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1.- IN"rRODUCCIOH. 

Como una consecuencia de la explosión demográfica sufrida en 
nuestro país, desde la década de los años sesenta, las 
universidades públicas e institutos de educación superior, 
también públicos, han implementado una reforma educativa con 
el fin de crear nuevos espacios en la educación superior. La 
explosión demográfica incrementó ltii matri.cula en las 
universidades, provocando la masificación universita~ia, 
generando con esto, a eu vez, la creación de nuevos centros 
universitarios, como ejemplo, en el Distrito Federal, la UNAM 
da lugar a las Escuelas Nacionales de Educación Profesional, 
en Cuautitlán, Arag6n, etc. De manera análoga, la Universidad 
veracruzana, cuya Rectoría se encuentra ~n Xalapa, Veracruz, 
crea escuelas y facultades en Orizaba, Ciudad de Veracruz, 
Ciudad Mendoza, Coatzacoalcos, Poza Rica y Tuxpam. 

En la ciudad de Poza Rica se funda la carrera de Ingeniería 
Química en el año de 1976. Dicha escuela ha funcionado con 
apoyo de loa laboratorios propios y de otras ciudades como la 
de Xalapa y Orizaba, hasta donde debían trasladarse los 
alumnos de Poza Rica para efectuar sus prácticas de 
Ingeniería Química de manera intensiva en períodos de una o 
más semanas, con la consecuente erogación económica del 
estudiante y de ¡a Universidad Veracruzana. Debido a lo 
anterior se consideró la creación del laboratorio de 
operaciones unitarias en la ciudad de Poza Rica. Para ello, 
la Rectoría de la Univesidad Veracruzana Construyó un 
edificio adecuado para el laboratorio y además envió algunos 
equipos. 

Estos equipos son: un qenerador de vapor, un condensador, dos 
evaporadores, un secador rotatorio y accesorios como 
manómetros, conexiones, etc. 

El objetivo de este trabajo es el diseño de una torre de 
fraccionamiento que acoplada con los equipos anteriores y 
otros que pudieran adquirirse a futuro permitirían el 
funcionamiento del laboratorio de operaciones unitarias para 
coadyuvar a la mejor formación de los alumnos de esta 
institución. 

Se tendrán en cuenta las diferentes opciones de diseño, 
torres de platos o torres empacadas. Se analizarán 
eficiencias, estimación de costos y se propondrá la 
alternativa más idónea. Además, se tendrá muy en cuenta la 
seguridad en la operación. 
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2. AllTBCBDBH'rBS. 

La DESTILACION es la separación de los constituyentes de una 
mezcla liquida por vaporización parcial de la mezcla y 
recuperación separada del vapor y del residuo. Los 
componentes más volátiles de la mezcla original se obtienen 
en concentraci6n incrementada en el vapor, el componente 
menos volátil, en mayor concentración en el residuo. La 
separación total depende de ciertas propiedades de los 
componentes por separar y del orden del proceso de 
destilación. 

De manera general, la destilación se aplica a los procesos en 
los cuales el vapor producido es recuperado por condensación. 
La evaporación se refiere a la eliminación de agua de 
soluciones acuosas de substancias no volátiles por 
vaporización. El vapor desprendido, ello es, el agua,. se 
desecha. 

La RECTIFICACION es una destilación en la cual un vapor es 
puesto en contacto en contracorriente y de manera continua 
con una porción condensada del vapor. Este proceso asegura un 
mayor enriquecimiento del vapor en los componentes más 
volátiles, que el enriquecimiento que se podría lograr con 
una destilación sencilla, usando la misma cantidad de calor. 
El condensado que se retorna para efectuar dicho objeto se 
denomina REFLUJO. 

La DESTILACION FRACCIONADA O FRACCIONAMIENTO es sinónimo de 
RECTIFICACION, este término es de uso común en la industria 
petrolera. 

Los aparatos usados generalmente, en los cuales los vapores 
van de un alambique o evaporador hasta un condensador, pueden 
fluir a contracorriente en contacto con una porción del 
condensado devuelto como reflujo son llamadas COLUMNAS o 
TORRES DE RECTIFICACION. Las columnas rectificadoras, de 
manera muy común, son alimentadas en o muy próximas al centro 
de la columna, en tal caso, la sección por encima de la 
alimentación se denomina SECCION D1' RECTIFICACION, mientras 
que la zona por debajo de la alimentación es llamada la 
SECCION DE AGOTAMIENTO.. Si se añade una alimentación liquida 
al domo de la columna, ésta es conocida como COLUMNA DE 
AGOTAMIENTO, tal columna no requiere que los vapores se 
condense y sean devueltos como reflujo. 

2.1 RELACIONES DE EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR. 

Para separar· lop componentes de una mezcla líquida por 
destilacj.ón es - condición necesaria que la composición del 
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considerando .. un fluido puro i como gas ideal (3) se puede 
escribir: 

dG RT (dP/P) 

o bien: dG a RT d(ln P) 

(2.5) 

(2.5) 

La predicción de la energia libre de la ecuación (2.5) 
se restringe a los gases ideales, pero se puede modificar para 
fluidos reales al introducir una nueva función que se def i~e como 
la fugacidad. La ecuación (2.5) se transforma en: 

(2.6) 

donde / i es la fugacidad del componente i puro en unidades de 
presión. 
Para completar esta definición, la fugacidad llega a ser igual a 
la presión cuando se acerca a cero. Asi que: 

lim 
P-->O P 

- 1.0 (2.7) 

