columna de 30 in.  con relleno Intalox de 2 in.  Se su-
pone que la disolución cáustica tiene las propiedades del agua. Calcúlese:

(a) La máxima relación de flujo molar disolución cáustica a aire.
(b) La máxima concentración posible de CO, en la disolución cáustica.
(c) El número de platos teóricos para (L/G)  = 1,4 veces el valor mínimo.
(d) El flujo de disolución cáustica.
(e) La caída de presión por pie de altura de columna. (iQué sugiere este resultado?)
(f)  El número global de unidades de transferencia para el gas, NOG.
(g) La altura de relleno, utilizando el KGU  de la Fig. 16.17.

16.21 Determínese el tamaño de la torre de relleno en contracorriente que se requiere para
recuperar el 99% del amoníaco contenido en una mezcla de 6 moles % de NH3  en aire.
La torre, rellena con anillos Pal1 metálicos de 1 in.,  ha de tratar 2 000 ft’/min  de gas
medido a 68°F y 1 atm. El flujo de agua absorbente que entra será el doble del míni-
mo teórico y la velocidad del gas será tal que corresponda a un 50% de la velocidad
de inundación. Supóngase operación isotérmica  a 68°F y 1 atm. La altura de la torre
se calculará utilizando el concepto de “unidad de transferencia” suponiendo que no
se dispone de datos de transferencia de materia en la bibliografía para este sistema
concreto. Los datos de equilibrio se dan en la Fig. 16.9.

16.22 Se ha de disefiar  una torre, rellena con anillos Raschig de 1 in., para absorber SO2 a
partir de aire por tratamiento con agua. Las especificaciones de disefio  se presentan
en el esquema suponiendo que ni el aire ni el agua se transfieren entre las fases. Los
datos de equilibrio para la solubilidad de SO2 en aire a 30°C y 1 atm (Chemicul  En-
gineers’  Hundbook  de Perry, cuarta edición, Tabla 14.31, pág. 14-6) han sido ajustados
por el método de mínimos cuadrados a la siguiente ecuación:

y = 12.697x  + 3148.0x*-  4.724 x loJx3  + 3.001
x lO’x’- 6.524 x lOEx

(a) Dedúzcase la siguiente línea de operación del balance molar de materia para frac-
ciones molares de SO2

x =0.0189  1 y y  -0.0010
L-1

(b)  Escribir un programa de ordenador para calcular el número de unidades de trans-
ferencia que se requieren, basadas en la resistencia de la fase gaseosa, y resolver
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para obtener el valor. Utilícese la regla de Simpson para integrar numéricamente
las  in tegra les  que no se  puedan evaluar  anal í t icamente .

364lb-mol/f?.h

Salida de gas
w

Componente Fracción molar

so2 0 005

Aire 0.995

3 0  “C
Entrada de gas 2 atm

fj.g01b-mo~ift2  h
exento de SO,

Componente Fracción molar Sal ida de agua (conteniendo SO,)
*

so2 0.20

Aire 0.80





CONSERVACIÓN DE,  ENERGíAY
EFICACIA TERMODINÁMICA

El incremento de disponibilidad, AB, está enteramente
determinado por los estados inicial y final de los materia-
les, juntamente con la temperatura y la presión del me-
dio (alrededores infinitos). Sin embargo, el ingeniero to-
davía mantiene la libertad de hacer que u (entropía crea-
da) y, por tanto wt (requerimiento de trabajo total equi-
valente del proceso), sean lo más pequeños posibles. Para
ello es necesaria una adecuada elección del camino a se-
guir entre los estados inicial y final, es decir, la selección
de los detalles de operación.

Kenneth G. Denbigh, 1956

Excepto cuando se dispone de un agente material de separación consumible y los
productos pueden contaminarse, todos los procesos de separación requieren adi-
ción de energía en forma de calor y/o trabajo. Históricamente los costes energéti-
cos de separación de mezclas siempre han sido importantes en comparación con los
costes de depreciación del equipo. Sin embargo, en los últimos años los costes de
la energía se han hecho relativamente más significativos. Por tanto, es interesante

743
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determinar las necesidades teóricas mínimas de energía para re;llizar  una separa-
ción y tratar de encontrar un proceso práctico que se acerque a este límite o que
minimice el empleo de formas de energía costosas. Para alcanzar el primer objetivo
se emplea el análisis termodinámico. El conseguir el segundo objetivo representa
un reto importante, si bien se han desarrollado varios esquemas de interés. La apli-
cación práctica de estos conceptos ha tenido gran importancia en los procesos crio-
génicos  de separación, tales como la separación de los componentes del aire, y re-
cientemente ha adquirido mucho interés extender el análisis termodinámico a otros
procesos que operan a temperaturas superiores al ambiente.

17.1 Trabajo mínimo de separación

Considérese el sistema continuo de flujo en estado estacionario, con m corrientes,
que se muestra en la Fig. 17.1, en el que i corrientes de una sola fase se separan,
sin reacción química, en dos o más corrientes k que salen del proceso y que tienen
concentraciones diferentes entre sí y también de la(s) corriente(s) de entrada. Para
las corrientes, los flujos molares son n,  las fracciones molares de componente son
z,, las entalpías molares son H y las entropías molares son S. El flujo total de calor
Qr y el flujo total de trabajo W,  pueden entrar o salir del sistema. Siguiendo el ha-
bitual convenio termodinámico, el calor es positivo si se transfiere hacia el sistema
desde los alrededores y el trabajo realizado por el sistema sobre los alrededores es
positivo. Si se desprecian los cambios de energía cinética, potencial, de superficie y
otras debidas al proceso, la aplicación del primer principio de termodinámica con-
duce al balance de energía

2 njHj  + Q, = C nkHk  + W,

Un proceso ideal que resulta útil con fines de comparación es el isotérmico y re-
versible. Esto implica que hay transmisión de calor entre el sistema y los alrededo-
res estando ambos a la misma temperatura T,.  Por tanto, de acuerdo con el segun-
do principio de termodinámica

(17-2)

Si se substituye (17-2) en (17-1) se obtiene una expresión para (-W,,,,“),  el flujo mí-
nimo de trabajo que los alrededores tienen que comunicar al sistema

(17-3)

Por tanto, el flujo mínimo de trabajo depende solamente de las condiciones de la
alimentación y el producto.
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Figura 17.1 Proceso general de separación.

Si se hace uso de la definición de la energía libre de Gibbs de la termodinámica
clásica. con T = T,

G = H- TOS (17-4)

el balance de energía se transforma en

- Wmi,  = 2 nkGk  - z niGi
clut tn

(17-5)

Por tanto, el flujo mínimo de trabajo es igual a la variación de energía libre de
Gibbs entre la(s) alimentacion(es)  y los productos. La energía libre de Gibbs de
una mezcla es el sumatorio del producto de las fracciones molares por las energías
libres parciales molares de los componentes

(17-6)

Las energías libres parciales molares están a su vez relacionadas a la temperatura
T,,  con las fugacidades de los componentes

¿‘¡ = bp  + RT,[ln  fj - In f;] ( 17-7)

Si se admite que las corrientes de entrada y salida están todas a la misma presión
P, las magnitudes G? y f Y  en el estado estándar son únicas para cada componente.
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Por tanto, combinando (17-5),  (17-6) y (17-7),  el flujo mínimo de trabajo en fun-
ción de las fugacidades de los componentes de la alimentación y los productos se
transforma en

Mezclas de gases ideales
Para mezclas de gases que forman disoluciones ideales y siguen la ley del gas ideal,
z; = y; y f; = y;P, de forma que (17-8) se reduce a

( 17-9)

lo que indica que el flujo mínimo de trabajo no depende de la presión ni de las vo-
latilidades relativas de los componentes a separar. Además, el flujo mínimo de tra-
bajo tod.avía  es finito para una separación perfecta. Por ejemplo, para la separa-
ción perfecta de una mezcla gaseosa binaria de los componentes A y B en produc-
tos gaseosqs  a la temperatura y presión de la alimentación (17-9) se reduce al si-
guiente grupo adimensional del trabajo mínimo

- Wlni”  _
- - - [(YA)F  In (YA)F  + (yab  In (yak1MT,, (17-10)

donde el subíndice F se refiere a la condición de la alimentación. Para una alimen-
tación equimolar, a partir de (17-10) se obtiene un valor máximo de 0,6931  para la
función adimensional del trabajo mínimo.

Ejemplo 17.1 La Fig. 17.2 representa un proceso continuo que separa una mezcla de 60
moles % de propileno en propano, en condiciones ambientales, en dos productos que con-
tienen 99 moles %  de propileno y 95 moles % de propano, respectivamente. Los productos
están también a temperatura y presión ambiente. Determínese el flujo mínimo de trabajo
que se requiere.

Solución. Las temperaturas y presiones de los  productos son iguales a las de la ali-
mentación. Puesto que los componentes tienen análoga estructura molecular y la presión es
de 1 atm, puede admitirse que todas las corrientes que entran y salen del proceso son diso-
luciones de gases ideales que siguen la ley del gas ideal. Por tanto, se puede utilizar (17-9)
para calcular el flujo de trabajo mínimo. Obsérvese que la temperatura de los alrededores
T, es también la temperatura ambiente, la cual se toma como 530”R.

- Wm,,  = (1.987)(530){(35  1)[0.99  In(0.99) + 0.01 In(O.Ol)]
+(249)[0.05 In(O.05)  + 0.95 ln(0.95)1-  (600)[0.60  ln(0.60)
+0.40  ln(0.40)]}  = 352 500 Btu/h ó 5 875 Btu/lb-mol de alimentación

comunicado al sistema por los alrededores
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530”R,  1 atm

Ib-mol/h  yi
C3=  347.49 0.99

ca  3.51 0.01-
3 5 1 . 0 0  1 . 0 0

Alimentación
530”R,  1 atm Proceso de

Ib-mol/h  yi
separación

530°R,  1 atm
C3= 360 0.60
c

3
240 0.40 Ib-mol/h Y;
- -
6 0 0 1 .oo 12.51 0.05

2 3 6 . 4 9  0 . 9 5- -
249.00 1 .oo

Q w

Figura 17.2 Especificaciones para un proceso de separación de la mezcla de propileno-propano.

Mezclas liquidas a bajas presiones
Otro caso límite útil de (17-8) es el de mezclas líquidas a presiones próximas o in-
feriores a la ambiente, de tal forma que zi = xi  y I; = yixiPf,  donde yi es el coefi-
ciente de actividad de la fase líquida y Pi es la presión de vapor. En este caso (17-8)
se reduce a

- wmin  = RTo[  2 ni  [x xi.k ln( yi,kxi.k)]
O”! l

Xi.j  M n.ixi.j  1 II (17-I 1)

Nuevamente -FVmin  no está influenciado por la presión o las volatilidades relativas,
excepto por lo que respecta a su influencia sobre el coeficiente de actividad. Para
la separación perfecta de una mezcla líquida binaria en productos llquidos  (17-11)
se reduce a

- Wnli”  _
- - - [xA,P h (7A.FXA.F)  f xB,F In (%~xf~,~)]
MT,

También en este caso de nuevo -W,,,in  tiene un valor finito. Como era de esperar,
las mezclas con yi > 1 requieren menos trabajo que las mezclas con y; < 1, donde
parejas de moléculas diferentes tienden a atraerse más que parèjas  de moléculas aná-
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logas.  A partir de (17-121, cuando YA,FXA,F  = 1 y YB,FXB,F = 1, (-IV,,,¡.) = 0, debido a
que los componentes de la alimentación son inmiscibles y ya existe una separación
perfecta.*

Ejemplo 17.2 Las especificaciones para la separación de metano1 M-agua W se muestran
en la Fig. 17.3. Determínese el flujo mínimo de trabajo que se requiere para el proceso.

Solución. Las condiciones son tales  que todas las corrientes son líquidas. Los coefi-
cientes de actividad de la fase líquida, a 530”R,  se pueden calcular a partir de las ecuaciones
de van Laar

0 . 2 5
‘Og  yhf  = [ 1 + 1.25xM/xw]2

0 . 2 0
‘Og  yw  = [ 1 + 0.8OX~XM  l2

Para las composiciones de la Fig. 17.3, los coeficientes de actividad, calculados a partir de es-
tas ecuaciones, son

7

Producto lico Producto
Componente Alimentación en metano1 residual

Metano1 1 . 0 8 1.00 I .75
Agua 1 . 2 0 1.57 1.00

Para calcular el flujo de trabajo mínimo es interesante dividir (17-l 1) en una contribu-
ción ideal y una contribución en exceso debida a la desviación de una disolución ideal. La
ecuación que resulta es

= (1.987)(530){(14490.6)[0.9905  In 0.9905 + 0.0095 In 0.0095]
+ (10407.3)[0.0101  In 0.0101 + 0.9899 In 0.9899]
-(24897.9)[0.5807  In 0.5807 + 0.4193 In 0.41931)
+ (1.987)(530x(  14490.6)[0.9905  In 1 .OO  + 0.0095 In 1.571
+(10407.3)[0.0101 In 1.75 +0.9899  In l.OO]
-(24897.9)[0.5807  In 1.08+ 0.4193 In 1.201)

= 16,393,OOO - 2,887,OOO = 13,506,OOO Btulh

* A partir de la Sección 5.8, para cl equilibrio líquido-liquido entre las fases 1  y II, yfx!  = y’!x’!.  Si la fase 1  es i  puro,
$=  1 y y%‘!= 1.
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*corrientes de salida no será igual a la suma de las entalpías de las corrientes de en-
trada. En este caso (17-1) se transforma en

Q = -(- W,,,,,) + x  nkHf  - c niH/ (17-14)
ctu, 1”

siendo HEla entalpía en exceso. Para disoluciones no ideales que siguen la ecuación
de van Laar, la entalpía en exceso se obtiene a partir de (5-37)

H” = RT,, c x, In yi (17-15)

Por tanto,

(17-16)

Pero el segundo miembro de (17-16) es idéntico al segundo término del segundo
miembro de (17-13). Por tanto, la variación de entalpía en exceso es igual a la con-
tribución en exceso al flujo mínimo de trabajo.

En consecuencia, en flujo de transmisión de calor es igual a solamente la con-
tribución ideal al flujo mínimo de trabajo.

Para disoluciones que presentan desviaciones positivas de la idealidad la en-
talpia  en exceso es positiva; es decir, el calor de mezcla es endotérmico. Para pro-
cesos de separación en los que intervienen dichas disoluciones el calor neto de mez-
cla reduce el flujo mínimo de trabajo con respecto al de las disoluciones ideales. El
flujo de retirada de calor es igual a la suma del calor exotérmico neto de separación
y el flujo mínimo de trabajo. En el Ejemplo 17.2 el calor exotérmico neto de sepa-
ración es 2 887 000 Btu/h  y el flujo de transmisión de calor desde el proceso a los
alrededores es 16 393 000 Btu/h.

17.2 Consumo de trabajo neto y eficacia termodinámica

Resulta útil comparar el flujo mínimo de trabajo para un proceso de separación
con el flujo real de trabajo. Sin embargo, la comparación se complica debido a que
muchos procesos de separación utilizan calor, en vez de trabajo, como agente ener-
gético de separación. La dificultad puede superarse determinando un consumo de
traba.0 neto para el proceso real, tal como ha sido tratado por Robinson y GiBi-
land.1 Esto implica la conversión de calor en trabajo mediante una máquina térmi-
ca reversible (p.  e., una máquina que sigue un ciclo de Carnot) que desprende o
absorbe calor de los alrededores a T,.
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Producto rico en metano1
530°R,1atm

Alimentación

w 10439.1

24897.9

Ib-mol/h
M 105.2

W 10302.1

10407.3

Xi
0.0101

0.9899

Q w

Figma  17.3 Especificaciones para un proceso de separación metanol-agua.

La desviación positiva de una disolución ideal da lugar a una reducción del 17,6%  en el flujo
de trabajo mínimo con respecto a la disolución ideal.
c l

Los procesos de separación de las Figs. 17.1, 17.2 y 17.3 indican la transmisión de
calor como una forma adicional de transferencia de energía entre el sistema de pro-
ceso y los alrededores. Una vez que se ha determinado el flujo de trabajo mínimo,
el correspondiente flujo de transmisión de calor se puede calcular a partir del ba-
lance de energía de la Ec.  (17-1). Para un proceso en el que solamente intervienen
corrientes gaseosas que entran y salen del proceso a la temperatura de los alrede-
dores y a presiones idénticas, y que además son disoluciones ideales que siguen la
ley del gas ideal, no hay variación de entalpía (debido a que el calor de mezcla es
cero), y de acuerdo con (17-l) el flujo de transmisión de calor desde el proceso a
los alrededores es igual al flujo mínimo de trabajo comunicado al sistema por los
alrededores. Así, en el Ejemplo 17.1 es preciso retirar calor desde el proceso hacia
los alrededores a razón de 352 500 Btu/h.