Para un solo componente en una mezcla a temperatura 
constante, la fugacidad se de define por las expresiones: 

dGi • RT d(ln/i) (2.8) 

y Íi 
lim 1.0 (2.9) 
P-->O Yip 

donde fi es la fugacidad de i en la solución. Al fijar la 
condición de estado de referencia a presi6n cero, el valor 
numérico de la fugacidad para cualquier componente también se 
fija. La elección de la presi6n cero es puramente arbitraria, 
pero es con mucho, la elección m6s ampliamente usada para 
establecer la relación entre la presión y la fugacidad. La 
integración de la ecuación (2.8) produce: 

µi = RT ln Íi + ll'i (2.10) 

donde la constante de integración 'Vi es una función de la 
temperatura únicamente. Ya que el criterio para el equilibrio 
también requiere que la temperatura y presión de las fases sean 
iguales, se pueden... combinar las ecuaciones ( 2 .1) y ( 2 .10) para 
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proporcionar el criterio para el equilibrio en términos de las 
fugacidades:• 

= !/' ( i= 1,2, ••• ,m) (2.11) 

El criterio para el equilibrio también se puede expresar 
en términos de la actividad, que es la relación de la fugacidad 
de i en la mezcla con una fugacidad de estado estándar. Al 
integrar la ecuación ( 2. 8) desde un estado estándar hasta el 
estado i en la mezcla, obtenemos: 

(2.12) 

donde ai es la actividad y /
0
i es el valor en el estado estándar 

de la fugacidad. El criterio para el equilibrio que se expresa en 
términos de la actividad de esta manera pasa a ser: 

(2.13) 

La diferencia entre el estado estándar y el estado de 
referencia se debe comprender con claridad. El estado de 
referencia se refiere a aquella parte de la definición de la 
fugacidad donde se considera que ésta es numárica.mente igual a la 
presión. El estado estándar se fija como una cuestión de 
conveniencia, y el estado especifico que se elige será distinto 
en diferentes casos. 

La desviación de la idealidad se presenta en soluciones 
liquidas y sólidas. Una indicación de la no idealidad se describe 
en términos del coeficiente de actividad. Para el componente en 
una mezcla, éste se define mediante: 

Yi = (2.14) 

donde Yi coeficiente de actividad del componente i. 
Zi ª fracción mol del componente i en la mezcla. 

(2 .15) 
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La na' idealidad en la fase gaseosa por lo general ae 
toma en cuenta al usar el coeficiente de fugacidad en lugar del 
coeficiente de actividad. 

2.3 SELECTIVIDAD Y COBFICIBNTBS DE DISTRIBUCION. 

El último punto de la separación para cualquier proceso 
de separación de fases se puede de•cribir en términos de un 
factor de separación o de selectividad. La selectividad ae 
relaciona con las composiciones en las diferentes fases, y se 
puede expresar mediante la relación: 

(2.16) 

donde los componentes se denotan por i y j, y las fases por S y 
8. Para un proceso de separación en el que ªij = 1.0, la relación 
de i a j seria la misma en ambas fases. Obviamente, la separación 
no es posible cuando esto ocurre, ya que la fuerza impulsora para 
la transferencia de masa ea cero. Si <Xij > 1.0, más del 

componente i se acumularía en la fase 8 que en la fase J3 y la 
concentración de j en la fase Jl seria mayor que en la fase o. 
Evidentemente, podemos concluir que la magnitud de la 
selectividad ae relaciona con la fuerza impulsora para la 
transferencia demasa y es una medida de la facilidad para el 
proceso de separación. De lo anterior vemos que la selectividad 
se puede rearreglar para dar la proporción de cada componente en 
cada fase. Bata proporción se denota como la relación de 
distribución de equilibrio, y se define como: 

(2.17) 

Si introducimos la ecuación (2.15) en la expresión (2.17), 
obtenemos la distribución entre dos fases en equilibrio en 
términos de los coeficientes de actividad y de las fugacidades en 
el estado estándar , como se muestra: 

z.o 
l. Yi Íi ·ll 

Ki ~ (2.16) 

zill Yi Íi 06 
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El modelo de cálculo que se usa para predecir el 
comportamiento para la mayor parte de las operaciones de 
separación de equilibrio es la etapa teórica o de equilibrio. Una 

etapa teórica se define como aquella en la cual las corrientes 
que abandonan la etapa se encuentran en equilibrio termodinámico. 
Lae corrientes pueden ser diferentes en composici6n, pero la 
relación entre eaas composiciones se puede predecir a partir de 
loa coeficientes de distribución que se aplican en el equilibrio. 
Por esta razón los datos termodinámicos para el sistema que ae 
considera tienen que estar disponibles antes de que podamos 
predecir el comportamiento de fase y comp.letar el diseño de la 
operación por etapas. 

La selección de datos termodinámicos apropiados para 
usarse en el cálculo no siempre ea fácil, pues el comportamiento 
que se predice puede variar ampliamente cuando se uaan distintos 
datos. La selección de loe valoree apropiados para loa 
coeficientes de distribución y para otras propiedades 
termodinámicas es uno de los asuntos de mayor importancia para el 
ingeniero de diseño de unidades de operación por etapas de 
equilibrio. Dicha selecciones dependen de la experiencia, el 
criterio y asesoriae con respecto a la elección de datos 
termodinámicos que describirán en la forma mAs precisa el grado 
de separación que se pueda obtener con el equipo "real•. 

2.4 COMPORTAMIENTO DE LIQUIDOS MISCIBLES. 

Dos liquidas se consideran miscibles si se pueden 
mezclar en todas las proporciones y s6lo existe una fase liquida. 

Soluciones Ideales. 