Para el caso de corrientes líquidas que forman disoluciones ideales y que en-
tran y salen del proceso a la temperatura de los alrededores y a una presión próxi-
ma a la ambiente, el flujo de transmisión de calor desde el proceso será de nuevo
igual al flujo mínimo de trabajo comunicado al sistema. Cuando las corrientes lí-
quidas forman disoluciones no ideales, el flujo de transmisión de calor será dife-
rente del flujo mínimo de trabajo, debido a que la suma de las entalpías de las
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Considérese, por ejemplo, la sección de cola de la columna que se muestra en
la Fig. 17.4~. En vez de trabajo, el agente energético de separación es calor que se
transmite al ebullidor. Si el medio de calefacción (p. e., vapor de agua) en el ebu-
llidor está a una temperatura constante T,, el trabajo equivalente al servicio del ebu-
llidor se obtiene a partir de la máquina térmica reversible, tal como se muestra en
la Fig. 17.4b.  Para una máquina de este tipo la termodinámica clásica establece la
relación

w,, = a,,(v) (17-17)
s

Por tanto, si T,  > T,, el Qin es mayor que Weq. Cuando la temperatura T del medio
de calefacción varía durante la transmisión de calor es preciso utilizar una forma
diferencial de (17-  17)

dWe,.w, =

4columna  de
destilación

PS”
Fuente  Ebullidor

de calor
Ts

w

(17-18)

(b)

Figura 17.4 Trabajo equivalente a la adición de calor en una columna de destilación. (a) Transmisión
de calor hacia el ebullidor de una columna de destilación. (b) Máquina térmica reversible.
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Una expresión rigurosa para la relación entre el consumo de trabajo neto y el
flujo mínimo (o máximo) de trabajo que se requiere para un determinado proceso
fue deducida por Denbigh3  para el caso general de corrientes que entran y salen
del proceso a diferentes temperaturas y presiones, y con un número cualquiera de
reservorios de calor a diferentes temperaturas incluyendo el medio infinito a T,. De
acuerdo con el primer principio de termodinámica para un proceso continuo en es-
tado estacionario,

AH = Qo + x Qi  + 2 (- w,)
donde AB se refiere a variaciones de las corrientes del proceso; es decir,
AH = x mHk  - C niH,; W,  es trabajo de árbol u otro trabajo externo (pero no
trabajoO&  flujo) dializado  por el proceso sobre los alrededores (o al revés si es ne-
gativo); Q0  es el calor transmitido hacia (o desde, si es negativo) el proceso desde
el medio infinito a T,; y Qi  son los flujos de transmisión de calor hacia (o desde,
si son negativos) el proceso desde i reservorios a temperaturas Ti.  El segundo prin-
cipio de termodinámica para todos los cambios originados por el proceso pueden
establecerse mediante la siguiente igualdad

AS + ASO  + x ASi  = ASi,

donde AS, AS, AS y AS, se refieren a cambios en el proceso, en el medio infinito
a T,, en los distintos res@orios  a las temperaturas Ti,  y a la entropía generada a
causa de la irreversibili&d.  Pero los cambios de entropía del medio infinito y de
los demás reservorios son simplemente AS, = -Q,/T, y ASi  = -Qi/Ti. La substitu-
ción de estas expresiones en (17-20) seguida de la combinación de la ecuación que
resulta con (17-19) para eliminar Q0  conduce a un enunciado combinado del primer
y segundo principios de termodinámica, que es equivalente, pero diferente, del de
Denbigh3

AB = AH - T, AS = T (1~ TJ1;)Qi  + x (- Ws)  - To A& (17-21)

donde B generalmente se denomina la funcidn  de disponibilidad y el término ToASi,
se conoce con el nombre de trabajo perdido4  L W. Por tanto

El término en el que interviene Qi  es idéntico a (17-17) y corresponde al trabajo
equivalente que podría generarse suministrando Q; desde un reservorio de calor a
Ti hacia una máquina térmica reversible que evacúa hacia un medio infínito a TO.
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Es conveniente combinar este trabajo equivalente con el trabajo de árbol para ob-
tener un consumo de trabajo neto

(- W”,,)  = x  (1 - T”/T)Qi  + c (- WT)

=AB+LW (17-23)

Para un proceso reversible de separación, L W = 0 y (-W,,,)  = AB. Para un proceso
real de separación, L W > 0, (-W,,,)  > AB, y se puede definir una eficacia termodi-
námica como la relación entre la variación de la función de disponibilidad y el con-
sumo de trabajo neto para el proceso real, con tal de que AB sea positivo

v = (-Ai”,,, si AB = (+)

Si todas las corrientes entran y salen del proceso como gases a la misma tem-
peratura y presión, forman disoluciones gaseosas ideales y siguen la ley del gas
ideal, (- W,,,,,) en (17-9) es igual a AE. Si todas las corrientes entran y salen del proceso
como líquidos a la misma temperatura y la misma baja presión, - W,,.  en (17-11)
es igual a AB. Si no se dan estas condiciones AB ha de calcularse a partir de las
entalpías y entropías de las corrientes de entrada y salida.

Para procesos en los que intervienen operaciones distintas de etapas de sepa-
ración AB puede ser negativo, lo cual indica que sería posible obtener trabajo útil
en un proceso reversible. En este caso, para el proceso real todavía se cumplirá que
L W > 0 y (-W,,,)  > AB. Sin embargo, la eficacia termodinámica habría de definir-
se ahora como la relación entre el consumo de trabajo neto para el proceso real y
el cambio en la función de disponibilidad.

17  = (- W”,J
AB

si AB = (-)

La aplicación de (17-25) puede conducir a eficacias negativas cuando L W > -1 ABI.

Ejemplo 17.3 En la Fig. 17.5 se muestra un proceso real, pero no óptimo, para la sepa-
ración de propileno-propano especificada en la Fig. 17.2 del Ejemplo 17.1. El proceso es una
modificación de otro tratado por Tyreus y Luyben.5  Se utiliza la destilación convencional
con una presión en cola de 300 psia,  de forma que se puede utilizar agua de refrigeración
para condensar el vapor en cabeza para reflujo. Puesto que la volatilidad relativa es baja,
variando desde 1,08 a 1,14 desde la etapa superior a la etapa de cola, es preciso utilizar una
relación de reflujo 15,9 para operar cerca del reflujo máximo. A causa de la elevada pureza
de los productos y la baja volatilidad relativa se necesitan 200 etapas para una eficacia de
platos del 100%. Utilizando un espaciado entre los platos de 24 in.  es preciso dividir el se-
parador en dos columnas en serie. Por tanto, además de la bomba de reflujo se requiere una
bomba entre las dos columnas. La caída de presión total para las dos columnas es de 20
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Figura 17.5 Separación de propileno-propano por destilación a alta presión. 2.
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Tabla 17.1 Consumo de trabajo neto para el Ejemplo 17.3

Parte del equipo

Flujo de trabajo
comunicado por los
alrededores, hp

Flujo de transmisión
de calor hacia el
proceso,  Btuh

Porcentaje de trans-
misión de calor dis-
ponible para trabajo

Flujo equivalente de
trabajo comunicado
al proceso, Btu/b

Compresor 1 403 - - 1.030,ooo
Compresor 2 4 1 1 - - 1.050,ooo
Bomba de introducción 2 . 5 - - 6,400
de la alimentación

Bomba intercolumnas 30 - - 76,000
Bomba de reflujo 3 0 - - 76,000
Ebullidor total - 33,700,ooo 2 2 . 1 7,433,800
Condensador parcial - - 28,900,000 0.0 0
Interenfriador - - 600,ooo 0.0 0
Postenfriador-condensador - - 4,660,ooo 0.0 0
Calentador de propano - 17,ooo 0.0 0
Calentador de propileno - 160,ooo 0.0 0
Válvulas 0 - - 0

CONSUMO DE TRABAJO NETO = 9,672.m  Btulh
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psia.  La alimentación, en condiciones ambientales, se comprime hasta la presión de entrada
en la columna utilizando dos etapas isentrópicas con un sistema de refrigeración entre las
mismas. El vapor-procedente de la segunda etapa del compresor se enfría, se condensa y se
envía a un tanque de espera, desde el cual se bombea a la sección de agotamiento de la co-
lumna de destilación. Los productos en fase de vapor, para las condiciones ambientales es-
pecificadas, se obtienen utilizando un condensador parcial y un ebullidor total, con válvulas
adiabáticas para la disminución de presión hasta el ambiente. Las temperaturas a la salida
de las válvulas son inferiores a la ambiente, de forma que se necesitan calentadores para lle-
var los productos hasta dicha temperatura.

Se necesitan dos reservorios de calor externos al sistema de proceso. Uno de ellos es
agua para el interenfriador, postenfriador, condensador parcial, calentador de propano y ca-
lentador de propileno. Aunque la temperatura del agua de refrigeración aumenta al pasar a
través de estos cambiadores de calor, seleccionaremos una única temperatura media de 70°F
(530”R),  que corresponde a T,,  del medio infinito. El otro reservorio es vapor de agua satura-
do a 220°F (680”R)  para el ebullidor total.

Calcúlese el consumo de trabajo neto, la eficacia termodinámica y el trabajo perdido.
Discútanse los posibles medios de mejorar la eficacia termodinámica.

Solución. Puesto que las condiciones de la alimentación y de los productos son las del
Ejemplo 17.1, hB  = (-kV,¡,) en este ejemplo. El consumo de trabajo neto, en unidades ingle-
sas de calor por hora, se calcula a partir de (17-23) sumando el trabajo de árbol y el trabajo
equivalente. Por ejemplo, el trabajo de árbol para la primera etapa del compresor es

(- ws)  = (463 W(2545  $-) = 1,036,~  Btu/h

En la Tabla 17.1 se dan los resultados de otras contribuciones al trabajo de árbol total.
El trabajo equivalente del ebullidor total se calcula a partir de (17-17) utilizando un va-

lor de T, de 680”R,  que es la temperatura del vapor de agua saturado. Por tanto,

= 7,433,866  Btu/h

Es decir, el 22,1% del servicio del ebullidor podría teóricamente convertirse en trabajo me-
diante una máquina térmica reversible.

Los trabajos equivalentes de los demás cambiadores son cero debido a que T, en (17-17)
(o Ti  en 17-23) es igual a T,.

Según la Tabla 17.1 el consumo de trabajo neto es 9 672 200 Btu/h.  A partir de (17-24)

TJ  = (352,500)/(9.672,200)  x 100% = 3.64%

Según (17-23) el trabajo perdido es

o bien
L W = 9.672.266  - 352,500 = 9.3 19,700 Btu/h

9.3 19,700
2545 = 3,662 hp
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Posibles métodos para aumentar la eficacia termodinámica consisten en:

1. Reducir la presión de operación de la columna con el fin de disminuir la potencia del
compresor.

2. Eliminar el postenfriador-condensador que sigue a la segunda etapa del compresor para
reducir el servicio del ebullidor.

3. Substituir las válvulas por máquinas de expansión para producir trabajo.
c l

1 7 . 3 Reducción de los requerimientos de energía
en destilación

Los mayores costes de energía en los procesos de separación están generalmente re-
lacionados con compresores, ebullidores y condensadores que operan con refrige-
rantes. Elaborados esquemas para obtener economías de energía en estas partes del
equipo han recibido mucha atención y han sido estudiados por Robinson y Gilli-
land2  y King.6  Desafortunadamente, estos esquemas conducen con frecuencia a in-
versiones adicionales en el equipo superiores a la disminución que se consigue de los
costes de operación. Sin embargo, como los costes de operación han aumentado úl-
timamente de una forma más rápida que los costes del equipo, en esta sección se tra-
tan diversos esquemas que aparecen en la bibliograffa  reciente y que prometen ser eco-
nómicamente viables para algunos procesos a gran escala.

Aliment; 3Cil ó n

T
--

Vapor de agua

Nota: @T
P, > P, > b. PN RI

c

•t +

ifecto
N

PN

:ii:
1) N - 1 RN

Figura 17.6 Destilación de múltiple efecto.
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Destilación de múltiple efecto
En la Fig. 17.6 se muestra un esquema general de la destilación de múltiple efecto.
La alimentación se divide, de una forma más o menos igual, entre las N columnas
que operan en paralelo pero a diferentes presiones. Reduciendo sucesivamente las pre-
siones de operación dé  las columnas de izquierda a derecha, el vapor de cabeza pro-
cedente de una columna de presión más alta puede condensar en el ebullidor de una
columna que opera a presión más baja. Si se equilibran los servicios del condensa-
dor y el ebullidor de columnas adyacentes, solamente se requerirán servicios en el ebu-
llidor de la columna de presión más alta y en el condensador de la columna de pre-
sión más baja. El número de efectos y las presiones de las columnas han de ser tales
que proporcionen unas razonables fuerzas impulsoras de temperatura en los ebulli-
dores de la segunda y demás columnas hasta la N; que se evite el acercamiento a la
temperatura crítica o de descomposición; y permitir, si es posible, el empleo de va-
por de agua en el ebullidor de la primera columna y agua de refrigeración en el con-
densador del efecto N. Cuando la volatilidad relativa permanece esencialmente cons-
tante para el intervalo de presiones de operación, los requerimientos de calor para
un sistema de N efectos se reduce a un valor l/N  del que se precisa para un sistema
de un solo efecto.

Tyreus y Luyben’ investigaron la aplicación de la destilación de doble efecto a
la separación de metano1 y agua y al problema de separación de propano de la Fig.
17.2. En la Fig. 17.7*  se muestra un proceso para este último caso, que debe com-
pararse con el caso de simple efecto que se muestra en la Fig. 17.5. En la Tabla 17.2
se resumen los cálculos para el consumo de trabajo neto del proceso de destilación
de doble efecto utilizando los mismos reservorios de calor que en el Ejemplo 17.3.
La eficacia termodinámica que resulta para el proceso de doble efecto es 5,50% en
comparación de 3,64% calculado en el Ejemplo 17.3 para el proceso de simple efec-
to. El trabajo perdido se reduce en un 35% desde 3 662 hp hasta 2 378 hp.

Quizás es de mayor interés práctico comparar los costes diarios de aperación  de
los procesos de doble y simple efecto para la separación de propileno-propano. Se sa-
ponen los siguientes costes y uso de motores eléctricos para todos los compresores
y bombas.

Coste equivalente,
Servicio C o s t e $/106 Btu

Vapor (saturado a 17.2 psia, %1.6O/lOOOlb 1.66
condensado a la misma presión)

Agua de refrigeración (aumento $0.04/  1000 gal 0.24

de 20 ‘F)
Electricidad %O.O4/kWh ll.72

*  Cada  to r r e  de  l a  F ig .  17 .7  debe r í a  d iv id i r s e  en  dos  s ecc iones  en  l a  fo rma  que  se  i nd i ca  en  l a  Fig.  1 7 . 5 .  E n  l a  F i g .  1 7 . 7
no se representan las bombas de liquido, los tanques de espera, ni los tanques de reflujo que son necesarios.



Tabla 17.2 Consumo de trabajo neto para el proceso de doble efecto de la Fig. 17.7

Parte del equipo

Flujo de trabajo Flujo de transmisión
realizado por los de calor hacia
alrededores, el proceso,
bp Btti

Porcentaje Flujo equivalente de
de transmisih  de trabajo comunicado
calor disponible al proceso,
para trabajo Btu/b

Compresor 1
Compresor 2
Compresor 3
Bomba de alimentación
del efecto 1

Bomba de alimentación
del efecto 2

Bomba intercolumnas del
efecto 1

Bomba de reflujo del
efecto 1

Bomba intercolumnas del
efecto 2

Bomba de reflujo del
efecto 2

Ebullidor total
Condensador parcial
Interenfriador 1
Condensador 1
Interenfriador 2
Condensador 2
Calentador de propano
Calentador de propileno
Válvulas

403
4 1 1

4 3
1.3

1.2

2 2

2 2

16 -

1 6

-
-
-
-
-
-
-
-

0

-
-
-
-

-

- - 56,000

18,200,ooo
- 15,5!woo

- 600,ooo
- 2,400,ooo

-771,ooo
- I ,285,OOO

17,ooo
160,ooo

-

- 1,030,ooo
- 1,050,ooo
- I10,ooo
- 3.300

- 3.100

- 56,000

- 41,ooo

- 41,ooo

22.1 4,014,700
0 0
0 0
0 0
0 0
0 0
0 0
0 0
- 0

CONSUMO NETO DE TRABAJO=  6,405,1t)O  Btu/h
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Tomando como base un día de operación de 24 horas, los costes que resultan
en la Tabla 17.3 presentan una reducción del 30% para el esquema de doble efecto
de la Fig. 17.7 en comparación del esquema de simple efecto de la Fig. 17.5. El ahorro
potencial anual (350 días de operación al año) es de 228 600 $/año,  que es una rela-
ción razonable de recuperación del inmovilizado adicional que se requiere para el es-
quema de doble efecto.

Bombas de calor para destilación a baja temperatura
En vez de establecer la presión de una columna de destilación a un nivel suficiente-
mente elevado para permitir el uso de agua de refrigeración en el condensador de ca-
beza, se puede especificar una presión menor y utilizar un fluido refrigerante en el con-
densador. Por ejemplo, la separación de propileno-propano, tal como se especifica
en la Fig. 17.2, se puede realizar por destilación a baja temperatura, con una presión
en cabeza de la columna de 100 psia, tal como se muestra en la Fig. 17.8, si se dis-
pone un sistema de alimentación como el que se indica en la Fig. 17.9. En este caso
la mezcla de alimentación se comprime en dos etapas con un interenfriador. Un con-
densador que opera con un fluido de refrigeración, y que está precedido de un pos-
tenfriador que opera con agua, genera una alimentación de líquido saturado para la
operación de destilación. En la Fig. 17.8 es preciso suministrar refrigerante al con-
densador parcial para condensar el vapor de cabeza y obtener reflujo a 43°F. A 100
psia, la volatilidad relativa media entre el propileno y el propano es 1,20, que es 8,1%
superior que el valor de 1,ll  para la presión nominal de 300 psia de la operación de
destilación de la Fig. 17.5. La mayor volatilidad relativa disminuye el número de pla-
tos desde 200 a 115 y la relación de reflujo desde 15,9 hasta 8,76, con los correspon-
dientes descensos en los servicios del condensador y el ebullidor.