Una solución liquida o gaseosa ideal es aquella en la que 
el coeficiente de actividad es la unidad. Existen pocos sistemas 
líquidos que se comportan en forma ideal a cualquier presión. La 
consideración del comportamiento liquido ideal se aplica a los 
compuestos de una serie hom6loga cuyos pesos moleculares sean muy 
cercanos. A presiones bajas, la fase vapor de una mezcla alcanza 
el comportamiento ideal y sigue la ley de los gases ideales. En 
intervalos de presiones bajas puede variar de 30 a 50 psia(207 a 
345 kPa}. En esas condiciones se pueden igualar la fugacidad con 
la presión parcial, y la fugacidad en el estado de líquido 
llega a eer igual a la presión de vapor. 

En estos casos se acostumbra utilizar diagramas de 
temperatura-composición a presión constante como indica la figura 
2.1. 
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Tempere.cw:a 

o 

,A 
1 
1 

l.O 
Fracción mol(XA YA) 

AGURA2.1 

Considérese una mezcla de composición Za a una 
temperatura que se representa por el punto E en la figura. Sí 
esta mezcla se calienta, permanecerá liquida hasta el punto D, 
donde se formará la primera burbuja de vapor; por este motivo a 
la curva inferior se le llama curva de vapor o linea de 
ebullición; sí se continúa el calentamiento la mezcla alcanzará 
el punto e, donde coexisten líquido y vapor simultáneamente. La 
composición global de la mezcla total permanecerá en Z8 , pero la 
porción liquida tendrá una composición X8 y la parte de vapor 
tendrá una composición Ya. El vapor y líquido en equilibrio (X8 , 

Y8 ) se conectan por la línea de enlace de equilibrio a-b. Las 
cantidades relativas del vapor y líquido presentes se pueden 
determinar por medio de una serie de balances de materia 
alrededor de un separador de equilibrio por destilación 
instantánea; como se muestra en la figura 2.2 Para el componente 
A: 

donde: 

(2.19) 

Za = composición en fracción mol del componente A en la 
mezcla alimentada, 

F = mol.es totales de alimentación, 
L = moles de líquido formado 
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F = 
L = 
V= 
Za= 
xa= 
Ya= 
baF= 
ha= 
Ha= 

V 

y.l 

h. 

AGURA2.2 

moles de alimentación, 
moles de líquido, 
moles de vapor, 
fracción mol de A en l& alimentación, 
fracción mol.de A en el liquido, 
fracción mol de A en el vapor, 
entalpía de A en la alimentación, 
entalpía de A en el liquido, 
entalpía de A en el vapor. 

El balance de material global seria: 

F = V + L 

Eliminando V de (2.19) y (2.20): 

F Za = L Xa + (F - L) Ya 

desarrollando: 

F(Za - Ya) = L(Xa-Ya) 

o bien 

(11) 
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(2.21) 

(2.22) 
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De la misma manera: 

V Xa - Za 
(2.24) 

F Xa - Ya 
o bien 

L Za - Ya 
--- = ,(2.25) 

F Xa - Ya 

Las ecuaciones (2.23) a (2.25) son las bases para el 
Principio de la Regla de la Palanca Inversa. En la ecuación 
(2.25), el valor de (Za - Ya) ea equivalente a la longitud de la 
línea desde C hasta b en la figura l. El valor de (Xa - Ya) 
equivale a la longitud de la línea desde a hasta b. Ya que el 
punto Xa en el diagrama representa la composici6n de L, la 
cantidad total de L ea equivalente a la longitud de la línea 
opuesta a su composición, o sea la inversa. 

Si la mezcla de composición Za se calienta por arriba 
del punto e se llega al punto B del diagrama, donde toda la 
mezcla alimentada se ha vaporizado y existe como un vapor al 
punto de recio. A la curva superior se le llama curva de rocio o 
línea de vapor saturado. Con otro calentamiento se llegará al 
punto A y el vapor se llama sobrecalentado. Se usan tambit'3n 
gráficas de presión composici6n como indica la figura 2.3. 

Pras1ón 

Preslón lotll del sistema--­

TI 

Frta::lón mol OCA .Xe) 

FIGURA2.4 

Otro tipo de diagrama de presi6n-composici6n, se 
muestra ~n la figux;a..2.4. 
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Teaperacw:a 

o 

Vapor al punto de recio 

Liquido al puneal 
de burbuja 1 

AGURA2.5 

l.O 

En este caso se considera que la mezcla sigue la ley de 
Raoult y la presión parcial de cada componente sobre el intervalo 
total de la composición del liquido ea una linea recta. La 
presión total sobre la mezcla liquida es la suma de las dos 
presiones parciales. En ~estas condiciones, el coeficiente de 
distribución para el sistema se puede predecir combinando las 
leyes de Raoult y de Dalton para obtener: 

(2.26) 
o bien: 

(2.27) 

donde P1º es la presión de vapor del componente puro. 

Las mezclas de gases. forman soluciones ideales a presiones 
muy por arriba de la presión a la cual la misma mezcla se 
comportará como un gas ideal. Cabe esperar que la ley de Dalton 
se cumpla a presiones en el rango de 250 psia (1724 kPa), aún 
cuando la mezcla no siga la ley de los gases ideales a esta 
presión. A presiones más altas, los coeficientes de distribución 
vapor-liquido vienen a ser funciones de la temperatura, presión y 
composición. La correlación y extrapolación de los coeficientes 
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bajo estas condiciones requieren el cálculo de fugacidades del 
liquido y del vapor para mezclas de gases y liquidas no ideales. 
Estos cálculos requieren una ecuación de estado compleja que 
queda fuera de los propósito de este estudio. 