Tabla 17.3 Proceso de destilación de doble efecto para la separación de
propileno-propano

Costes,  $/día

Servicio
Esquema de simple efecto Esquema de doble efecto
(Fig.  17.5) (Fig.  17.7)

Vapor
Agua de

refrigeración
Electricidad
TOTAL

1341 724

1 9 8 120
628 670

2167 1 5 1 4

De acuerdo con los estudios de Freshwater’  y Null,’  los requerimientos energé-
ticos de las operaciones de destilación a baja temperatura pueden con frecuencia re-
ducirse manteniendo un simple efecto y utilizando una bomba de calor para “bom-
bear” calor desde el condensador al ebullidor. En la Fig. 17.10 se muestran tres es-



3 0 9  Ib-mol/h

Condensador parcial
15,590  x loj  Btu/h

r

125OF.294  psia

200 L

Efecto 1 P
Condensador 1 Condensador  2

1285x l@Btu/h

Interenfriador 1

Ib-mol/h

c, 240

600

bul l idor
total
8,200~ ld

.lD  = 23
c

1 õi
425~s

1
1

138OF.
300 psia

;

f ec to2

5 1

1

116OF
280 psla

:.

160 x lo3  Btu/h

:

Propano 95%

530°R, 1 atm

17 x lo3 Btu/h

Figura 17.7 Proceso de destilación de doble efecto para el proceso de separación de propileno-propano
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Desti lación

Líquido
saturado

(de la Fig. 17.9)
w

Ib-mol/h

C= 360

c: __240

600

Condensador parcial
20.600~10~  Btu/h
e Refrigerante

r

I J

LID = 8.76
c

Aire

4

Calentador
295 x IO3  Btu/h

12'F
16.7 psia

L
3 6

1

T 1 B o m b a._
18hp

61°F 28OF Propano 95%
/h 112 psia 16.7 psia 530OR.l  atm

.
f I v-4 I I

1
Propileno 99%
530°R,1atm

& Vapor de agua a Aire
Ebullidor total Calentador

24,600x lo3 Btu/h 176 x 103 Btu/h

Figura 17.8 Destilación convencional a baja temperatura para la separación del sistema propi-
leno-propano.

quemas básicos propuestos por Null. En todos ellos se utiliza una válvula de expan-
sión y un compresor para modificar las temperaturas de condensación y/o  ebulli-
ción, de forma que el calor liberado en el condensador puede utilizarse para sumi-
nistrar el calor que se requiere en el ebullidor. Aunque no se muestran en la Fig.
17.10, cuando los servicios del condensador y el ebullidor no se igualan pueden ne-
cesitarse condensadores o ebullidores auxiliares.
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lb-mol/h  Alimentación

C= 360 530OR.l  atm

c: 240

Git

Refr igerante

A w
Condensador

4,765 x lo3  Btu/h

120°F,110psia
52’F.  108 psia

CIU

Compresor 1
277hp

Postenfr iador
845 x lo3 Btu/h

t
Tanque de

espera

141 "F.42 psia
192 "F, 112 psia A la

Interenfriador columna de

232~10~  Btu/h Compresor 2
desti lación

L-w 267hp B o m b a
1.6 hp

12OOF.40  psia

t

Figura  17 .9 Sistema de alimentación para separación de propileno-propano por destilación a 100 psia.

En el esquema más sencillo se utiliza un refrigerante externo en ciclo cerrado
con el condensador de cabeza y el ebullidor de cola. El primero de ellos es el evapo-
rador del refrigerante y el segundo el condensador del mismo. En la Fig. 17. ll se mues-
tra la aplicación del esquema al problema de separación de propileno-propano de la
Fig. 17.2. El propano se utiliza como refrigerante externo. Evaporándolo a 35°F y
condensándolo a 110°F se equilibran exactamente los servicios necesarios del con-
densador parcial y el ebullidor total. Así, en vez de agua de refrigeración y vapor, se
requieren 1 572 hp (suponiendo compresión isentrópica del refrigerante).

Cuando el destilado es un buen refrigerante se puede utilizar el esquema de la
Fig. 17.10b.  El vapor de cabeza de la columna se comprime de forma que su tempe-
ratura de condensación es superiora la temperatura de ebullición del producto de co-
las de la columna. El calor liberado en la condensación del vapor de cabeza de la co-
lumna puede entonces utilizarse en el calderín de ebullición. El condensado que sale
del calderín de ebullición se somete a flash a través de una válvula de expansión has-
ta la presión de cabeza de la columna para proporcionar el reflujo y el producto des-
tilado. El exceso de vapor se recircula al compresor. Este esquema se conoce gene-
ralmente como recompresión de vapor, y su aplicación a la separación de propileno-
propano se muestra en la Fig. 17.12, donde el vapor de cabeza, que se comprime has-
ta 215 psia, resulta insuficiente para suministrar todo el calor necesario en el ebulli-
dor total. En consecuencia, se incorpora un ebullidor auxiliar calentado con vapor
de agua.

Cuando el producto de colas es un buen refrigerante, el esquema de la Fig. 17. lOc
es un posible candidato para reducir el consumo de energía. El líquido.de  colas se so-
mete a flash a través de la válvula de expansión hasta una presión correspondiente



Condensador-evaporador
T T

Condensador

1 Ebullidor-condensador

Produc to  de  co la

- - - -  flash

Alimentaccón
- C o l u m n a

0
Zompresor

expansión

+Treb  - T3 I

Ebu l l i do r

(b)

l I expansión

gresor  VT

Produc to  de  co la

T,

>

i

<

/
Compresor

Figura 17.10 Utilización  de bombas de calor en destilación (a) Bomba de calor con refrigerante externo. (6) Bomba de ca-
lor con recompresión del vapor de cabeza. (c) Bomba de calor con ebullidor por flash del líquido. [H. R. Null,  Chem.  Eng.
Progr.,  72 (7), 58-64 ( 1976)]
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a una temperatura de saturación del destilado. El condensador de cabeza actúa en-
tonces también como ebullidor. El vapor producido en el condensador se comprime
hasta la presión de cola para su entrada en la columna. La Fig. 17.13 muestra la apli-
cación de este esquema al problema de separación del sistema propileno-propano.
El líquido de colas se somete a flash hasta 72 psia para retirar el calor que se requie-
re en el condensador. El calor adicional comunicado durante la compresión isentró-
pica es insuficiente para compensar la diferencia entre los servicios del condensador
y del ebullidor. Por tanto, se necesita un ebullidor auxiliar calentado con vapor.

En la Tabla 17.4 se presenta una comparación de la eficacia termodinámica y
los costes diarios de operación para los esquemas de separación propileno-propano
que se muestran en las Figs. 17.8, 17.9, 17.10, 17.11, 17.12 y 17.13. Como base se
toma el uso de vapor de agua a 220”F,  donde se necesita,* los mismos costes de ope-
ración utilizados anteriormente para los cálculos de la Tabla 17.3, un coste despre-
ciable del aire utilizado en el calentamiento y el ciclo externo de refrigeración de pro-
pano que se muestra en la Fig. 17.14, en el que el refrigerante se evapora a 35°F. Este
cicla se utiliza en el condensador de la Fig. 17.9 y en el condensador parcial de la
Fig. 17.8. La mejor eficacia termodinámica se alcanza con el esquema de la bomba
de calor utilizando un ebullidor con el flash del líquido. La efícacia  del 8,10%,  aun-
que baja, es considerablemente mayor que el valor de 3,64% para el proceso de des-
tilación a alta presión de la Fig. 17.5. Los otros dos esquemas de bomba de calor tie-
nen eficacias significativamente menores que la mejor eficacia. Los costes diarios de
operación para los tres esquemas de bomba de calor son significativamente menores
que en la destilación convencional a baja temperatura. La disposición de bomba de
calor utilizando  ebullidor con el flash de líquido también conduce al menor coste dia-
rio de operación, que a su vez es también significativamente menor que el coste del
esquema  de doble efecto que se indica en la Tabla 17.3.

Destilación con ebullición y reflujo secundarios
En la destilación convencional solamente se comunica calor en el ebullidor del fon-
do de la columna, donde la temperatura es más elevada, y solamente se retira calor
en el condensador situado en la parte superior de la columna, donde la temperatura
es más baja. A causa de la baja eficacia termodinámica de la destilación convencio-
nal, de que los costes de calefacción aumentan con la temperatura y de que los cos-
tes de enfriamiento aumentan al disminuir la temperatura, con frecuencia se toma
en consideración el uso de intercondensadores e interebullidores que operan a nive-
les intermedios de temperatura, tal como se muestra en la Fig. 17.15a, especialmente
cuando existen grandes diferencias de temperatura entre ambos extremos de la co-
lumna. Tal como demostraron Petterson y Wells,’ el ahorro en los costes de calefac-
ción y refrigeración tienden a compensarse algo con los costes del inmovilizado adicio-
nal.

* Esta temperatura produciria ebullición  de película del propano a 61°F en los ebulhdores,  en cuyo caso el vapor de
agua SC  puede utihrar  indirectamente para calentar agua. un acepte  u otro medm de calefacción para los ebulhdores.
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Desti lación

Líqu ido
saturado

(de la Fig. 17.9)

Ib-mol/h  _

c3 360

c3 240-
600

12°F
16.7 psla

Propileno 99%
530~R,latm

--f-Y
115

36

’ lLID  = 8.76 1
c

I1
43OF
00 psla

T---

B o m b a
18hp

61°F
112 psia

Calentador
295  x lo3 Bt,,/h

- I

Zondensadol
parcial

20,600 x lo3

Btu/h
35OF
72 PS.3

L

flr
Propano

efr igerante
122°F
215 ps!a

bullidor total
24,600~ lo3

Btu/h
c

Propano 95%
530OR.latm

10°F

Compresor  de
refr igeración
1572hp

% Aire
Calentador

176x 10' &u/h

Figura 17.11 Destilación a baja temperatura utilizando bomba de calor con refrigerante externo de pro-
pano para la separación del sistema propileno-propano.

Se puede conseguir una mejora adicional si se incorpora una bomba de calor en-
tre el intercondensador y el interebullidor, tal como ha sido tratado por Freshwa-
ter’” y se muestra en la Fig. 17.1%. Flower y Jackson ” indican que la eficacia ter-
modinámica de una tal disposición de bombeo de calor se puede mejorar utilizando
un gran número de bombas de calor colocadas, por ejemplo, tal como se muestra en
la Fig., 17.16, de forma que se acumule el suministro y retirada de calor en la co-
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Desti lación

Líquido
saturado

(de la Flg.  17.9)

Ib-mol/h  r

c 3 360

1,000 x lo3  Btu/h

5

17°F Propileno 99%

Compressor
1180hp

43’F
100 pwa

80% de líquido

18hp

1 112 psia

.
I

Propileno 99%
113'F
215 mia

Propano 95%
530”R, 1 atm

Calentador
176x lo3 Btu/h

Figura  17.12 Destilación a baja temperatura utilizando bomba de calor con compresión del  vapor de
cabeza para la separación del sistema propileno-propano.

lumna lo más cerca posible a una región próxima al punto de alimentación. Así, la
mayor parte del calor se bombea a través de muchas pequeñas diferencias de tempe-
ratura, y el reflujo y la ebullición se generan en la región central de la columna. Un
método alternativo para generar ebullición y reflujo secundarios, denominado des-
tilación SRV,  ha sido desarrollado y evaluado por Mah, Nicholas  y Wodnik,”  y fi-
gura en una patente de Haselden.13 En este esquema, que se muestra en la Fig. 17.17,
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Desti lación

Líqu ido
saturado

(de la Fig. 17.9)

Ib-mol/h

C; 360

=3 240

600 r
36

1

Conservación de energía y eficacia terrmodinámica

lZ°F Propileno 99%
~=:  16.7  psia  ,-,530°y  atrm,

& Aire

Calentador
295 x 103  Btu/h

Tanque de
reflujo

I
3omba
16 hp

28’F

Condensado
parcial

20,600 x ld

Btu/h

35’F
12  psia

HI Compresor
5 1 1  h p

66°F
1 1 2  psia

Propano 95%

Propano 95%
2.700 x 1oJ  Btu/h 16.7 psia 530°F,  1 atm

v-4
Aire

Calentador
176  x td Btu/h

Figura 17.13 Destilación a baja temperatura utilizando bomba de calor con ebullidor  de flash del 1C
quido  para la separación del sistema propileno-propano.

la sección de rectificación de la columna opera a una presión superior a la de la sec-
ción de agotamiento. La diferencia de presión es tal que la temperatura que resulta
permite la transmisión de calor entre las parejas de etapas que se deseen en las dos
secciones. Como consecuencia de la distribución de manantiales y sumideros de ca-
lor a lo largo de la columna, los servicios del condensador de cabeza y el ebullidor
de cola se reducen notablemente y se substituyen por etapas intermedias de inter-
cambio de calor, de tal forma que el flujo de líquido de reflujo aumenta continua-
mente a medida que desciende en la sección de rectificación, y el flujo de vapor au-
menta a medida que asciende en la sección de agotamiento. Tomando como base la



Tabla 17.4 Eficacia tekiodinámica  y costes diarios de operación para la separación de propileno-propano a baja
temperatura

Convenc iona l”
(Fig. 17.8)

Bomba de calor con
refrigerante externo’,

(Fig. 17.11)

Bomba de calor Bomba de calor
con compresión con ebullidor de
del vapor de flash del

cabeza’, líquido”,
(Fig. 17.12) (fig. 17.13)

Eficacia termodinámica,
porcentaje

Costes, $/día
Vapor de agua
Agua de refrigeración
Electricidad

TOTAL

2 . 8 1 5.46 6 . 2 1 8.10

980 0 40 1 0 8
1 8 4 40 40 40

1 9 2 8 1815 1535 1 0 5 6
3092 1855 1 6 1 5 1 2 0 4

‘Incluye la preparación de la alimentación de la Fig. 17.9 y el ciclo de refrigeración de la Fig. 17.14.



770 Conservación de energía y eficacia  termodinámica

Compresor

84 hp para 1 x lo6 Btu/h  de servicio del evaporador

128OF
230 psia

WV
Flu ido  de
proceso

Condensador
Evaporador 1,214 Btu/Btu  de servicio del evaporador

72 psia
116OF
230 psia

Figura 17.14 Ciclo externo de refrigeración.

Condensador
de cabeza r+

Intercondensador

Interebullidor

%Vapor

(al Ib)

Figura 17.15 Uso de intercondensador e interebullidor. (n) Sin bomba de calor. (b) Con bomba de calor.



Alimentaciór

Sección de
agotamiento

(baja presián

Bombas
de calor

Figura 17.16 Esquema de múltiple
bomba de calor.

Figura 17.17 Destilación SRV.
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reducción global del servicio necesario, la destilación SRV se presenta como parti-
cularmente atractiva para la separación criogénica en productos prácticamente pu-
ros de mezclas con temperaturas de ebullición próximas.

Integración del intercambio de calor
Cuando la alimentación que entra en una columna de destilación es un líquido su-
benfriado y/o  existe una gran diferencia de temperatura entre las partes superior e
inferior de la columna, con frecuencia se utilizan los productos para precalentar  la
alimentación y reducir así el servicio del ebullidor. En la Fig. 17.18 se muestra un ejem-
plo de dos columnas de destilación, donde se utilizan tres productos para precalen-
tar la alimentación de la primera columna.

Tales secuencias de columnas de destilación pueden proporcionar oportunida-
des adicionales para conservar la energía mediante intercambio de calor entre el con-
densador de una columna y el ebullidor de otra columna. Ejemplos de estos esque-
mas y métodos para determinar las secuencias óptimas de integración energética de
columnas de destilación con dos productos se pueden encontrar en Rathore, Van
Wormer y Powers14  y en Umeda, Niida  y Shiroko.” Secuencias conteniendo colum-
nas diferentes de las convencionales de dos productos han sido evaluadas por Ted-
der y Rudd.16

Ligeros
finales

LloO°F

P120°F

Producto

ffjtpa[

l l240°F

alimentacibn

Pesados
finales

418’F

Figura 17.18 Destilación con integración de calor.
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Problemas
17.1 Considérese una mezcla binaria gaseosa ideal a T,. Calcúlese y represéntese la función

de trabajo mínimo adimensional como una función de la composición de la alimen-
tación para:

(a) Una separación perfecta
(b) Una separacion  en productos con una pureza de 98 moles %
(c) Una separación en productos con una pureza de 90 moles %
iCuál es la sensibilidad del trabajo mínimo de separación con respecto a las compo-
siciones de los productos?

17.2 Compruébese, por cálculo, que el valor máximo de la función de trabajo mínimo adi-
mensional para una mezcla binaria gaseosa ideal a T, corresponde a una mezcla
equimolar.



7 7 4 Conservación de energía y eficacia termodinámjca

17.3 Calcúlese el flujo mínimo de trabajo, en vatios, para la separación gaseosa, en condi-
ciones ambientales, que se indica en el siguiente diagrama.

Alimentación
z Separador

kmol/h
c2 3 0
c3 200

nc 370
nc 350
% 5 0

Producto 1 *
kmol/h

c4 3 0
c 3 1 9 2

n ce 4

Producto 2

kmol/h
c3 8

n Cd 366
% 350
% 5 0

17.4 Calcúlese el flujo mínimo de trabajo, en vatios, para la separación gaseosa, en condi-
ciones ambientales, que se indica en el siguiente diagrama.

Producto 1

I:H
P X
.MX

kmol/h-
144.0

1 . 0
2.0

~ Sistema de Producto 2
separación

*
kmol/h kmol/h

Eti lbenceno (EE) 1 5 0 EH 6.0
Para-xileno (PX) ‘190 PX 188.0
Meta-xileno (MX) 4 3 0 M X 426.0
Orto-xileno (0x1 230 O X 3.0

Producto 3
*

kmol/h
PX 1 . 0
M X 2 . 0
o x 227.0

17.5 Para la separación en fase líquida, en condiciones ambientales, de una mezcla de 35
moles % de acetona (1) en agua (2) para obtener como productos acetona de 99 moles
% y agua de 98 moles %,  calcúlese el flujo mínimo de trabajo en vatios/kmol  de ali-
mentación. Los coeficientes de actividad de la fase líquida a las condiciones ambienta-
les se correlacionan razonablemente bien mediante las ecuaciones de van Laar
(5-26) con Ai2  = 2,0 y AZ,  = 1,7.  iCuál  sería el flujo mínimo de trabajo si la acetona
y el agua formasen una disolución líquida ideal?