Otro tipo de diagrama de equilibrio usado en las 
separaciones vapor-liquidor es el diagrama X-Y, que describe las 
composiciones del liquido en el eje de las abscisas y las 
composiciones del vapor en equilibrio sobre el eje de las 
ordenadas. 

2.5 COMPORTAMIENTO NO IDEAL. 

Las no idealidades de la f aee vapor son bastante 
frecuentes y, en forma relativa, fAciles de predecir sobre una 
base generalizada. Las no idealidades de la fase liquida son 
menos regulares y mucho más difíciles de predecir. En casos 
extremos, la no idealidad de la fase liquida puede ser tal que 
invierta la volatilidad de los dos componentes. Cuando esto 
ocurre, el sistema se conoce como azeotrópico y la composición a 
la cual la inversión de volatilidad ocurra se conoce e.orno el 
aze6tropo o composición azeotrópica. 

La figura 2.5 muestra el diagrama de temperatura­
composición a presión constante para un sistema binario, el cual 
forma un aze6tropo de ebullición máxima. 

En cada región el equilibrio vapor-liquido se puede 
predecir a partir de una linea de enlace horizontal, no obstante, 
uno de los extremos de cada región está a la composición 
azeotrópica. La mezcla es llamada un aze6tropo de ebullición 
máxima, dado que el punto de ebullición de la mezcla de 
composición constante es más alto que el punto de ebullición de 
cualquiera de los dos componentes puros. En la figura 2.6 se 
indica la inversión de la volatilidad de la composición 
azeotr6pica. 

Fraccióa •al 
en al ••por 
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Las figuras 2.7 y 2.e muestran los diagramas de 
temperatura-composición y de equilibrio X-Y, respectivamente, 
para un sistema que presenta un azeótropo de ebullici6n mínima. 

lracc16a 111111 
aa el wapor 

Presión•constantc 

Vapor al. pu.to da EUCio 

1.0 
Fracción 001 (XI. ,yJ.) 

FIGURA2.7 

1.1 
Pncci6a mJ. .. tll. lipi.da 

RGURA2.B 

El diagrama de temperatura-composici6n a presión 
constante es el más común, debido a que la mayoria de las 
operaciones de separación se realizan principalmente a presión 
constante. 
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Entalpía 

F.racci6n mol (x ll. , y ll ) 

AGURA 2.9 

En general, se acepta que no hay una técnica efectiva para 
correlacionar y/o predecir coeficientes de distribución cuando la 
fase liquida no es ideal. Las complejidades surgidas presentan un 
reto distinto y sin resolver para la solución termodinámica. 
Muchas aplicaciones industriales de operaciones por etapas se 
llevan a cabo a bajas presiones , en las que la fase vapor es 
ideal en su comportamiento. Pero, aún bajo esas condiciones el 
comportamiento del liquido no ideal es común. Por esta raz6n, la 
mayor parte de la atención que se dirige al comportamiento no 
ideal se enfoca hacia el comportamiento de la solución y a la 
predicción de los coeficientes de actividad. 

DIAGRAMAS DE ENTALPIA-COMPOSICION. 

En muchas operaciones de separación la entalpia se 
considera como una variable importante. Un diagrama de entalpia­
composici6n puede obtenerse de la misma manera que un diagrama de 
temperatura-composición. Se deben calcular las composiciones de 
las fases líquida y vapor que coexisten en equilibrio. Se 
determina la entalpía en cada fase y los valores resultantes se 
grafican. co~o se indica en la figura 2.9. 
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El eje de composiciones es, tanto, para el vapor como 
para el liquido. Las entalpías del vapor y del liquido son 
diferentes debido al calor latente de vaporización. 

Se puede demostrar que la regla de la palanca se aplica 
al diagrama de entalpia-composici6n como se hace para el diagrama 
de temperatura composición. Primero se realiza un balance de 
materia global para el separador de la figura 2.2. 

donde 

F = V + L 

El balance de calor global es: 

hp F HV + hL 

hp = entalpía de alimentación, 
H = entalpía del vapor, 
h = entalpía del liquido. 

(2.28) 

(2.29) 

Las entalpías y regímenes de flujo en las ecuaciones del 
balance se deben escribir en unidades consistentes. Sí los 
regímenes de flujo se dan en moles, entalpías tienen que estar en 
cal/mol. 

Eliminando una de las tres variables F, V o L entre 
(2.28) y (2.29) se obtiene: 

hp F = H(F - L) + hL (2.30) 

o bien: 
L hp - H 

=--- (2.31) 
F h - H 

De modo similar al que se siguió para obtener la 
ecuacion (2.23), también podemos establecer una relación para L y 
F. Las ecuaciones (2.23) y (2.31) muestran que la regla de de la 
palanca se aplica para realizar mediciones sobre el diagrama de 
entalpía-composición, de la . misma forma que se hace sobre el 
diagrama de temperatura-composición. Las relaciones para V/F y 
L/V pueden obtenerse en términos de las mismas variables básicas, 
dependiendo de la variable que se elimine entre el balance de 
materia global y el balance de calor global. 
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2.7 C}[LCULOS DE EQUILIBRIO PARA SISTEMAS VAPOR LIQUIDO. 

La parte de los datos disponibles son aquellos para loe 
sistemas vapor-liquido y, con frecuencia se hace referencia a 
ellos como los coeficentes de distribución del equilibrio vapor 
líquido o valores de K. Ya que dichos valores varian de forma 
considerable con la temperatura y presión, se emplea la 
selectividad que es igual a la relación de los valores de K. Para 
sistemas vapor-liquido, esto se conoce comúnmente como la 
volatilidad relativa y para un sistema binario se expresa asi: 

KA YA Xa 

= a. = (2.32) 
Ka Ya XA 

La volatilidad relativa es un término útil debido a que 
tiende a cambiar menos con la temperatura que la constante de 
equlibrio. Si expresamos la ecuación ( 2. 32) en términos . del 
componente más volátil A, entonces: 

(2.33) 

+ XA(a. - l) 

Esta ecuaci6n relaciona las composiciones de 
equilibrio YA y XA en términos de la volatilidad relativa. Si se 

hace la suposición de que a es independiente de la temperatura y 
de la composición, entonces la ecuación ( 2. 33) viene a ser la 
ecuación de la linea de equilibrio o la curva Y-X como se indica 
en la figura 2.10: 

X 

FIGURA 2.10 
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2.8 CALCULO DEL PUNTO DE BURBUJA. 

El punto de burbuja de una mezcla liquida se define como la 
combinación de la temperatura y la presión a las cuales se forma 
la primera burbuja de vapor.Se considera que la cantidad de vapor 
que se forma es tan pequeña que no tiene ningún efecto sobre la 
composición del liquido.La ecuación para la composición al punto 
de burbuja para un sistema binario, se puede considerar 

X¡ = (2.34) 

y 

En la mayorí.a de los casos existen más de dos componentes que 
forman la mezcla liquida.Para este caso no existe una solución 
directa como la. ecuación 2.34. 

La definición básica del coeficiente de equilibrio es: 

Y¡=K¡X¡ (2.35) 

Por definición, en cualquier sistema estable, las fracciones mol 
deben sumar la unida~, por tanto: 

Y¡= 1.0 = K¡ X¡ (2.36) 

Esto se convierte en el criterio básico para establecer la 
temperatura y presión del punto de burbuja.Para usar la ecuación 
2. 36 se fija la temperatura o la presión. Entonces se varia el 
otro parámetro (esto cambia el valor del coeficiente de 
distribución de equilibrio) hasta que se satisface el criterio 

-para un sistemaestable.Si el total de las composiciones de vapor 
que se calcularon es diferente unidad, se debe modificar la 
combinación de la temperatura y la presión. 

2.9 CALCULOS DEL PUNTO DE ROCIO 

El punto de recio de un vapor se define comop la combinación 
de la temperatura y de la presión a las cuales condensa la 
primera gota del liquido.La primera gota del liquido se puede 
interpretar como la formación de una cantidad diferencial de 
liquido, de tal modo que la composición global del vapor restante 
se mantiene.El criterio para el punto de recio es similar en 
principio y en interpretación al criterio para el punto de 
burbuja.El criterio para el punto de recio es: 

Y¡ 

SX¡=1.0=l:­

X¡ 
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Para mezclas binarias se puede deducir una ecuación similar a la 
ecuación (35). Asi, entonces: 

Y1 = (2.38) 

(2.39) 

Estas dos ecuaciones se pueden usar para calcular en forma 
directa la composición de un vapor binario que empezará a 
condensar a una temperatura y presión determinadas. El cálculo 
para los siguientes de más de dos componentes es semejante al que 
se presentó para calcular las condiciones al punto de burbuja, 
siendo la única diferencia que una composición del liquido se 
calcula y prueba para estabilidad. 

2.10 DESTILACION BINARIA. 

En la industria, la separación de dos componentes volátiles se 
realiza continúamente. Mediante el uso de una columna de 
destilación o de fraccionación, la cual se indica en la figura 
2 .11. La alimentación se introduce en forma continua en algún 
punto intermedio de la columna. El calor se introduce al 
rehervidor que vaporiza una parte del liquido, este vapor 
asciende por la columna debido a que su densidad es menor que la 
del liquido que desciende. Se proporcionan etapas en la columna 
para permitir un contacto íntimo del vapor y del liquido. Estos 
platos se fabrican en varias configuraciones pero, su importancia 
radica en que permite al líquido fluir hacia abajo de la columna, 
y al vapor ascender por la misma, realizando de este modo un 
mezclado y una separación periódicos. El vapor que entra a un 
plato desde el plato inferior se encuentra a una temperatura más 
alta que el liquido que desciende a ese plato desde el plato 
superior. El vapor se enfriará lentamente, con alguna 
condensación que ocurra de los materiales más pesados; en el caso 
del liquido, éste se calentar.i con alguna vaporización 
correspondiente a los componentes más ligeros. El vapor que 
abandona el plato de la parte superior de la colwana entra al 
condensador, el calor se elimina por enfriamiento con agua o 
algún otro medio de enfriamiento. Parte del liquido que se 
condensa se regresa a la columna como reflujo liquido y el 
restante se convierte en el producto destilado. La combinación de 
la generación de vapor en el rehervidor y la condensación del 
liquido en el condensador, con sus respectivas corrientes 
regresando a la torre, establece la diferencia entre la 
destilación con::inua y las separaciones en equilibrio o flaaheo 
diferencial. El vapor del rehervidor y el liquido del reflujo 
permiten obtener productos de elevada pureza y, al mismo tiempo 
proporcionan una recuperación mucho mayor de los materiales 
útiles a1imentados~a.la columna. 
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El condensador puede operar ya sea como un condensador total o 
como un condensador parcial• En el primer tipo, todo el vapor que 
entra al condensador se condensa y el reflujo que regresa a la 
columna tiene la misma composición que el destilado o producto 
superior. En el caso de un condensador parcial, solamente una 
parte del vapor que entra al condensador se condensa a liquido. 
En la mayoría de los condensadores parciales sólo se condensará 
el liquido suficientecon el fin de proporcionar el reflujo para 
la torre. En algunos casos, se condensará más líquido del que se 
requiere para el reflujo y, en realidad serán dos los productos 
destilados, uno que tenga la misma composición que la del reflujo 
y, ~l otro, un producto en forma de vapor. 