17.6 Para la separación en condiciones ambientales (25”C,  1 atm) que se indica más abajo,
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calcúlese el flujo mínimo de trabajo en vatios. Los coeficientes de actividad para el
sistema acetona-agua se dan en el Problema 17.5.

*
30,000 Ib/h
de agua l íqu ida

Corriente gaseosa con-
teniendo aire saturado
con  agua  y ace tona

Separador  correspondiente ai  50%
de la que entra con el
a i re

t *
4,000 ftl/h  de aire satu- Corriente líquida conte-
rado con agua conte- niendo solamente ace-
niendo 6 moles % de tona y agua

acetona

17.7 Para la operación adiabática de flash que se indica más abajo, calcúlese:

(a) La variación de la función de disponibilidad (T,  = 100°F)
(b) El consumo de trabajo neto
(c) El trabajo perdido
(d) La eficacia termodinámica

V a p o r
*

Flujo, Ib-mol/h

H 2
N2
Benceno
Cic lohexano

Corriente 1 Corriente 2 Corriente 3

0.98 0.95 0.03
0.22 0.21 0.01
0.08 0 0.08

91.92 0.69 91.23

Corriente 1 Corriente 2 Corriente 3

Temperatura, ‘F 120 119.9 119.9
presión, psia 300 IS IS
Entalpía, 1000 Btu/h - 3642.05 - 14.27 - 3627.78
Entropía,  1000 Btdh. “R 4.920 0.094 4.860
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17.8 Un condensador parcial opera tal como se indica más abajo. Suponiendo T,,  = 70”F,
calcúlese:
(a) El servicio del condensador
(b) La variación de la función de disponibilidad
(c) El consumo de trabajo neto
(d) El trabajo perdido
(e) La eficacia termodinámica

Recirculación

100°F &F

Recirculación

Y l-4 Producto
< iw

Flujo, Ib-mol/h

HI
N2
Benceno
Ciclohexano

Corriente 1 Corriente 2 Corriente 3 Corriente 4 Corriente 5

72.53 65.15 5.80 0.60 0.98
7.98 7.01 0.62 0.13 0.22
0.13 0 0 0.05 0.08

150.00 1.61 0.14 56.33 91.92

Corriente 1 Corriente 2 Corriente 3 Corriente 4 Corriente 5

Temperatura, ‘F 392 1 2 0 1 2 0 1 2 0 1 2 0
Presión, psia 315 300 300 300 300
Entalpía, 1000 Btu/h -2303.29 241.16 21.61 -223 I 34 -3642.05
Entropía, 1000 Btdh. OR 14.68 2.13 0.19 3.02 4.92

17.9 Para la separación de propileno-propano que se indica más abajo, calcúlese:
(a) Servicio del ebullidor (el servicio del condensador está dado)
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(b) La variación de la función de disponibilidad
(c) El consumo de trabajo neto
(d) El trabajo perdido
(e)  La eficacia termodiná!mica

Desti lado

116“F,260psia

90°F Ib-mol/h

C,% 347.49

C,% 3.51

30’710’600 Btu’hd H = 5500.40 BtuAb-mol
S = 57.81 BtuAb-mol  o R

Alimentación
(líquido en el punto de burbuja)

125.7 'F,  294 psia
Ib-mol/h

C,H,  360
C,H,  2 4 0

H = 746.23 Btu/lb-mol
S = 50.92Btu/lb-molOR

T,=90°F

22O’F

Colas

135.8 ’ F, 300 psia
H = 1321.31 Btu/lb-mol
S = 51.16 Btu/lb-molOR

17 .10 . Para el balance de materia ajustado del Ejemplo 15.2, tal como se muestra en la Fig.
15.9 (pero utilizando la correlación de Chao-Seader para la correlación de las pro-
piedades termodinámicas), las temperaturas, entalpias y entropías de las corrientes
son las que se indican a continuación.

Vapor Líquido
Alimentación destilado de colas

Temperatura, OF
Entalpía, 1000 Btu/h
Entropía, 1000 Btu/h.  OR

150.0 17.03 171.73
4054.36 1849.78 563.06

41.61 23.42 14.54

Si el servicio del condensador es de 5 000 000 Btu/h y está enfriado por un re-
frigerante a la temperatura de O”F, la pérdida de calor en la columna es 100 000
Btu/h, el ebullidor está calentado con vapor a temperatura constante de 250”F,  y la
temperatura del medio infinito es 80”F,  calcúlese:
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(a) El servicio del ebullidor
(b) La variación de la función de disponibilidad
(c) El consumo de trabajo neto
(d) El trabajo perdido
(e) La eficacia termodinámica

17.11 Una mezcla ternaria de hidrocarburos, nC6,  nCs  y nCro  se separan por destilación aco-
plada térmicamente. Para el diseño que se muestra más abajo, calcúlese:

(a) El servicio del ebullidor
(b) El cambio de la función de disponibilidad
(c) El consumo de trabajo neto
(d) El trabajo perdido
(e) La eficacia termodinámica

1989,440 Btu/h

Ib-mol/h

Alimentación
70 moles  % vapor izada

Ib-mol/h  I -
/

k

nc, 40

% 3 0
nqo 3 0 1

- -
1 0 0

H = 19,729 Btu/lb-mol
S = 120Btu/lb-mol  “A

nC, 39.8

4l 0 . 2_

4 0 . 0

H = 2,606 Btu/lb-mol
S = 78.3 Btu/lb-mol  ‘F

I - 261.4 ‘F Corriente lateral de líquido
/

Ib-mol/h
. % 0.2

” % 2 9 . 3

1 “Cl, 0 . 5

3 0 . 0

H = 9,925 Btu/lb-mol
S = 1057Btu/lb-mol  OR

3 4 7 . 5 ’ F
w

Ib-mol/h

” % 0.5
Go 29.5-

3 0 . 0

ff = 19,55OBtu/lb-mol
S = 135.3 Btu/lb-mol  “R
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17.12 Tal como se indica en el diagrama que sigue, ha de separarse por destilación una mez-
cla de propano y n-pentano. Se han de realizar dos diseños por el método de Pon-
chan-Savarit. En el primero de ellos se utiliza un condensador total del vapor de ca-
beza y un ebullidor parcial de colas, utilizando reflujo saturado con un flujo doble
del valor mínimo. En el segundo diseño se utiliza un condensador total de cabeza, un
intercondensador un interebullidor y un ebullidor parcial de cola, de acuerdo con la
representación de la Fig. 17.15a,  de tal forma que los servicios de los condensadores
combinados del segundo diseño son iguales al servicio del condensador de cabeza del
primer diseño. Para ambos diseños supónganse temperaturas del medio refrigerante
que dan lugar a una diferencia de 10°F en cada condensador y temperaturas del me-
dio de calefacción que dan lugar a una diferencia de 80°F en cada ebullidor. Las lo-
calizaciones del intercondensador y el interebullidor se estudiarán cuidadosamente.
Para cada diseño, calcúlese:

. (a) Variación de la función de disponibilidad (T,  = 100°F)
(b) Consumo de trabajo neto
(c) Trabajo perdido
(d) Eficacia termodinámica
Compárense y coméntense los dos diseños.

Destilado
Ib-mol/h

c 3 990
Al imentac ión

% 1 0
(50 moles % vaporizada)

- Des t i l ac ión
Ib-mol/h

Vapor Líquido

ca 721.4 2 7 8 . 6

*% 278.6 721.4 I Colas
/

H= 10,131,28OBtu/h Ib-mol/h

S = 134,000 Btu/h  ’ R c, 10

nC 990

A continuación se dan los datos termodinámicos de equilibrio

xc3 Yc T. “F

Entalpía
1000 BtuAb-mol

Vapor Líquido

Entropía
1000 BtuAb-mol.  OR

Vapor Líquido

0.9900 0.9990 (9.2 5.652
0.9500 0.9946 6 2 . 1 5.722
0.9000 0.9885 65.9 5.815

0.7000 0.9542 83.6 6.280
0.5000 0.8890 1 0 7 . 2 7.005
0.3000 0.7456 141.0 8.337

0.1000 0.3775 1 9 2 . 2 11.362
0.0500 0.21 Ió 208.6 12.691
0.0100 0.0464 223.0 14.021

-  1.140 o.cl60 0.047
- 1.074 o.of30 0.048
- 0.983 0.060 0.049
-0.515 0.062 0.054

0.213 0.064 0.059
1.414 0.069 0.064
3.515 0.079 0.070
4.258 0.083 0.072
4.933 0.086 0.073
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17.13 Mah, Nicholas  y Wodnik [AZChE  J.,  23, 651-658 (197711  consideran la separación de
trans-2-buteno  a partir de cis-2-buteno tanto por destilación convencional como por
destilación SRV para 1aS  especificaciones que se indican en el esquema que figura más
abajo. Su último esquema de destilación es como el de la Fig. 17.17, excepto que se
coloca un enfriador directamente después de la válvula para llevar la mezcla de dos
fases, que se origina por la caída de presión en la válvula, hasta su punto de burbuja.
A continuación se presentan los resultados de sus cálculos, basados en el empleo de
un método de Wang-Henke modificado

Presión del rectificador, kPa
Temperatura del destilado, “K
Servicio del condensador, W
Presión del agotador, kPa
Temperaturade colas, OK
Servicio del ebullidor, W
Servicio del compresor, W
Servicio del enfriador de válvulas, W
Temperatura a la salida de la válvula, c

Destilación
convencional
121.6
219.9

29.392x 106
121.6
281.5

30.023x  106
-
-

‘K  -

Destilación
SRV

293.8
3 0 6 . 0

16.905 x 106
121.6
281.5

19.484x  lo6
2.864 x lo6
4.684 x 106

280.7

Supóngase que el medio de calefacción está a 331,S”K y que se dispone de un
medio de refrigeración con un acercamiento mínimo de temperaturas de 5,6”K.

Desti lado

86.2 moles % de trans-  P-buteno

Alimentación Destilación Destilación
(29moles % vaporizada) convencional S R V

121.6 kPa

kmol/h
: Destilación H, Btu/lb-mol -2.851 -1,566

S Btu/lb-mol  “R 50.9 53.4

trans-2-Buteno 226.8
cis-2-  Buteno 226.8

y 1 -266,40Btu/lb-mol Colas
57.4 Btu/lb-mmol  OR 86.2 moles % de cis-2-buteno

S = 52.0 Etu/lb-mol.“R.

Calcúlese para este esquema:

(a) El cambio de la función de disponibilidad (T,  =  299,8”K)
(b) El consumo de trabajo neto
(c) El trabajo perdido
(d) La eficacia termodinámica

17.14 Considérese la hipotética separación perfecta de una mezcla de etileno y metano en
productos puros por destilación, tal como se indica más adelante. Se tendrán en cuen-
ta dos esquemas: destilación convencional y destilación utilizando una bomba de ca-
lor con ebullidor del líquido de flash. En ambos casos la columna operará a la presión
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de 200 psia,  para la cual la volatilidad relativa media es 1,55.  Se utilizará una relación
de reflujo 1,lO veces el valor mínimo calculado por la ecuación de Undetwood. Más
adelante se indican otras condiciones para el esquema que utiliza ebullidor con el Ií-
quido  de flash. Calcúlese para cada esquema:
(a) La variación de la función de disponibilidad (T, = 100°F)
(b) El consumo de trabajo neto
(c) El trabajo perdido
(d) La eficacia termodinámica

Desti lado
l íquido

w
Etileno puro

Ib-mol/h
c;  500
c, 300

H-1510 Btu/lb-mol
S  = 35.7 Btu/lb-mol  OR

I I
E tano puro

l íquido de colas

H = -1206 Btu/lb-mol
s = 36.4 Btu/lb-molOfl

(aI  Destilación

Condensador total

(si es necesario)

Alimentación

-t

9 0  psia
H = -1998 Stu/lb-mol
S = 34,6Btu/lb-mol  o R I

Válvula

t

Ebull idor parcial
70°F auxiliar

3 *

Vapor saturado
9 0  psia

l-n Compresor

200 psia
25’F

I Hv = 4062 Btu/lb-mol
Sv = 47.8 Btu/lb-molo  R

(si  es necesario)
Ib) Esquema con flash

del líquido del ebullidor
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Otros datos termodinámicos son:

Etileno a 200 psia
Etano a 200 psia
Etano a 90 psia

Calor latente de
vaporización, BtuAb-mal

4348
475 I
5473



APÉNDICE

1. Constantes y coeficientes
de propiedades físicas

Este apéndice es un banco de datos de propiedades físicas para 176 compuestos,
dividido en los grupos de inorgánicos y orgánicos. Dentro de cada grupo se en-
cuentran ordenados por orden alfabético de los elementos en su fórmula empírica.
Sin embargo, los productos orgánicos que contienen carbono e hidrógeno están or-
denados según la convención del Handbook of Chemistry and Physics.

En la Parte A se presentan las siguientes constantes de propiedades físicas:

M = masa molecular

Tb = temperatura normal de ebullición, “R

T,  = temperatura crítica, “R

P, = presión crítica, psia

ZC = factor de compresibilidad crítico

w = factor acéntrico de Pitzer

6 = parámetro de solubilidad de Hildebrand a 25°C (cal/cm3)“*

VL = volumen molar del líquido a la temperatura del superíndice (OC),
cm3/mol;  los valores entre paréntesis son para líquidos hipotéticos.

En la Parte B se indican los coeficientes para las siguientes propiedades fisicas:

1. Capacidad calorífica del gas ideal.

CP,  = aI + a2  T + a3  T2  + a4T3  + a5  T’, Btu/lb-mol.“F  .

donde T = ” F.

783
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2. Presión de vapor de Antoine.

donde Pf = presión de vapor y T’  = “F.

Un valor de la lista, por ejemplo, como 0,8334  E-3, representa 0,8334  X lOe3 ó
0,0008334.  La mayoría de los valores de las Partes A y B del Apéndice 1 fueron
tomados, con permiso de Monsanto Company, de la colección de datos del pro-
grama de simulación FLOWTRAN.*

* Scader,  J. D., W. D. Seider y A. C. Pa&,  FLOWTRAN Simularion  - An Introduction,  2nd. Cd.,  CACHE. 77  Mas-
sachussets  Avcnue,  Cambridge, MA 02139, 1977.



Parte A

Fórmula
Número empírica Nombre M Tb Te PC z, 0 6 Vl

Productos inorgónicos

1 AI
2 Br2
3 ca,
4 c o
5 COCI,
6 co2

7 cs

8 CWI,
9 C I H

10 Cl?
Il HI
1 2 H2

13 H2O

14 H2S

15 H,N
16 Ne
17 NO
1 8 "402

19 N2
20 N2O

21 02
22 02s
23 0,s

Productos orgánicos
24 CHCI,
25 CHN
26 CH,0
27 CH,CI
28 CHJ
29 CH,
30 CH,0
3 1 CH,N
32 C,HCI,

Ar&ín
Bromo
Tetracloruro de carbono
Monóxido  de carbono
F o s g e n o
Dióxido de carbono
Sulfuro de carbono
Cloruro de tricloroacerilo
Cloruro de hidrógeno
Cloro
Yoduro de hidrógeno
Hidrógeno
A g u a
Sulfuro de hidrógeno
Amoniaco

Neón
bxido  nítrico
Dióxido de nitrógeno
N i t r ó g e n o
óxido nitroso
O x í g e n o
Dióxido de azufre
Trióxido de azufre

Cloroformo
Cianuro de hidrógeno
Formaldchido
Clo ru ro  de  me t i lo
Yoduro  de  met i lo
Metano
Metano1
Metilamina
Tricloroetileno

39.948 157.1 271.2 705.4 0.293 -0.0034 5.330
159.808 597.5 1051.5 1499.0 0.2% 0.1242 ll.442
153.823 629.5 1001.5 661.3 0.277 0.1938 9.338

28.010 147.0 239.3 507.4 0.289 0.048 3.1300
98.916 505.3 819.3 823.0 0.279 0.203 8.4170
44.011 350.4 547.6 1070.5 0.273 0.177 7.1200
76.131 574.9 993.6 1146.3 0.285 0.115 9.8640

181.833 704.1 1061.4 594.6 0.275 0.359 12.0540
36.461 338.6 584.2 1198.5 0.267 0.133 7.0110
70.906 430.4 750.9 Il 18.4 0.278 0.0743 8.708

127.912 428.0 761.7 1190.4 0.305 0.0290 8.270
2.016 36.7 59.7 190.8 0.321 0.0 0 . 0

18.015 671.7 1165.1 3206.7 0.232 0.3477 18.0
34.080 383.1 672.4 1306.5 0.283 0.0868 8.8
17.031 431.5 730.2 1653.7 0.248 0.2582 l2.408
20.183 49.1 80.1 395.3 0.306 -0.0299 0.0
30.006 218.5 324.0 940.5 0.267 0.5877 0.0
46.006 530. I 775.8 1469.6 0.247 0.8499 16.208
28.013 139.3 221.3 492.9 0.289 0.0206 4.440
44.013 330.7 557.5 1053.7 0.277 0.1601 5.414
31.999 162.3 278.6 736.9 0.291 0.0250 4.0
64.063 473.7 775.2 1144.8 0.267 0.2402 6 . 0
80.058 572.2 883.6 1  l%.8 0.252 0.4384 15.329

119.378 602.8 W5.8 793.6 0.277
27.026 538.0 822.0 718.6 0.172
30.026 457.1 747.3 984.6 0.222
50.488 448.1 749.3 968.5 0.270