El rehervidor operará como un rehervidor parcial que vaporiza 
s6lo una porci6n del liquido que entra desde el plato del fondo 
de la columna. En tal operaci6n, el liquido y vapor que salen del 
rehervidor están muy cerca del equilibrio. Como el control de la 
entrada de calor, el rehervidor puede operar como uno de tipo 
total con vaporización completa del liquido que entra. 

La sección de la columna ubicada entre el plato de alimentación y 
el condensador por lo regular se conoce como la sección de 
rctificaci6n o de enriquecimiento de la columna. En esta sección, 
al plato de la parte superior o domo se le designa como plato 
número uno y al plato inmediatamente arriba del plato de 
alimentación se le denomina plato enésimo. La zona de platos 
entre la alimentación y el rehervidor, por lo común, se llama 
sección de aligeración o de agotamiento. El plato del fondo en la 
sección de agotamiento se ennumera como etapa uno y el plato 
inmediatamente debajo del de alimentación se denomina emésimo. El 
diseño de una columna de destilación para operación continua 
requiere informaci6n acerca de la interrelación de tres 
variables: el número de platos que se requiere, el régimen de 
reflujo que se requiere y el calor de entrada que es necesario en 
el rehervidor. Estas tres variables determinan tanto el tamaño 
físico de la columna en términos del diámetro y de la altura, 
corno los costos de operación en términos de los medios de 
enfriamiento del condensador y los requisitos de calor del 
rehervidor. 

2.11 PRINCIPIOS EN EL DISEÑO DE COLUMNAS. 

El plantea.miento que se ocupa aqui al realizar los cálculos de 
destilación será considerar una columna compuesta por etapas 
teóricas o de equilibrio. Los cálculos efectuados proporcionarán 
el número de etapas te6ricas que se requieren para producir un 
destilado especifico y el producto del fondo o residuo a partir 
de una alimentación de composición determinada. Después de que se 
ha determinado el núme~o de platos teóricos, puede calcularse el 
número de platos reales por medio del uso de eficiencias de plato 
apropiadas. 

(22) 



Vn Ln+t 

r l 
r l 
Vn+t Ln 

Figura 2.12 

Bn la figura 2.12 se muestra un diagrama simplificado de un plato 
teórico o de equilibrio, representa a cualquier plato en la 
sección de rectificación de la columna y se le designa como plato 
n. Si el plato perteneciera a la aección de agotamiento se 
deaignaría collO plato m. Considerando una mezcla perfecta en el 
plato teórico, el líquido que desciende desde el plato superior 
(L0 -1) y el vapor que asciende desde el plato inferior (Vn+l) se 
combinan de tal manera que se obtiene una mezcla en equilibrio 
termodinúiico. Aai, esta mezcla se separa en una corriente de 
vapor (Vn) y una corriente líquida (Lo) que se encuentran en 
equilibrio termodinámico.Sí se conocen las composiciones de Ln-1 
y de Vn+l y se especifican sus estados, las composiciones y 
estados de V0 y de Ln podrían calcularse por medio de sus 
relaciones termodin6micas. Bate' procedimiento proporciona buenos 
resultados al. e•timar el funcionamiento de loe platos reales en 
una columna de destilación, aunque los platos reales satán a 
régimen.permanente pero no en equilibrio. El primer paso que se 
sigue p11-ra realizar· los cálculos de un problema de destilación 
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dado es definir la separación que se va a efectuar. Esto debe 
plantarse de tal forma que exista un único sistema con solamente 
una solución. Si existe más de una solución, se podría presentar 
la duda de cual seria la mejor. En el caso de un sistema de dos 
componentes o binario, la separación puede especificarse en 
varias formas: 

a) La composici6n en porcentaje de un componente en el 
producto destilado y del otro componente en el producto del fondo 
o residuo pueden especificarse. En este caso, la combinación de 
un balance de materiales total con los balances de cada 
componente (parciales), mostrará que se ha especificado una 
separaci6n única. 

b) El porcentaje recuperado de un componente en la 
corriente superior y el otro componente en '1a corriente del fondo 
pueden especificarse. 

c) El porcentaje de la composición de alimentación y el 
porcentaje de recuperaci6n de un componente en una corriente 
pueden especificarse. 

d) Puede especificarse el porcentaje de un componente 
en la parte sup'erior y el régimen del destilado total. 

Cada uno de estos procedimientos establece una 
separación por destilación en una forma tal que sólo existe una 
soluci6n al problema. Asimismo, existirá una única combinaci6n 
del número de platos y régimen de reflujo que se requiere para 
cada una de las separaciones. Una vez establecido el número de 
platos, el régimen de reflujo quedará especificado de manera 
única. A la inversa, una vez que se establece el régimen de 
reflujo, el número de platos se determina de manera única. La 
entrada de calor al rehervidor es en realidad una variable 
dependiente que se determina mediante otras variables. Por 
supuesto, se considerarán unicas, el número de platos y la 
entrada de calor al rehervidor, haciendo por lo tanto, 
dependiente la velocidad de reflujo o la carga de enfriamiento al 
condensador. 