141.939 568.2 950.7 1061.1 0.283
16.043 201 .o 343.9 673.1 0.289
32.042 607.8 923.7 1153.6 0.228
3 I ,058 480.1 774.1 1081.6 0.260

131.389 648.1 979.5 727.5 0.278

0.2117 9.236
0.3752 12.192
0 . 2 2 % 10.604
0.1530 8.585
0.1925 9.863
0.0 5.680
0.5556 14SlO
0.2852 10.479
0.4281 9.263

51.220
97.12’

(35.2j2’
71.6m

(44.0)25

58.9“
I 12.220
30.6+.’
45.4-34
45.6-”

(31 .O)z'
18.1m
34.3@
26.P

31.Bm
(53.0)25

35 .9 -m
(28.4)*’
44.0-10
45.045

80.2”
39.320
36.8-”
55.220
62.3”

(52.0j2’
40.520
44.2-l’
89.920



Parte A (continuación)

Fórmula
Número empírica Nombre M rb 1, PC 2, 0 8 VL

Producror  orgánrcos
3 3
34
3 5
3 6
3 7
3 8
3 9
4 0
41
4 2
4 3
4 4
4 5
4 6
4 7
4 8
4 9
5 0
SI
5 2
5 3
5 4
5 5
56
5 7
5 8
59
6 0
61
6 2
6 3
6 4
6 5
6 6

C:HCI,O
C>HI
CZH,CI,O
C’H,CI
CZHICIO
&H,CI,
C,H,N

C3-b
C,H,CI’
C2H,C12
WV’
C?H,O
CzH,02
C,H,O>
C.H<CI
Cd,
C,H,O
C>H,O
C?H,O:
C:H,S
C,H,S
C:H,N
CJf,N
Cd-b
Cd,
C&
Cd%,0
C,H,C>
Cd-LO2
Cd-W,
C,H,NO

Cd%
WW
W,O

Cloruro de dicloroacetilo 147.388
Acetkno 26.038
C l o r u r o  d e  c l o r o a c e t i l o 112.943
Cloruro de vmtlo 62.499
C l o r u r o  d e  a c e t i l o 78 .498
I,1,2-Tricloroetano Il3.405
Acetomtrilo 41.053
Etileno 28.054
1.1.Dicloroetano 98.960
I ,2-Dicloroetano 98.960
Acetaldehído 44.054
ó x i d o  d e  e t i l e n o 44.054
Ácido acético 60.052
F o r m i a t o  d e  m e t i l o 60 .052
Clo ru ro  de  e t i l o 64.5 15
Etano 30 .070 ;
Dtmetlléter 46.069’
E t a n o l 46 .069
Etknglicol 62.069
Sulfuro  de  dtmetilo 62.130
Etilmercaptano 62.130
Ethmma 45.085
Acrdomtrilo 53.064
~Metilacetileno 40.065
Propadieno 40.065
Propileno 42.081
Acetona 58.080

Formiato de etdo 74.080
A c e t a t o  d e  m e t i l o 74 .080
Ácido propiómco 74.080
Dimetilformamlda 73.095
Propano 44.097
Isopropanol 60.096
n-Propano1 60.096

6 8 5 . 2 1 0 3 9 . 1 6 6 8 . 5 0 .271 0.3645 12.679 %.2’0
339 .  I 5 5 5 . 0 8 9 0 . 3 0 .267 0.1917 5 .329 42.3-R4
6 8 7 . 9 1 0 5 4 . 8 7 4 0 . 7 0 .255 0.3194 13.856 79.5”
4 6 7 . 0 7 7 6 . 8 7 1 4 . 5 0 .266 0.0929 7 .717 64.5-14
5 8 3 . 3 9 1 4 . 3 8 3 2 . 7 0 .270 0.3238 12.485 7 1.02”
%9.5 1101.9 7 0 1 . 2 0 .267 0.2273 9 .628 92 .6” ’
6 3 8 . 6 9 8 6 . 2 7 0 1 . 0 0 .194 0.3234 12.049 52 .5” ’
3 0 5 . 0 5 0 9 . 5 7 4 2 . 2 0 .284 0.0872 5 .801 (61  .O)?’
5 9 4 . 8 9 4 1 . 7 7 3 4 . 8 0 .274 0.2450 8 .913 84.7’<
6 4 1 . 9 1 0 1 0 . 8 7 7 8 . 9 0 .267 0.3064 9 .828 79.2’O
5 2 8 . 4 830 .  I 8 0 5 . 3 0 .238 0.2882 9 .844 (6.6’0
5 1 0 . 6 8 4 2 . 7 1 0 4 3 . 4 0.260 0.2121 10.271 49 .00
7 0 5 . 0 1 0 7 0 . 6 839 .  I 0 .220 0.4536 10.05 I 57.220
5 4 8 . 9 8 7 6 . 9 8 7 0 . 7 0 .259 0.2562 10.018 61.7*O
5 1 3 . 8 8 2 8 . 7 7 6 4 . 2 0 .268 0.1918 8 .471 75 .1 ’”
3 3 2 . 2 5.50.0 7 0 9 . 8 0 .282 0.1064 6 .050 68.0)2~
4 4 7 . 0 7 2 0 . 1 7 6 4 . 2 0 .27  I 0 .1960 7.608 69.1*”
6 3 2 . 1 9 2 9 . 3 9 2 5 . 3 0 .250 0.6341 12.915 58.420
8 4 7 . 1 1161.4 1 0 9 1 . 9 0 .242 0.1177 16.604 55.720
5 5 8 . 9 9 0 5 . 5 8 0 2 . 4 0 .268 0.1951 9 .045 73.320
5 5 4 . 7 8 9 8 . 5 7%.5 0.271 0.1856 8 .933 74.120
5 2 1 . 5 8 2 1 . 1 8 1 5 . 6 0 .264 0 .286  1 9.427 66.020
6 3 0 . 8 9 3 4 . 5 5 1 2 . 9 0 .186 0.3853 I 1 .029 65 .8 ’”
4 4 9 . 9 7 2 4 . 3 8 1 6 . 2 0 .27  I O.ZI50 8 .010 56.7-‘O
4 2 9 . 6 7 2 1 . 7 7 4 7 . 2 0 .284 0 .063  1 6.854 6 1 .62’
4 0 5 . 8 6 5 7 . 2 6 6 7 . 0 0 .279 0.1421 6 .208 79 .02’
5 9 2 . 1 9 1 7 . 0 6 9 3 . 7 0 .247 0.3035 9 .566 73.520
5 8 9 . 5 9 1 5 . 3 6 8 0 . 4 0 .258 0.2784 9.311 79.9’6
5 9 4 . 7 9 1 2 . 4 6 8 0 . 9 0 .256 0.3269 9 .014 79.320
7 4 5 . 5 1 1 0 2 . 8 1 7 8 . 9 0 .249 0.5322 12.385 74.620
7 6 7 . 1 1 0 7 4 . 4 6 8 3 . 1 0 .236 0.7458 1 1.775 77.020
4 1 6 . 0 6 6 5 . 9 6 1 7 . 4 0 .278 0.1538 6 .400 84.02’
6 3 9 . 8 9 1 5 . 0 6 9 1 . 0 0 .249 0.6614 ll ,512 76.j20
6 6 6 . 7 9 6 6 . 4 7 3 7 . 1 0 .250 O.ólll 12 .050 74.720



67 C&N
68 C4H4
69 U-LS
70 Cd-W’
71 ‘3,
72 Cd,
73 GH,
74 C4%
75 Cd,
76 Cd%
77 ‘3,
78 W,
79 C4W

80 GW
81 C4W32

82 C4W32

83 C4H,02

84 C4H,02

85 C,H,NO
86 C4’3,o

87 C,H,o

88 C,H,oO

89 C,H,&’

90 C,H,oO

91 C4H  NIO

92 C4H&,

93 ‘3402

94 WI,
95 W,o
96 CY,,
97 Cd,,
98 C,H,o
99 Wto
loo WI,
101 C,H,oO
102 Cd,,%
103 Wn
104 V,2

105 VI,

106 WW,

Trimetilamina
Vinilacetileno
Tiofeno

Metacrilomtrilo
Dimetilacetileno
Etilacetileno
1,2-Butadieno
1,3-Butadieno
I-Buteno
cir-2-Buteno
Isobuteno
rrons-2-Buteno

fsobutiraldehído
Metil-etil-cerona
Ácido n-Butírico

Acetato de etilo
Proptonato  de metllo
Formiato de propilo
D~metilacetamida
Isobutano
n-Butano
Isobutanoi
n-Butano1
r-Butano1

Dietiléter
Dietilenglicol
Furfural
2-Metil-l-buteno
2-Metil-2-buteno
3-Metil-l-buteno

Ciclopentano
1-Penteno
cis-2-Penteno

trans-2-Penteno
Dietilcetona
Acetato de n-propilo
Isopentano
n-Pentano
Neopentano
I ,2,4-Triclorobenceno

59.112 4%.9 779.9 590.8 0.272 0.2008 7.070 93.4'0
52.076 501.7 821.3 704.8 0.264 0.0970 10.229 73.30
84.136 643.3 1062.3 705.4 0.246 0.0670 9.654 78.616
67.091 654.2 998.2 563.3 0.228 0.2823 8.576 83.3?"
54.092 540.4 819.7 737.4 0.270 0.1359 7.937 78.320
54.092 506.3 834.7 683.2 0.269 0.0610 7.937 83.216
54.092 511.2 834.7 578. I 0.276 0.0987 7.950 83.72'
54.092 483.8 765.0 628.0 0.272 0.2028 6.940 88.0*<
56.108 480.2 755.3 583.0 0.274 0.2085 6.766 95.6*‘
56.108 498.3 779.7 610.0 0.272 0.2575 6.760 91.22'
56.108 479.3 752.2 580.0 0.274 0.1975 6.760 95.42'
56.108 493.3 770.7 595.0 0.273 0.2230 6.760 93.8"
72.107 606.9 909.7 609.0 0.26 1 0.3800 9.199 91.420
72.107 635.0 964.2 603.0 0.25 1 0.3188 9.199 89.620
88.107 785.6 1130.7 648.1 0.249 0.6030 Il.861 92.0zo
88.107 630.5 941.9 556.0 0.254 0.3718 8.974 97.8*O
88.107 635.6 955.1 578.0 0.256 0.3500 9.046 %.32O
88.107 638. I %8.6 589.3 0.260 0.3154 9.024 %.7'h
87.120 792.3 1182.0 583.7 0.230 0.3762 10.788 93.02'
58.124 470.6 734.7 529.1 0.276 0.1825 6.730 105.5**
58.124 490.8 765.3 550.7 0.274 0.1954 6.634 101.425
74.123 686.9 985.9 623.0 0.256 0.5917 10.949 92.420
74.123 703.6 1013.2 640.5 0.256 0.5903 Il.440 91.520
74.123 640.0 912.0 576.1 0.255 0.607 I 10.316 94.220
74.123 553.9 840.2 523.2 0.264 0.2800 7.544 104.020
106.122 933.8 1225.9 668.0 0.244 1.1747 13.551 95.120
%.085 782.8 1182.8 714.2 0.243 0.4239 ll ,986 82.8*O
70.135 547.8 850.0 514.4 0.274 0.2000 7.055 108.7*'
70.135 561.1 870.0 527.6 0.273 0.2120 7.055 106.72'
70.135 527.8 831.0 507.0 0.278 0.1490 7.055 I 12.8*<
70.135 580.4 921.2 655.0 0.274 0.1966 8.010 94.725
70.135 545.6 853.0 586.0 0.273 0.2198 7.055 110.425
70.135 558.2 860.6 512.0 0.272 0.2060 7.055 107.82J
70.135 557.1 857.0 508.4 0.272 0.2090 7.055 109.0*5
86.134 674.9 1009.7 542.3 0.256 0.3407 8.898 105.820
102.134 674.3 988.9 483.6 0.253 0.3936 8.729 115.12”
72.151 541.8 829.8 483.0 0.270 0.2104 7.020 I 17.425
72.151 556.6 845.6 489.5 0.269 0.2387 7.020 116.12’
72.151 508.8 780.8 464.0 0.276 0.1950 7.020 123.32'
181.449 876.0 1322.9 578.2 0.262 0.3358 9.956 124.820



Parte A (continuación)

Fórmula
Número empírica Nombre M lb re PC ze w s VL

107
108
109
110
I I I
112
113
114
115
116
ll7
118
ll9
120
1 2 1
122
1 2 3
124
1 2 5
126
127
128
129
130
iji
132
133
134
1 3 5
136
137
138
139
140

m-Diclorobenceno 147.004 8 0 3 . 1 1 2 3 1 . 1
o-Diclorobenceno 147.004 8 1 3 . 9 1 2 5 5 . 1
p-Diclorobenceno 147.004 8 0 4 . 7 1 2 3 2 . 6
Bromobenceno 157.010 7 7 2 . 9 1 2 0 6 . 3
Clorobenceno 112.559 7 2 9 . 7 1138.3
Yodobenceno 204.011 8 3 0 . 7 1 2 9 8 . 1
Benceno 78.114 6 3 5 . 9 1 0 1 2 . 7
F e n o l 94 .113 8 1 9 . 0 1 2 5 1 . 1
Ani l i na 93.129 823 .  I 1 2 5 7 . 8
Cic lohexano 84.162 6 3 7 . 0 9 9 5 . 3
M e t i l - c i c l o p e n t a n o 84.162 6 2 1 . 0 9 5 9 . 0
I-Hexeno 84.162 6 0 6 . 0 9 2 0 . 0
2,2-Dimetilbutano 86.178 5 8 1 . 2 8 8 0 . 9
2,3-Dimetilbutano 86.178 5%.l 9 0 0 . 5
n-Hexano 86.178 6 1 5 . 4 9 1 4 . 2
2-Metilpentano 86.178 6 0 0 . 2 8%.5
3-Metilpentano 86.178 6 0 5 . 6 9 0 7 . 8
Trietilenglicol 150.176 1 0 0 8 . 7 1 2 8 2 . 2
Tolueno 92.141 7 9 0 . 8 1 0 6 9 . 1
o-Creso1 108.140 8 3 5 . 5 1 2 5 5 . 6
M e t i l - c i c l o h e x a n o 98.189 6 7 3 . 4 1 0 3 0 . 2
Et&ciclopentano 98.189 6 7 7 . 9 1025  .o
I-Hepteno 98.189 660.3 %3.9
n-Heptano 100.205 6 6 8 . 9 9 7 2 . 3
Es t i r eno 104.152 7 5 2 . 9 1 1 4 6 . 4
E t i l b e n c e n o 106.168 7 3 6 . 8 Il 15.5
m-Xileno 106.168 742 .  I I 114.6
o-Xi leno 106.168 7 5 1 . 6 1 1 3 8 . 0
p-Xileno 106.168 7 4 0 . 7 Il 1 2 . 8
Etil-ciclohexano 112.216 7 2 8 . 9 1 0 8 4 . 7
n-Propil-ciclopentano 112.216 7 2 7 . 4 1 0 6 2 . 5
n-Octano 114.232 7 1 7 . 9 1 0 2 4 . 9
Tetraetilenglicol 194.229 1 0 6 5 . 8 1 4 3 2 . 4
Indeno 116.163 8 1 9 . 2 1 2 4 5 . 5

5 6 2 . 9 0 .252 0.3073 9 .554 114.120
5 9 5 . 3 0 .256 0.2720 9 .815 112.6”
5 6 6 . 5 0 .253 0.2822 9 .645 1  17.S5’
6 5 5 . 4 0 .245 0.2508 9 .753 lOS.Om
6 5 6 . 0 0 .266 0.2545 9 .623 101.Sm
6 5 5 . 8 0 .266 0.2470 9 .182 I l0.V
7 1 4 . 2 0 .272 0.2116 9 .158 89.42J
889 .  I 0 .279 0.4201 12.106 88.940
7 6 8 . 6 0 .261 0.3830 l l . 4 6 1 91.12“
591  s 0.272 0.2149 8 .193 108.72’
5 4 9 . 0 0 .27  I 0 .2316 7 .847 l13.12’
4 7 1 . 7 0 .269 0.2463 7 .400 125.S2’
4 5 0 . 5 0 .275 0.2312 6 .712 122.72’
4 5 5 . 4 0 .272 0.2447 6.%7 131.225
4 4 0 . 0 0.266 0.2972 7 .266 131.62’
4 4 0 . 1 0 .269 0 .277  I 7 .018 132.02j
4 5 3 . 1 0 .270 0.2745 7 .132 1 29.S2<
4 8 1 . 0 0 .243 I .2715 12.677 133.21s
5 8 7 . 8 0 .263 0.2415 8 .914 106.82’
7 2 6 . 0 0 .272 0.4299 Il.139 105 .2”
504.4 0.27  I 0 .2362 7 .825 128.325
4 9 2 . 8 0 .268 0.2712 7 .739 128.S2<
4 1 2 . 2 0 .262 0.3467 7 .168 140.920
3%.9 0.261 0.3403 7 .430 147.T2’
5 5 9 . 0 0 .261 0.2885 9 .211 115.020
5 4 0 . 0 0 .265 0.2981 8 .783 123.125
5 1 0 . 0 0 .264 0.3086 8 .818 123.52’
5 3 0 . 0 0 .266 0.2904 8 .987 121.22’
5 0 0 . 0 0 .265 0.3304 8 .769 1 24.02’
4 5 3 . 9 0 .265 0.3041 7 .739 143.125
4 0 6 . 5 0 .253 0.3386 7 .894 143.7’6
362 .  I 0 .258 0.3992 7 .551 163.52’
3 0 4 . 4 0 .205 0.8162 12.113 172.115
5 5 3 . 6 0 .250 0.3064 9 .647 I 1 6.620