En un sistema binario, una vez que se determina la 
separaci6n que se va a efectuar, se fijan la composición y el 
régimendel destilado. Los cálculos para definir el número de 
platos que son necesarios para la separación se llvan a cabo de 
la siguiente manera: 

a) Determínese la presión de operación de la torre. 
Tanto la temperatura como la presi6n influyen en la distribución 
de un componente determinado entre el vapor y el liquido en 
equilibrio. La presión de operación de la columna por lo común se 
fija por la temperatura de condensación del material que se va 
al domo. Si la columna cuenta con un condensador total, se 
considera que opera a la temperatura del punto de burbuja del 
producto superior. En el caso de un condensador parcial, se 
supone que operará a la temperatura del punto . de roc!o del 
producto del domo. La presión de la torre se determina haciendo 
el cálculo apropiado, ya sea el punto de burbuja o el punto de 
rocío a la temperatura que puede lograrse en el condensador por 
el medio de enfriamiento que se va a usar. 

b) Definase la relación de reflujo para la torre ·y realícense 
balances de calor y de materiales en el condensador para 
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determinar la -cantidad de enfriamiento que se requiere y la 
composición del vapor que emerge del plato superior. 
c) Supóngase que el plato del domo opera como un plato teórico y 
efectúeae un cálculo del punto de rocío sobre el vapor que sale 
del plato superior para encontrar la composición del líquido. 
Este cálculo determina trunbién la temperatura del plato de la 
parte superior de la torre. 
d) Determínese la cantidad y la composición del vapor que entra 
al plato superior desde el segundo plato de la columna. Esto se 
realiza suponiendo un régimen de flujo del líquido que cae del 
plato superior y, calculando la cantidad y composición del vapor 
que entra al plato por medio de un balance de materia en dicho 
plato. Después se realiza un balance de calor en el mismo plato, 
sí el balance de calor se aproxima, la cantidad supuesta del 
régimen de flujo del liquido es correcto; si el balance de calor 
no se aproxima, se tiene que suponer un nuevo valor para el 
régimen de flujo líquido y recalculares loa balances de 
materiales y calor. 
e) Repítase el procedimiento anterior para el segundo plato de la 
columna y para loa platos subsecuentes en la zona de 
rectificación, hasta que el líquido que sale del plato tenga la 
misma composición qua el líquido de la alimentación. 
f) Determinase la entrada de calor para el rehervidor por un 
balance de calor alrededor de la columna. 
g) Calcúlese la cantidad y composición del vapor que deja el 
rehervidor. La composición se calcula como el vapor en equilibrio 
con el producto del fondo. El régimen de flujo o gasto de vapor 
se calcula suponiendo una cantidad de vapor y después haciendo un 
balance de calor alrededor del rehervidor. Si el balance de calor 
no se aproxima, se debe suponer un nuevo régimen de vapor y 
recalcular los balancea. 
h) Calcúlense la temperatura y las composiciones para el plato 
del fondo de la columna y para cada plato subsiguiente en orden 
ascendente hasta alcanzar la composición del plato de 
alimentación. 

2.12 METODO DE McCABE-TBIELE. 

El procedimiento descrito antes es sumamente largo y tedioso. Loe 
cálculos se pueden abreviar utilizando un diagrama de composición 
líquido-vapor. 
Balance de Material para un solo plato. 
El balance de materia de un componente alrededor de un plato en 
la sección de rectificación de una columna de destilación como el 
que se muestra en la figura 2.13, puede expresarse así: 

(2.39) 
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Vn Ln+l 
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f l 
Vn+l Ln 

FIGUJIA 2 .13 

El balance del componente que relaciona a las corrientes que 
pasan en la columna se encuentra a partir de un balance de 
materia del componente en la sección de rectificaci6n de una 
columna de destilaci6n como se muestra en la figura 2.14. 
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FIGURA 2.14 

AsL para el componente A 
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Esta important~ relación describe la diferencia entre las 
corrientes que pasan en cualquier punto de la sección de 
rectificación de la columna es la cantidad de ese componente en 
el producto destilado. La ecuación (2.40) puede rearreglaree así: 

Xo D 
Yn+l = +---- (2.41) 

Vn+l 

Dicha ecuación relaciona la composición del vapor que aéciende 
desde cualquier plato en la sección de rectificación con la 
composición del líquido que baja del plato superior.Bata ecuación 
se define como la línea de operación de la sección superior de la 
columna.Para simplificar se pueden hacer dos suposiciones: 

1.-El calor de mezclado es cero o despreciable para los dos 
componentes en la mezcla. 

2.- Los calores latentes molares de vaporización de los dos 
componentes son iguales o diferentes por una cantidad 
despreciable. Asi, se obtiene: 

Lo = Li (2.42) 

(2.43) 

Estas ecuaciones definen una operación de columna conocida como 
derrame molar constante, es decir, el derrame del líquido en los 
platos inferiores de una sección determinada de la torre es 
constante en términos de las moles totales que fluyen por unidad 
de tiempo. Lo mismo sucede para el flujo de vapor.Las 
composiciones de las corrientes del liquido y del vapor variarán 
de plato a plato, pero el flujo molar permanecerá constante.Sin 
embargo, los regímenes del vapor y del liquido de las secciones 
de rectificación y de agotamiento de la columna por lo regular no 
serán los mismos.De esa manera la ecuación del balance de materia 
queda así: 

Xn Lo Xo D 

Yn+l = + 
V V 

o bien: 

X L Xo D 
y= +---- (2.44) 

V V 

Bata expresión se puede usar para los c4lculos de plato a 
plato. El valor de Xn se conoce a partir de los cálculos del 
punto de rocío sobr~ el vapor que deja el plato. Un cálculo de 
balance ide _materia proporcionará la composición de1 liquido que 
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entra al plato. Una vez efectuado este cálculo, la composición 
del liquido que sale del plato se puede determinar mediante un 
c'lculo del punto de rocío sobre la composición del vapor. Los 
c'lculos se desarrollan hacia abajo de la columna usando la 
gr6fica X-Y para determinar las composiciones de equilibrio y 
empleando la ecuación del balance de materia para calcular las 
composiciones de las corrientes del líquido y del vapor de paso. 