141 CP,o
1 4 2 C,H,o
143 CvH12
144 WI,
145 Cd18
146 Wm
147 CIOHS
148 C,oH,o
149 CIOHIO
150 C,oH,2
151 C,oH,,
152 C,oH,,
153 CroHm
154 C,oHz2
155 CIJIO
156 C, IHIO
157 Gd24
158 C12H8
159 C,zH,o
160 C,2H,2
1 6 1 W-4,
162 C12H20
163 Cd’,,
164 Cd’,,
1 6 5 CnH,,
166 CnH2,
167 Cd,,
168 Cd-ha
169 C,sH,2
170 CI,HM
171 Cl5H32
172 Cd’,,
173 CI,HIO
174 C,,H,2
175 CI&
176 C,8Ht2

Indano
Metilestireno
I-Etil-2-metilbenceno

n-Propi lbenceno
n-Prop i l - c i c lohexano
n-Nonano
Naftaleno
1-Mct i l indeno
2-Metilindeno
Diciclopentadieno
n-Butilbenceno
1,2-Dimetil-3-etilbenceno
n-Butil-ciclohexano
n-Decano
l-Metilnaftaleno
2-Metilnaftaleno
n-Undecano
Acenaftaleno
Difenilo

2,7-Dimetilnaftaleno
1,2,3-Trimetilindeno
n-Dodecano
Fluoreno
1 - M e t i l e t i l n a f t a l e n o
2,3,5-Trimetilnaftaleno
n-Tridecano
Fenamtreno
n-Tetradecano

I-Fenilindeno
2-Etilfluoreno
n-Pentadecano

Fluoranteno
Pireno
I-Fenilnaftaleno
n-Hexadecano
Criseno

118.179 8 1 0 . 3 1 2 2 5 . 9 5 2 6 . 6 0 .25  f 0 .2912
118.179 7 9 7 . 7 1 1 9 2 . 6 5 0 0 . 0 0 .255 0.3191
120.195 7 8 8 . 7 1 1 7 2 . 0 4 4 1 . 0 0 .247 0.2970
120.195 n8.3 i 1 4 9 . 0 4 6 4 . 1 0 .261 0.3446
126.243 n3.8 1114.5 3 6 9 . 2 0 .248 0.3617
128.259 7 6 3 . 1 1 0 7 1 . 0 3 3 1 . 0 0 .254 0.4439
128.174 8 8 4 . 0 1 3 4 7 . 0 5 7 6 . 1 0 .258 0.2934
130.190 8 5 1 . 7 1 2 6 6 . 2 4 8 3 . 0 0 .247 0.3291
no.l!m 8 6 6 . 1 1 2 8 6 . 2 486.5 0 .246 0.3367
132.206 7 9 7 . 7 1 1 8 8 . 7 7 7 3 . 9 0 .254 0.2767
134.222 8 2 1 . 6 1 1 8 8 . 8 4 1 8 . 7 0 .258 0.3929
134.222 8 4 0 . 8 1 2 2 4 . 1 4 5 3 . 6 0 .262 0.3%8
140.27 8 1 7 . 4 1 1 6 2 . 4 3 5 3 . 9 0 .252 0.4035
142.286 8 0 5 . 1 Il 1 4 . 0 3 0 6 . 0 0 . 2 5  1 0 .4869
142.201 9 3 2 . 0 1 3 8 4 . 5 5 1 7 . 6 0 .254 0.3607
142.201 9 2 5 . 6 1 3 7 1 . 4 5 0 8 . 1 0 .256 0.3647
156.313 8 4 4 . 3 1 1 5 2 . 0 2 8 2 . 0 0 .248 0 .52  1
1 5 2 . 1 % 9 7 7 . 7 1 4 3 4 . 5 4 6 7 . 2 0 .237 0.3733
154.212 9 5 1 . 1 1 4 2 0 . 0 5 5 7 . 0 0 .276 0.3638
156.228 965.1 1 4 0 0 . 7 4 6 7 . 4 0 .257 0.4232
158.244 9 0 9 . 3 12%.4 3 8 4 . 1 0 .242 0.4271
170.328 8 8 1 . 0 1 1 8 8 . 3 2 6 1 . 6 0 .245 0 .561
166.223 1 0 2 7 . 9 1 4 8 0 . 1 4 3 4 . 2 0 .234 0.4512
170.255 986.7 1 3 9 3 . 4 4 0 8 . 6 0 .233 0.5044
170.255 1 0 0 4 . 7 1 4 1 8 . 9 4 0 8 . 6 0 .232 0.5044
184.367 9 1 5 . 5 1 2 1 9 . 0 2 5 0 . 0 0 .242 0.6002
178.234 1 1 0 3 . 0 1 5 8 1 . 8 4 2 0 . 4 0 .228 0 . 4 3 %
198.394 9 4 8 . 1 1 2 5 1 . 0 2 3 0 . 0 0 .240 0 .640
192.261 1 0 7 1 . 3 1 5 1 8 . 6 391 .o 0 .230 0.4644
194.277 1 0 4 7 . 9 1 4 5 9 . 9 3 5 7 . 5 0 .230 0.5175
212.421 9 7 8 . 8 1 2 7 8 . 0 2 2 0 . 0 0 .237 0.6743
202.256 1 1 9 9 . 1 1 6 8 5 . 9 3 7 8 . 1 0 .22  1 0.4930
202.256 1 1 4 3 . 3 1 6 0 5 . 7 3 7 8 . 1 0 .224 0.4988
204.272 1 0 7 6 . 7 1 5 1 2 . 2 3 8 1 . 8 0 .228 0.5034
226.448 1007.9 1305 .o 2 0 6 . 0 0 .236 0.7078
228.294 1 2 9 8 . 1 1 7 8 8 . 5 3 4 6 . 4 0 .213 0.5676

9 .334 122.6m
9.002 129.720
8 .839 136 .4”
8 .661 139.420
7 .886 I59.2m
7.649 179.6z5
9 .738 1 32.090
9 .323
9 .485 b34.1m
8.398 142 .1”
8 .425 156.12O
8.916
7 .90 175.5m
7.722 1%.@5
9.770 I 39.4m
9.660
7 .790 212.225

10.018 169.316
9 .891 155 .8”
9.760
8 .955
7 .840 228.625

10.136
10 .03
10.121
7 .890 244.925

10.524
7 .920 261.325
9 .933
9 .636
7 .960 277.825

10.426
10.222
10.283

7 .990 294.125

10.691



Parte B

Fórmula
Número empírica Nombre a2 a3 4 a5 4 AZ 4

Prod81ctos  inorgánicos
I Ar

2 Br2
3 ca,
4 C O
5 COCI,
6 co2
7 CS
8 Cz@J,
9 C I H

10 C’2
l l H I
12 Hz
1 3 Hz0
1 4 H2S
15 HaN
16 N e
17 N O
18 NO2
19 N, .
2 0 N;O
21 02
2 2 0,s
2 3 03s

Productos orghicos

2 4 CHCI,
2 5 CHN
2 6 CH,0
2 7 CH,CI
2 8 CH,1
2 9 C H .
3 0 CH;0
31 CH,N
3 2 C2HCI,
3 3 C,HCI,O
3 4 CZ’-‘~
3 ’ C2H2CIZ0
3 6 C2H,CI
3 7 C,H,CIO

A r g ó n 4.9647 0 . 0
B r o m o 8 . 5 5 2 0.8334 E-3
Tetracloruro de  ca rbono 1 8 . 3 6 0 7 7 0.1932811 E-01
Mon6xido  de  ca rbono 6.956012 0.591124 EM
Fosgeno 13.76761 0.1093685 E-01
Diáxido  de  ca rbono 8.398605 -0.6475766 E-02
Sulfuro  de  carbono I l .63044 0.123864 E-01
Cloruro de  tticloroacetilo 23.70705 0.2731643 E-01
Cloruro  de  h idrógeno 6.%9 0.2236 E-03
Cl010 7 . 9 7 3 0.18901 E-02
Yoduro  de  h idrógeno 6.948176 0.1457827 E-OS
Hidrógeno 6.647816 0.2472647 E-02
Agua 7.985142 0.4633191 E-03
Sulfuro  de  h idrógeno 8.031194 0.9868632 E-03
Amoniaco 8.2765 0.39006 E-132
Neótl 4 .9641 0 . 0
óx ido  n í t r i co 7.255110 0.45516(8  E-03
Dióxido  de  n i t rógeno 8.495494 0.4921745 EM
Nit rógeno 6.947158 0.6609477 E.W
Óxido ni t roso 8 . 7 6 7 1 7 1 0.6369103 E-02
oxígeno 6.986501 0.5581101 E-03
Dióx ido  de  azuf re 9 . 1 3 4 0.532 E-02
Tr ióx ido  de  azu f r e 10.964 0.1251 E-01

Cloroformo
Cianuro  de  h idrógeno
Formaldehido
Clo ru ro  de  me t i l o
Yoduro  de metilo
Metano
Metano’
Metilz3mina
Tricloroetileno
CIOIUIO  de cloroacetilo
A c e t i l e n o
CIONIO  de dicloroacetilo
Cloru ro  de  v in i lo-.

1 4 . 8 4
8 .194594
8.209533
8.9643%
9.71643
8.245223
9.801084

l l . 1 9 2
17.81%
21.08973

9 .89
1 8 . 4 7 2 4 2
I I .52336
1 5 . 8 5 5 1

0.1245 E-01
0.526853 EU2
0.1838523 E.02
0.1006818 E-01
0.1105462 E-01
0.3806333 EM
0.8431X.42  E-02
0.1571 E-01
0.1891162E-01
0.2396316 E-01
0.8273 E-02
0.2060988  E-02
0.1776248 E-01
0.1725661 E-01

0 . 0
-0 .5053 E-06
-0 .2576049 EM

0.5075809 E-06
-0.1226482 E.04
-0.3555025 E-05

0.477818fI  E.05
-0.3266946 EJM

0.7333 E-06
-0.12101 E-05

0.1 lo1365  E-05
-0.4557635 E-OS

0.1402841 E-OS
0.2388543 E-05
0.35245 E-06
0 . 0
0.2640019 EW

-0.1239651 Ea5
0.5693395 E-06

-0.3621806 E-05
0.1399925 E-05

-0 .2323 E-05
-0.6523 E-05

-0 .6495 E-05 0.1259 E-08 0.0
-0.3123949 E-05 0.1256972 E-08 -0 .2109817  E- l?

0.1697531 E-05 -0 1107293 E-08 0.2015218 E-12
-0.8251344 E-07 -0.2858358 E-08 O.l%4404E-II
-0 .3302857 E-05 -0 .173936 E-09 0.31612178-12

0.8864745 E-05 -0.74661153  E-08 0.1822959 E-I I
0.6669185 E.05 -0.8205981  E-08 0.2500638 E-l 1

-0 .43782 E.05 0.50592 E-09 0 . 0
-0 .1588157 E-04 0.7817208 E-08 -0.1645299E.ll
-0 .2415185 E-04 0.1440388 E-07 -0.3583915 E-l I
-0 .3783 E.05 0.7457 E-09 0 . 0
-0 .1563425 E-04 0.7731953 EXILI -0.1717742E.ll
-0 .9084331 E-05 0.2459001 E-08 -0.1792789 E-12
-0.7116638 E-05 0.106W25  E-08 0.1484303 E-12

0.0
0.1098 E-09
0.173446 E-07
0.7641183 E-09
0.7900403 E-08
O.lI94595  E-08

-0.8568489 E-08
0.2107581 E-07

-0 .1776 E-09
0.26526 E-09

-0.5203962 E-09
0.31177OI  E&

-0.6578387 E-09
-0 .159311 E-08
-0 .27402 E-09

0 . 0
-0 .1225439 E-09
-0.27042% E-09

0.3226862 E-10
0.1572094 E-08

-0.1093827 E-08
0.3527 E-09
0.1328 E-08

0.0
0 . 0

-0.4549234 E-l I
-0 .6540363 E-12
-0.20798148-11
-0.1851702E.12

0.2966357 E-l I
-0.5450088 E-l I

0 . 0
0 . 0
0.7254255 E-13

-0.6643678 E- I2
0.9795288 E- 13
0.320329 E-12
0 . 0
0 . 0
0.133261 E-13
0.1240708E.12

-0.9683259 E-13
-0.2566121 E-12

0.2299662 E-12
0 . 0
0 . 0

5.42578
5.53786
6.199663
5.712089
5.870425
6.470232
6.263774
5.752994
5.688540
5.186832
5.362089
5.602657
6.53247
5.445487
6.152480
5.560555
8.14241 I

12.76017
5.316656
5.353828
5.15038
5.966623
4.828507

5.894057
6.97745
5.525307
5.504941
5.235173
5.14135
7.513334
5.973955
5 . 8 1 4 3 3 1
6 .437229
6.109766
5.875686
5.033325
5.090718

1499.0 463.9195
5563.552 409.318
6110.034 441.2806
1 3 8 5 . 8 8 3 462.6165
4545.777 412.5742
3521.259 455.869
6389.82 486.9933
5 7 5 1 . 9 7 1 363.6816
3244.028 442.2680
3699.272 417.709
3 8 4 0 . 3 3 1 424.3549

418.1773 474.214
7173.79 389.4747
3535.867 432.235
4253.826 418.9528

476.5174 464.75%
2374.39 434.2132

1 1 9 0 7 . 6 5 616.0504
1184.797 454.5328
2785.606 416.6338
1404.466 452.1536
4293.005 401.685
3199.785 234.315

5289.385
5b72.753
3890.399
3906.036
4 8 4 0 . 0
1 7 4 2 . 6 3 8

646&101
4216.777
5636.178
6108.109
3 3 0 5 . 9 9 1
5522.555
3650.037
4413.716

393.075
4 4 3 . 7 6 1
402.114
414.1839
399.9808
452.974
396.2652
389.9955
3 9 1 . 6 9 0 1
369.1736
444.4562
341.0137
399.3080
360.1358



3 R C&?H&II
3 9 C2H,N
4 0 (‘H4
4 1 C,H,CIZ
42 C2kIp2
4 3 <‘2%
4 4 (‘&O
45 (‘$,O,
4 6 VW2
4 7 C2H~CI
4 8 Ch
4 9 WW
5 0 C,H,O
SI C,‘kO~
5 2 Cgi&3
5 3 C,H,S
5 4 (‘lH,N
5 5 C,HIN
5 6 CA
SI C,H4
5 8 CA
5 9 C,“,O
6 0 ‘V’,O,
6 1 C,'-W,
6 2 C3W2
6 3 C3H7N0
6 4 ‘Ys
6 5 C,bO
6 6 cA@
6 7 CAN
68 C,H,
6 9 C4H.G
7 0 C&N
7 1 C&
7 2 C.34
7 3 G-k
7 4 Cd%
?( C.&
16 WR
77 C,“,
7 R C,Hu
7 9 WW
R O Cd%0
R I Vd’,
R? C,%%

I,i,2-Tricloroetano
A c e t o n i t r i l o
E t i l e n o
l,l-Dicloroetano
1,2-Dicloroetano
Ace ta ldeh ido
Oxtdo  de etileno
Á c i d o  a c é t i c o
F o r m i a t o  d e  m e t i l o
Cloruro  de  ehlo
E t a n o
D i m e t i l é t e r
E t a n o l
Etilenglicol
Sulfuro  de  dimetilo
E t i l m e r c a p t a n o
Etilámina
A c r i l o n i t r i l o
Metilacetileno
Propadieno
Propilen
Ace tona
F o r m i a t o  d e  e t i l o
Acetato de metilo
Ácido propiónico
Dimctilformamida
Propano
Isopropanol
n-PropanoI
T r i m e t i l a m i n a
V i n i l a c e t i l e n o
Tio feno
Metacrilonitrilo
D i m e t i l a c e t i l e n o
Etilacetileno
l.2-Butadieno
l,3-Butadieno
I -Buteno
cis-2-Buteno
Iwbutene
Iraw2-Buteno
Isobuttraldehido
Metil-etil-cerona
Ácido n-Butinco
Acetato de etilo

19.37069 0.2598217E61 -0.1790523 E-04
Il.5361 O.l2j20%  E-01 -0.1200452 E-05
9.326018 0.1393934 E-01 0.1010831 E-05

16.548 0.22237 E-01 -0.92549 E-05
17.38636 0 1985922 E-01 -0.8175161 E-05
11.90924 0.1481123 E-01 0.9439146 E-06
10.14899 0.1762188 E-01 0.4347253 E-05
14.63924 0.229877 E-01 -0.1021997 E-04
14.31964 0.2105721 E-01 -0.3231842 E-05
13.436 0.21267 E-01 -0 64893 E-05
ll.51606 0.140309 E-01 0.854034 E.05
15.91995 0.1599677 E-01 0.7899362 E-05
14.04853 0.2153149 E-01 -0.2153442 E-05
1 8 . 1 1 9 7 8 0.2404298 E-01 0.1265575 E-05
16.23989 0.1919445 E-01 -0.3534516 E-06
1 5 . 7 3 9 4 3 0.2175%9E-Ol -0.4178643 E-05
14.61884 0.2301337 Edl 0.5042536 EM
1 3 . 7 7 0 6 1 0.1984%7  E-01 -0.8937427 E-05
1 3 . 1 7 0 6 1 0.1775777 E-01 -0.7296423 E-05
1 2 . 6 5 0 5 0.1928835 E-01 -0.6452827 E-05
13.63267 0.2106998 E-01 0.249845 E-05
16.13621 0.2340064 E-01 -0.1479392 E-05
20.94868 0.273312 E-01 -0.146055 E-05
21.04651 0.2395065 E-01 0.154732 E-05
20.17881 0.2781613 E-01 -0.2700043 E-05
20.8472 0.30689% E-01 -0.4238415 E-05
15.58683 0.2504953 E-01 0.1404258 E.04
18.703 0.3374798 E-01 -0.8097677 E-OS
18.7114s 0.2788756 E-01 0.8585266 E-06
19  0 9 5 3 5 0.3856445 Eal -0.136958 E-04
5.297392 0.171349E.01 -0. Il425 Et35
5.520119 0.3754804 E-01 -0.2222312 E-04

19.23704 0.2314625 E-01 -0.2793527 E-05
16.76823 0.2517102 E-01 -0.8454522 E-05
17 38834 0.2778978 E-01 -0.116434 E-04
17.15982 0.26213 E-01 -0.5937819 E-05
16.47292 0.3392027 E-01 -0.1392511 E-04
17.%141 0.3297022 E-01 -0.605339 E-05
16  5 4 5 3 1 0 2966393 E-01 0.5471621 E-OS
18.93086 0.3101008E-01 -0.4930015 E-05
18.84267 0.2761259E-01 0.3097447 E-05
m.75125 0.3284207 E-01 -0.3152369 E-06
22.30644 0.2959044 E-01 -0.3506391 E-06
23 98619 0.3727046 E-01 -0 362?636  E-OS
24 90819 0.3329732 EOI 0 . 7 3 1 6 7 1 1  E - M

0 7161791 E-08
-0.2031388 E-08
-0.7516552 E-08
0.15584 E-08
0.1405784 E-08

-0.501431 E-08
-0.lI64914  E-07
0.2589452 E-06

-0.5463847 E-08
0.6832 E-09

-0. I 106078 E-07
-0.129305 I E-07
-0.4607259 E-08
-0.1072173 E-07
-0.5604401 E-08
-0.2550827 E-08
-0.1298503 E-07
0 193298 E-08
0.1921976 E-08

-0.1674653 E-08
-0 ll46863 E-07
-0.4143552 E-08
-089Ct6131  E-08
-0.9770737 E-08
-0.7554358 E-08
-0.6471348 E-08
-0.3526261 E-07
-0.4524869 E-08
-0.9785 I 16  E-08
0.2035707 E-08

-0.3775036 E-08
0.6967862 E-08

-0.45453 E-08
0.2326427 E-OR
0.3040097 E-08

-0.2361299 E-08
-0.4786315 E-08
-0.569809 E-08
-0 1883127 E-07
-0.6036954 E-08
-0.1337556 E-07
-0 11043198-07
-0.8248579 E-08
-0.1019473 E-07
-0.1247032 E-07

-0.1193551 E-ll 6.877873 6958.502 41  l.7W
0.7743102 E-12 6.393303 6059.675 411.6977
0.3615367 E-l I 5.27791 256R  994 433 9156
0 . 0 5.34928 4694.056 37 I .5705
0.9333614 E-13 5.768529 5524.353 383.4458
0.1?2932  E-l I 6.49856 5121.453 419.9494
0.4326094 E-l I 5 630604 4460.616 399.9853

r-0.2804407 E- 12 7.203594 7376.157 410.1814
0.2608819 E-l I 6 . 0 2 3 2 1 6 4906897 3%.03
0.0 5.696013 4424.781 404411
0.3162199 E-l I 5.383894 2847 92 I 434.898
0.4398304 E-l I 5 71524 3918.305 415.2581
O.l893692E-ll 7.43437 6162.36 359.3826
0.4248091 E-l I 7.258288 8088.817 31  1.8854
0.2328362 E-l 1 5.610757 4769.088 396.909
0 1279568 E-l I 5.631324 4709.722 394.2954
0.470142 E-I 1 5.841  I IR 4333.688 377.3 129

-0.2797383 E-13 6.038654 5459.573 3%.7914
-0 242182 E-12 5.179851 3470.383 387.1001
O.l813724E-II 2 443058 1832.002 3 17.5695
0.5247386 E-l I 5.44461 3375.447 4184319
0.1323724E.ll 6.244412 5356.715 397.5290
036920llE.ll 5.94826 4%5.502 377.2637
0.3676818 E-ll 6 253272 5251.863 385.1996
0.323127 E-l I 6.838%2 6770.055 340.8683
0.267579 E-I I 5.298043 5665.834 313.254
0.1864467 E-10 5.3?3418 3371.084 414.488
0.2586334 E-l I 7.18021? 55%.813 327.2873
0.3679178 E-l I 6 . 6 8 3 9 4 4 5414.%1 303.9864

-0.1282133E.13 5.552747 4030.388 398.7616
0.1440128E.ll 5 297392 3879.835 381.4085

-0 709689 E-12 5.52OIl9 5 164.732 366.4536
0.1908719E.ll ?.824528 5313 429 3665642

-0.4824367 E-12 5.637212 4482.741 388.6972
-0.3742009 E-12 5.6ofl554 4103.138 387.8234
O.l011447E-ll 6.184923 4644.865 419.7079
0.5611304 E-l I 5 6 9 8 6 4 4105.731 4099979
0 2826942 E-I  I 7.58272 3941.014 404 741
0.8437562 E-l I 5.456285 3977.563 394.4956
0.3200886 E-l I 3.616762 3953.678 4oS.9lM
0.5631517 E-II 5 4 8 7 0 7 3 3984.4Ofl 400."703
0.4330567 E-l I 6.508438 5396.492 379 294
0 3038054 E-l I 5 8853?3 5097  27 3?6.3R04
0.4365542 E-l I 7 444973 7772.927 330 4R45
0.4824152 E-l I 6.3307 <MO.049 373 4R



Parte B (continuación)

Fórmula
Número empírica Nombre

Produclor  ornánlcor
8 3 C4W
8 4 C4W2
8 5 C,H9N0
8 6 ‘3’1,
m C4’+10
x8 ‘7’100
8 9 WhoO
9 0 C4boO
91 C4H  100
9 2 C4’+10“3
9 3 WW,
9 4 VI O
9 5 Vto
96 WI,
9 7 C5’310
9 8 C5bo
9 9 C5’%0

l oo C5’310
101 C5’310”
1 0 2 C5H10“2
1 0 3 C5’+,2
1 0 4 C5Hu
1 0 5 C5’+12
1% G’WI,
lo7 ‘3,C~z
108 C6’+4Clz
109 c6H4cb
ll0 C6H5Br
III C,H,CI
ll2 C6H51
ll3 C6Há
ll4 C6H60
II5 ‘ % % N
ll6 Cn”

Formia to  de  propilo
Prop iona to  de  me t i l o
Dimetilacetamida
Isobutano
n-Butano
Isobutanol
n-Butano1
r-Butano1
Dietiléter
Dietilenglicol
Furfural
2-Metil-l-buteno
2-Metil-2-buteno
3-Metil-l-buteno
Cic lopen t ano
I -Pentano
cis-2-Penteno
rrons-2-Pcnteno
Dietilcetona
A c e t a t o  d e  n-propilo
Isopentano
n-Pentano
Neopentano
1,2,4-Triclorobenceno
m-Dichobenceno
O-DiClO~OkIlCCfKl
p-Diclorobenceno
Bromobenceno
Clorobenceno
Yodobenceno
BenCenO
Fen
Ani l ina
Ciclohexano

24.90819 0.3329732 E-01 0.731671 I E-06
24.90819 0.3329732 E-01 0.7316711 E-06
24.63017 0.4015238 E-01 -0.5139106 E-05
20.41853 0.3A62286  E-01 O.IAl56l9EXJ4
20.79783 0.3143287 E-01 0.1928511 E-04
17.908 0.3086043 E-01 0.2615677 E.LU
22.86768 0.4421951 E-01 -0.lA87031  EM
23.80689 0.4378233 E-01 -0 .1467142 EM
23.43495 0.3456899 E-01 0.6985382 E-05
26.63047 0.4356575 E-01 0 .6483778 EM
20.38649 0.3085299 E-01 -0 .4999507 E.05
23.51432 0.416642 EQI -0.6797959 E.05
22.08508 0.3932158 MI -0.3039504 E45
2 4 . 9 8 6 2 1 0.45A6002  Eal -0.27O!JOU2  E-04
1 6 . 2 1 7 1 4 0.4643693 E-01 0.59A7453  E-05
23.O!WI 0.4065747 Eal -0.7117898 E-05
21.12406 0.4169782 E-01 -0.3053253 E-05
22.95406 0.3853A33  E-01 -0.IMb019E-05
24.50798 0.423llAA  E-01 -0. Il733A  EO
28.73052 0.4269 EJ31 -0 .9989801 E-07
24.94637 O.AAA6726  E-01 0.7054883 E-OS
25.64627 0.389176 Ebl 0.2397294  E-04
2 5 . 4 6 7 6 1 0.461177E-01 0. I IA7232 E-04
25.75694 0.4831912 EOI -0.3089766 E.04
22.87009 OAA56102  EOI -0.2128264 EXM
22.87009 O.AA56102  E.Ol -0 .2128264 E.04
22.87009 0.4456102 E-01 -0.2128264 E.04
m.36329 0.401  Il45 E.01 -0.1108768 EJM
19  98323 0.4080291 E-01 -0.1166762E-04
20.57765 0.3968462 E-01 -0.IO67708  Ea
1 6 . 3 9 2 8 2 0.4020369 E-01 0.6925399 E-05
19.91816 0.4992518 E-01 -0 .2451622 EM
20.11747 0.4538924 E-01 -0.5743054 E-05
21 00016 0.5627391 E.01 0. Il29438 E-04

-0.1247032 E-07
-0.1247032 E-07
-0 .913829 E-08
-0.4246126 E-07
-0.4588652 E-07
-0.3727992 E-07
-0.4480266 E-O!3
-0.805 II86  E-09
-0.1902477 E-07
-0.2359434 E-07
-0.7442546 E.Og
-0.1216479EQ7
-0.1105363 E-07

0.1719799 EXV
-0.2901838 E-07
-0.5289083 E-08
-0.1195115E-07
-0.1368152E-07
-0.1375883  E-07
-0.1517592 E-07
-0.3344167 E.07
-0.5842615 E-t37
-0.4605 IA3 E-04

0.1057239 E-07
&?990787  E-08
0.29%787  E-08
0.2990787 E-08

-0.4813553 Ea
-0.4590812 E-08
-0 .50094 E-08
-0.41i4mz  E-07

0460471  E-08
-0.1216273 E-07
-0.3606168 E.07

0.4824152 E-II
O.A824152E-ll
0.4017948 E-l I
0.2296993 E-10
0.2380972 E-10
0.1247926 E-I 0
0.139999E.ll
0.1541653 E-l I
0.6906888 E-l 1
0.8904581 E-II
0.3466989 E-l I
0.7590583 E-l I
0.511218E-ll

-0.6539064 E-l I
0.1338546 E-10
0.1708107E-ll
0.44743% E-I I
0.6325655 E-l 1
0.5488549 E-l I
0.5975479 E-II
0.1774503 E-10
0.3079918 E-10
0.2506343 E-10

-O.l390436E-ll
0.7361333 E-12
0.7361333 E-12
Qo.7361333  E-12
0.2980795 E-I I
0.2862703 E-l 1
0.2927215 E-ll
0.2398098 E-10
0.4113815 E-12
0.5366204 E-I I
0.1482606 E-10

6  ?80916 $462  483 3x7137

5.956599 5 2 2 5 . 8 8 1 361  3314

4.8 12879 5194.59 2 7 9  O R 6 9
5.611805 3870.419 409949
5.741624 4126.385 409.5179
7.134107 58A3.713 3lO.Ull
6 .303186 5225.324 2 7 4 . 4 2 9 1
6.180797 4482.792 2 7 4  7 8 4 1
5.976844 4614.723 388.8028
9.238843 IOtXl.34 303.8X8
8.278279 9658.592 469.7835
5.655016 4383.237 387.8014
5.701977 4531.679 386.7617
5.554918 4210.159 394.7537
5 . 4 2 9 0 3 1 4662.062 384.6612
5.452355 4336.393 388.5999
5 . 6 2 5 2 4 1 4412.304 382.3599
5.722727 4491.719 387.2968
6.1598% 5631.04 3 6 1 . 7 2 8 1
6.302585 55w.313 355.8455
5.49978 4221.154 387.287
5.853654 4598.287 394.4148
5.69201 I 4148.025 404.42
6.592514 8014 486 3646567

I I .37776 1545  I .49 682.6164
5.981208 6798.548 345.1776
6 . 8 1 3 6 2 1 7773.248 3w.0557
5.881747 6571.377 365.2812
5.88808 6222.905 372.2756
5.72827 6854.36 348.1382
5.658375 5307.813 379 456
6.555719 7250.359 321.6074
6.AA519 7386331 3 4 6 . 6 3 3 1
5.473055 w30  ?53 371  2755



117
II8
119
IZO
121
1 2 2
1 2 3
1 2 4
125
1 2 6
1 2 7
128
1 2 9
IU)
131
1 3 2
1 3 3
134
135
136
1 3 7
1 3 8
1 3 9
1 4 0
141
1 4 2
1 4 3
144
1 4 5
1 4 6
1 4 7
1 4 8
1 4 9
I50
ISI
1 5 2

W’IZ
C,Hn
W’M
C6Hl4
Cd+,,
C6H  II
C6H14
C6H  ,404

C+%
WV’
C+4,
VII

W’I,
CY

W~J
‘YIO
WIO
C,‘%o
G+IO
VI6

Cd+,6

Cd%,
WIS“J
CpH8
CPHIO
VIO
wfH,z

CgHl2
WI8
CPm
CId%
CId%
CIOHIO
Cld(l2

Cd14

ClPI

153 CloHm
1 5 4 CIdc

155 CIIHIO

Mctil-ciclopentano
I-HeXeoO

2,2-Dimetilbutanc
2,3-Dimctilbutano
?I-HeXallO
2-Metilpentano
3-Metilpentano
Trietilenglicol
T0llleo0
O-CM.01
M e t i l - c i c l o - h e x a n o
Etil-ciclopentano
I-Hepteno
n-Heptano
Es t i r eno
Etilbenceno
m-Xi leno
o-Xi leno
p-Xileno
Etil-ciclohexano

n-Propikiclopentano
n-oc tano
Tetraetilenglicol
Indeno
Indano
Metilestireno
I-Et&2-metilbenceno
,,-PIOQikN%llO
n-Propil-ciclohexano
ll-NOll~~O
Naf t a l eno
I-Metilindeno
2-Metilindeno
Diciclopentadieno
n-Bu t i lbenceno
1,2-Dime&3-

etilbenceno
n-Butil-ciclohexano
II-Decao0
1-Metilnaftaleno

22.02735 0.5465972 E-01
27.87271 0.4926029 E-01
29.@918 0.550671 E-01
29.27018 0.5595826 E-01
30.17847 0.5199263 E-01
30.30218 0.5351181 E-01
30.17174 0.5189874E-01
38.88318 0.6252653 E-01
21 17722 0.4639546 E-01
2 4  1 5 7 9 1 0.5181666 E-01
27.06952 0.6729289 E-01
24.63OCKl 0.9883192 E-01
32.68419 0.5769426 E-01
34.96845 0.606752 Edl
24.82866 0.5843 E-O1
26.37827 0.5526271 E-01
26.42788 0.5188146E-OI
27.89247 0.5103585 Edl
26.39862 0.4982215 E-01
32.07366 0.7610546 E-01
3 0 . 7 9 9 1 0.8393195 Ebl
39.77987 0.6930903 E-01
50.93845 0.8159435 E-01
26.11577 0.6007207 E-01
27.27218 0.6712433 E-01
40.4a345 0.5092828 E9l
32.7457 0.6787234 E-01
30.85809 0.7397426 Eal
36.93022 0.95%314  E-01
44.6198 0.7738344 EJ~I
26.38315 0.7107626E-01
29.92083 0.696464 E-01
29.5297 0.7131178 E-01
35.24185 0.8@77631  E.01
35.57803 0.8354658 E-01
32.18688 0.7623887 E-01

0.5935 187 E-05
-0.75 12748 E-05

0.1806208 E.05
-0.2028283 E-OS

0.3048799 E-05
0.5716877 Ea5
0.366338 E-05
0.5449502 Ea5
0.9961368 EJ35

-0.7496517 E-05
0.5750553 E-OS

-0.1351091 E-03
-0 .724699 E-05

O.IZl3345  E-O5
-0 .25693 E-04

0.1239678 E-04
0 .122123 EM
0.590863 I E-05
0.1658367 E-04

-0.7343807 E.05
0.7343807 E-05

-0 .3576344 EM
0.1479927 E-05

-0.16288198-04
-0.1535148 E-04

0.1423367 E09
-0.2692206 E-04
-0 .333376 E~34
-0 .3752096 EM

0.2963375 E.05
-0 .303242 E-04
-0.1746832 E-04
-0 .181527 E-04
-0.3W237  E-04
-0.3733832 E4I4
-0.7317236 E-05

-0.3442294 E-07
-0.9298869 E-08
-0.2478314 E-07
-0.2494276 E-07
-0 .27639% EM
-0.3870868 E-07
-0.286C809  E-07
-0.2983416 E-07
-0 .4628264 EM
-0.1323952 EM
-0.3885885 EM

0.1674966 E.06
-0 .1448889 E-07
-0 .293693 E-07

0.3432486 E-08
-0.5839197 E-07
-0.4900955 Em
-0.3659655 E-07
-0.5289838 E07
-0.4881198 E-07

0.9086445 E-08
-0.3456095 E-07
-0.3636893 E-07
-0.7372481 E-08
- 0 .  I 126863 EM
-0.204508 E-07

0.5325566 E-08
0.8236172 EJI8
0.6920047 E-08

-0.4134716E-07
0.2599732 E.08

-0.9847097  E-08
-0 .990292 E-08
-0.1037675 E-08

0.919402 Ea
-0.2192313 EM

0.164543 E-10
0.3952236 E-l I
0.9570332 E-l I
0.1323425 E-10
0.1346731 E-10
0.2132741 E-10
O.l391842E-IO
O.l149462E-IO
0.2585787 E-10
0.5990957 E-II
0.1837708 E-10

-0.8292246 E-10
0.6897952 E-l I
0.1454746 E-10
0.8297016 E-12
0.3331%2  E-10
0.2628339 E-10
0.1949676 E-10
0.276508 E-10
0.2469959 E-10

-0.10736E.ll
0.17494198.10
O.l41849E-IO
0.4361004E-ll
0.5886033 E-l 1
0.9784106 E-l I

-0 .3666534 E-12
-0.8488248 E-12
-0.3686077 E-l I

0.2114216E-IO
O.l536979E-ll
0.5436545 E-l 1
0.5540522 E-l 1
0.3171173E-ll

-0 .951656 E-12

5.567563
5.711574
5.50245
5 . 6 1 3 5 1

5.7088
5.7023
9.707385
5.944251
5.749559
5.608872

5.922457
5.98627
6.07 1326
5.747492
5.949452
5.922098
5 . 9 4 3 7 1
5 .769319
5.957854
6.4141

1 0 . 8 9 2 6 8
6.176081
6.049353
6 . 0 8 7 1 9 1
6 .202647
5.919976
6.022487
6.22189
5.464939
6 139705
6 .165742
5 978%
6.089988
6.180938

4936.44
4783.217
4486.167
4672.79
5085.758
4700.639
4700.526

11860.26
5836.287
6394.925
5338.374
5369.766
5212.626
5278.902
6329.575

0.9362406 E-l I

5862.905
6049.457
6141.641
6033.046
575 1.059
5754.086
5 9 4 7 . 4 9 1

1 4 7 8 7 . 5 1
7190.945
6821.739
6638.097
654 I ,084
6180.323
6079.604
6662.655
7090.598
7 2 2 3 . 4 9 1
6479.445
6534.868
6534.868
6338.277

375.9433
374.7552
381.1012
380.1172
382.794
375.5984
3 7 6 . 5 6 1 1
356.928
374.745
286.9147
370.0705
364.7743
3 6 2 . 5 8 0 1
359.5259
358.5947
349.8527
354.6467
354.0417
355.99
355.93
3 5 2 . 4 8 1
360.26
439.2803
371.053
357.368
352.369
351.7732
340.82
343.4018
330.%
305.1725
343.832
340.573
353 37
330.3357
330.4982

41.74714 0.1046007 E-01 -0 .3964926 E-04 0.6648178 E-08 -0.214681  E-12 6.094088 6369.972 329.0528
49.42 138 0.860271 I E-01 0.2049705 E-05 -0.4415409  E-07 0.2256651 E-10 6.33557 6213.998 317.6512
29.351 I 0.7475587 E.Ol -0 .1560299 E-04 -0.1428024 E-07 0.7089941 E-l I 6.0805 12 7676.997 323.8246



Parte B (continuación)

Fórmula
Número empírica Nombre a2 a3 a4 a5 4 4 4

Producrm  orgónicos

1 5 6 CII”,,
JJ7 CI,%
1% C12h
1 5 9 C12H10
160 CIZHIZ
161 C12H14
1 6 2 Cu’+
1 6 3 Cd’to
164 C13H14
1 6 5 Cd+,,
1 6 6 Cda
1 6 7 CMHIO
168 CI&,
1 6 9 Cd’u
1 7 0 Cd’14
171 C14-b
1 7 2 Cdho
1 7 3 %HIO
1 7 4 C1&‘12
1 7 5 Cd-b,

1 7 6 Cd%

2-Metilnaftaleno 2 9 . 3 5 7 1 0.7475587 E-01 -0.1560299 E-04 -0.1428024 E-07 0.7089941 E-l 1 6.101162 7630.143 3 2 5 . 2 7 0 1
n-Undecano 54.2521 I 0.9427374 E-01 0.2727295 E-05 -0.4957262 E-07 0.2544979 E- 10 7 21247 747J.258 3 5 0 . 7 8 2 1
Acenaftaleno 30.48077 0.7758508 E-01 -0.2664829 E-04 -0.5063562 E-08 0.4429521 E-l I 6 216864 X 0 4 7 . 6 4 8 3 1 3 . 5 6 5
Difenilo 32.02568 0.9116691 E-01 -0.4408667 EO( 0.7505404 E-08 0.9059193 E-12 6.194778 7947.647 317.1246
2.7-Dimetilnaftaleno 33.16177 Ni467461 E-01 -O.l7l48%  E-04 -0.1655051 E-07 0.8138765 E-l I 6.707037 8521.498 331.2805
1,2,3-Trimetilindeno 37.49874 0.8872509 E-01 -0 .1961391 E-04 -0.1486368  E-07 0.7642588 E-l 1 6.452743 7497.763 32l.RRó
n-Dodecano 59.0528 0.1029143 0.2243202 E-05 -0.5378563 E-07 0.27%13  E-10 6.561135 6739 22 292 574
Fluoreno 34.75668 0.81 II078  E-01 -0 .22326% E-04 -0.1036036 E-07 06152866E.ll 8.197661 11632.66 435.9648
I-Metiletilnagtaieno 36.92984 0.9421013 E-01 -0.1816491 E-04 -0.1913785 E07 0 9260544 E-I I 6.678618 R234 079 295.939
2,3,5-Trimetilnaftaleno 36.%391 0.9458171 E-01 -0.1866141 E-04 -0. Ib’8505  E-07 0.91%502  E-II bhb7748 83M.407 292.104
n-Tridecano 63.05792 0.111595 O.l116208E+35 -0.5633991 E-07 0.2630431 E-10 6.65466 6995.694 28 I 4988
Fenamtreno 34.43893 0.9086123 E-01 -0.2523548 E-04 -0. Il 84692 E-07 0.7013306 E-l 1 5.543959 7914.989 2449414
n-Tetradecano 68.69802 0.11%599 0.269616  E-05 -0.6341006 E-07 0.3319885 E-10 6.75784 7203.471 269.269
I-Fenilindeno 39.22844 0.101567 -0.2937448 E-04 -0.1146747 E-07 0.7190597 E-l I 6.502465 8771.184 284  878
2-Etilfluoreno 4 0 . 8 2 8 6 1 0 .10764% -0.286231 E-04 -0.1479421 E-07 0.8512086E-ll 6.695303 862 1 .O 283.702
n-Pentadecano 73.51018 0.1281666 0.2315556 EM -0.6703845 E-07 0.3505542 E-10 6.82225 7400.305 257.5534
Fluoranteno 40.95336 0.1036185 -0.4006217 E~34 -0 .2144235 E-08 0.4437308 E-l I 6.571647 9789.787 257.606
Pircno 38.%862 0.1053988 -0.3875499 E-04 -0.4808038 E-08 0.5453756 E-l I ó.M)364I 9365.547 267.09
I-Fenilnaftaleno 37.71548 0.1059667 -0.2424246 E-04 -0 .189117 E07 0.9723825 E-l I 7.078733 %3 I .87 312.9423
n-Hexadccano 78.32123 0 . 1 3 6 7 1 9 1 0.1674373 E-OS -0 .7030701 E-07 0.3676587 E-10 6.92955 7569.57 245.2032
Criseno 42.55082 0.1204639 -0.3831014 E-04 -0. I 145987 Ea7 0.8077914 E-II 6.810698 1 0 6 4 7 . 4 6 2 2 9 . 4 8 1



APÉNDICE

I I .  F u e n t e s  d e  l o s  p r o g r a m a s
de ordenador

Este apéndice presenta, en tres partes, referencias de fuentes de programas de or-
denador que resultan útiles en el cálculo de operaciones de separación por etapas
de equilibrio. La primera parte hace referencia a los programas que se relacionan
directamente con la materia objeto de este libro, y para los cuales los listados de
los programas se encuentran impresos en las referencias o están disponibles a tra-
vés del autor del programa. En la Parte B hacemos referencia a algunos programas
de diseño asistidos por ordenador de tipo industrial ampliamente utilizados que in-
cluyen subrutinas para muchos de los procedimientos de cálculo descritos en este
libro. Finalmente, en la Parte C, se dan referencias que contienen descripciones ex-
tensas de programas de ordenador para ingenieros químicos.

Parte A. Programas de ordenador para los que se encuentran
disponibles los listados (generalmente en FORTRAN)

Estos programas están relacionados con la materia objeto de este libro.

Tema
Propiedades termodinámicas (Capítulos 4, 5)

Soave-Redlich-Kwong
Chao-Seader/Grayson-Streed
van Laar
Wilson
UNIQUAC
UNIFAC

Número de referencia

2
1.2
7

3,7
3
3
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Tema

Fuentes de los programas de ordenador

Número de referencia
Flash de equilibrio (Capítulo 7)

Punto de burbuja y de rocío
Flash
MSEQ

Métodos aproximados para multicomponentes2)
Fenske-Underwood-Gilliland
Group method

Métodos rigurosos para multicomponentes
Método del punto de burbuja (Wang-Henke)
Suma-flujos
Corrección simultánea (Naphtali-

Sandholm)
Operaciones de contacto continuo

diferencial (Capítulo 16)
Columnas de relleno de absorción y stripping

1,2,5,6,7
1.2.5.6.7

1

8

1. “Chemical Engineering Simulation System (CHESS),” Professor R. L. Motard,
Department of Chemical Engineering, Washington University, St. Louis, Mis-
souri 63130 (1971).

2. “GPA K and H Computer Program, Calculating Phase Equilibria for Hydro-
carbon and Selected Non-Hydrocarbon Systems,”  (by J. H. Erbar) Gas Proces-
sors  Association, 1812 First Place, 15 East Fifth Street, Tulsa, Oklahoma 74103
(1974).

3. Fredenslund, A., J. Gmehling, and P. Rasmussen, Vapor-Liquid Equilibria Using
UNIFAC:  A Group Contribution Method,  Elsevier Scientific Publishing Co., Ams-
terdam, 1977.

4. Johansen, P. J., and J. D. Seader, “Multicomponent Distillation by the Wang-
Henke Method,” in Computer Programs for Chemical Engineering, Volume  VII,
Stagewise Computations, ed. by J. Christensen, Aztec Publishing Co., P. 0. Box
5574, Austin, Texas 78763 (1972).

5. Kalb, C. E., and J. D. Seader, “Equilibrium Flash Vaporization by the New-
ton-Raphson Method,” in Computer Programs for Chemical Engineering, Volume
V, Thermodynamics, R. Jelinek, Ed., Aztec Publishing Co., P. 0. Box 5574, Aus-
tin, Texas 78763 (1972).

6. Myers, A. L., and W. D. Seider, Ikroduction to Chemical Engineering and Com-
puter Calculutions,  Prentice-Hall, Inc., Englewood Cliffs, N. J., 1976.
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7. Prausnitz, J. M., C. A. Eckert, R. V. Orye and J. P. O’Connell, Computer Cu/-
culations for Multicomponent Vapor-Liquid Equilibria, Prentice-Hall, Inc., Engle-
wood Cliffs, N. J., 1967.

8. Sherwood, T. K., R. L. Pigford, and C. R. Wilke, Mass  Transfer,  McGraw-Hill
Book Co., New York, 1975, 525-542.

9. Shinohara, T., P. J. Johansen, and J. D. Seader, “Multicomponent Stripping
and Absorption,” in Computer Programs  for Chemical Engineering, Volume VII,
Stagewise Computations, ed. by J. Christensen, Aztec Publishing Co., P. 0. Box
5574, Austin, Texas 78763 (1972).

Parte B. Programas de diseño asistidos por ordenador
de tipo industrial

A estos programas, que contienen subrutinas para muchos de los procedimientos
de cálculo expuestos en este libro, puede accederse a través de servicio de ordena-
dores y/o por licencia e instalación en el ordenador del usuario.

1. CONCEPT.  The Concept Group, Chemical Engineering Department, Univer-
sity of Texas, Austin, Texas 78712; and AAA Technology and Specialties Co.,
Inc., P. 0. Box 37189, Houston, Texas 77036.

2. DESIGN12000:  ChemShare  Corp., P. 0. Box 6706, Houston, Texas 77005.

3. FLOWTRAN: Mohsanto Company, Engineering Technology-F4EE,  800 N.
Lindbergh Blvd., St. Louis, Missouri 63166.

4. GPS-II: McDonnell-Douglas Automation Company, Box 516, St. Louis, Mis-
souri 63166 (program developed by Phillips Petroleum Company).

5. MADCAP: Systems Analysis Control and Design Activity, Faculty of Engi-
neering Science, The University of Western Ontario, London N6A  5B9 Ontario,
Canada.

6. PDS: School of Chemical Engineering, Oklahoma State  University, Stillwater,
Oklahoma 74074.

7. PROCESS: Simulation Sciences, Inc., 1440 North Harbor Blvd., Fullerton,
California 92635.
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Parte C. Bibliografía de descripción extensa
de programas de ordenador

Esta bibliografía se encuentra en las siguientes publicaciones.

1. Peterson, J. N., C. C. Chen, and L. B. Evans, Chem.  Eng., 85 (13),  145-152, 154
(June 5, 1978); 85 (15),  69-82 (July 3, 1978); 85 (17),  79-86 (July 31, 1978); 85
(19),  107-115 (August 28, 1978); 86 (ll), 167-173 (May 21, 1979).

2. Hughson, R. V. and E. G. Steymann, Chem. Eng., 78 (16),  66-86 (July 12, 1971);
78 (29),  63-72 (December 27, 1971); 80 (19),  121-132 (August 20, 1973); 80 (21),
127-138, 140 (September 17, 1973).
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Suma flujos isotérmicas,  método, 644
- -, método, 635
Superficie, teoría renovación al azar, 706

T

Técnicas heurísticas, 593
Temperatura crítica, 783-794
- ebullición máxima, 109
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Temperatura normal ebullición, 783-794
- punto burbuja, 98
- - rocío, 98
Termodinámica clásica, ecuaciones útiles, 166
-, eficacia, 743-781
Theta, método, 617
Thiele-Geddes, método, 617
Thomas, algoritmo, 6 18-62 1
Torre absorción en contracorriente, 702
- placa y plato lluvia, 84
- pulverización para extracción, 78
-, relleno, 61
- -, dispositivos interiores, 61
- - flujo contracorriente, 707
Trabajo neto, consumo, 750-751
- perdido, 752
Transferencia materia, coeficientes, 694-698
- -, predicción coeficientes capacidad.

724-733
- - sistemas gas-líquido, 704-707
Triangular, diagramas, 449-466
Triángulo equilátero, diagramas, 454-4~5
- rectángulo, diagramas, 450
Tsuboka-Katayama, algoritmo, 648
- -, método ISR. 645-662
Turbogrid,  plato, 72

u

UMD, coeficientes capacidad en disoluciones
diluidas, 707-713

Underwood, ecuación, 485
Unidad compleja, 274
UNIFAC. modelo, 237-239
-, programa computador, 796
UNIQUAC, ecuación, 234-237, 248

V

Vaciamiento, 58
Válvula representativa, 70
Van Laar, ecuación, 2 16-22 1
-> -, extracción líquido, 244

- - mínima, 109 7- -,, modificación Null. 2 16
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Vapo r-líquido, balance materia utilizando
diagrama equilibrio entre fases, 104

- - , equilibrio, 157
- - , - entre fases, 98
- -  ->sistemas complejos, ll 1
- - 1 platos contacto, 550-563
- - , relación equilibrio, 26
-, presión,  171
- puro  coeficientes fugacidad, 178

recompresión, 762
st r ipping  12
Vaporización  12
- flash, 8, 11
- parcial equilibrio, 295-333
Variable corriente, 262-263
- diseño, especificación, 261.294
- - independiente, número, 262
- extensiva, 262
- intensiva, 262

Varianza, 262
Vertedero entrada, 76
Volatilidad relativa, 27, 157
Volumen molar líquido, 783-794
UST, caperuza, 75

W
Wang-Henke, algoritmo, 622
- -, método, 622-635
Wilke y Chang, ecuación, 689
Wilson, ecuación, 221-223
-9 - , modificación Tassios, 228
Winn, ecuación, 478

Z

Zona fusión, 20, 23



Factores de conversión
Unidades inglesas a unidades SI

Para convertir A Multiplicado por
I

(Area)
pies*
Puig*

(Densidad
Ib/pu$ i)
Ib/pie

(Energía)
Btu
Btu/lb
Btu/lb  * ‘F

(Fuerza)
Ibf

(Longitud)
pie
pulg

(Masa)
Ib

(Potencia)
CV (550 pie - Ibf/s)

(Presión)
pulg. de agua (60°F)
atm
psi
torr (mmHg, O’C)

(Temperatura)
“C
“F
OR

(Velocidad)
pie/min
pie/s
pulg/min
pulg/s

(Volumen)
pie’
pulg3
gal
barril (42 gal)

m2
m*

9.2903 x lo-’
6.45 16 x 1O--4

kglm 2.7680 x IO4
kglm’ 16.018

J
Jk
J/kg . “ K

1.0544 x 10’
2.3244 x 10’
4.1840 x 10’

N 4.4482

m
m

0.30480
2.5400 x IO--’

k 0.45359

J/s  (W) 7.4570 x IO2

Pa
Pa
Pa
Pa

2.4884 x 10’
1.0133 x 10’
6.8948 x 10’
1.3332 x 10’

“ K
“ K
“ K

“c+273.15
(“F f 459.67)/ 1.8
“R/l.8

mls
m/s
mis
mis

D

5.0800 x IO-’
0.30480
4.2333 x 10 4
2.5400 x lo-‘2

m’
m’
m’
m7

2.8317 x IO-*
1.6387 x IO-’
3.7854 x 10“
0.15899
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