Efectuando un balance de materia en la sección de agotamiento de 
la columna, se obtiene de la figura 2.15: 

o bien: 

X,.-1 L' Xs B 
+---- (2.45) 
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XL' Xs B 
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La ecuación (2.~5) también puede graficaree sobre el diagrama X-Y 
como una linea recta con pendiente L'/V' y una ordenada al origen 
"y" igual -x8 B/V•. Las barras se usan para señalar los reqímenes 
de flujo en la sección de agotamiento de la columna.Betas 
ecuaciones, (2.44) y(2.4S), ee conocen como lae lineas de 
operaciOn de la columna.Sus posiciones relativas sobre la gr6fica 
de composición X-Y depende de la relación de reflujo y de la 
relación de vaporización que se determinan de acuerdo al 
funcionamiento de la columna. Las lineas de operación, asi como 
la curva de equilibrio se utilizan para determinar cAlculos del 
número de platos, efectuando los siguientes pasos: 

1.-Localiceee la linea de operación de la sección de 
rectificación evaluando el valor de "Y" cuando X0 = x0 • Bajo 
esas condiciones Yn+1• x0 • Esto· significa que la linea de 
operación de la zona de rectificación va a través de los puntos Y 
Yn+l = Xn = Xn• También se conoce el valor de la ordenada al 
origen y de la ecuación. 

2.-Determinese la composición del liquido que abandona el plato 
superior de la columna. Si la columna tiene un condensador total, 
Y1=Xo• 

3.-Para determinar el liquido en equilibrio con Y1, dibújese una 
linea horizontal desde la composición Y1 hasta la curva de 
equi1ibrio y luego dibújese una linea vertical hasta la linea de 
operación de rectificacion para obtener X1· 
Al obtener Xi en la linea de rectificación ee tiene el punto (X1, 
Y2 ). Desde éste se traza una línea horizontal hasta la curva de 
equi1ibrio X-Y para obtener el punto (X2,Y2)• 

4.-conocido Y2, se traza otra linea vertical hasta la línea de 
rectifica~i6n, obteniendo en ella el punto (X2,Y2 ):ee traza 
nuevamente otra linea horizonta1 hasta la linea de equilibrio 
para obtener el punto (X3,Y3 ).Bete proceso se repite tantas 
veces como sea necesario hasta alcanzar la composición del plato 
de alimentación. 

LOCALIZACION DBL PLATO DB ALIMBNTACION. 

Bn 1a figura 2.16 se ilustra la forma en que funciona e1 plato de 
alimentación de una columna de destilación. 
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FIGURA 2.16 

Bajo las restricciones que se aplican. Bl liquido que cae del 
plato inferior de la sección de rectificación se adiciona con la 
porción del líquido de la alimentación para formar el liquido que 
baja a la zona de aqotamiento de la columna.De modo similar, el 
vapor que asciende desde el plato superior de la sección de 
agotamiento se adiciona a la porción de vapor de la alimentación 
para formar el vapor que entra a la sección de rectificación de 
la columna.En forma analitica, esas relaciones se expresan de la 
siguiente manera: 

Lm+l (2.46) 

(2.47) 

En la zona de agotamiento de la columna se usará la siguiente 
nomenclatura: 

L •L' 
m+l 

y V =V' 
m (2.48) 

un balance de materia alrededor del plato de alimentación da: 

F + L - L' y 
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Si se define un 'término 11 q 11 como las moles de líquido saturado en 
la alimentación divididas entre la cantidad total de alimentación 
laa velocidades de flujo hacia arriba y hacia abajo del plato de 
alimentación se expresan asi: 

L' = L + qF 

V = V' + (l-q)F 

Restando (2.45) de (2.44): 

Y(V - V')= X(L - L') + Xo D +Xs B 

(2.50) 

(2.51) 

(2.52) 

El balance total en la torre para el componente A es: 

(2.53) 

Combinando las ecuaciones (2.49) hasta la (2.53) se obtiene: 

q 
y= X - (2.54) 

q -1 q-1 

que recibe el nombre de ecuación de la línea de alimentación, 
ésta nos representa la posición de las intersecciones de las 
líneas de operación de las zonas de agotamiento y de 
rectificación. Por lo regular, se conoce como la linea q. 
Haciendo X • XF, de tal modo que la linea q pasa por el punto (X 
= XF, Y= Xp) y tiene una pendiente igual a q/(q - 1). 

Existen cinco diferentes tipos de alimentación posibles. En la 
figura 2.17 se ilustran cada una de ellas por la ubicación de la 
linea q. 

•• 
FIGURA 2.17 
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1.- Cuando la alimentación es un liquido saturado, q = l. En este 
caso la linea q es vertical. 

2.- Si la alimentación es un vapor saturado, q = O y la línea q 
es horizontal. 

3.- Para una mezcla parte vapor y parte líquido saturados, tiene 
un valor entre O y 1 y la linea se declina con un ángulo entre 
180 y 270° en el sentido de las agujas del reloj respecto al eje 
positivo de las équis. 

4. - Cuando la alimentación es un vapor sobrecalentado q será 
menor que cero y la linea q caerá entre 90 y 180° en el sentido 
de las manecillas del reloj respecto al eje équis positivo. 

5 .- ·si la alimentación es un liquido subenfriado, la línea q se 
encontrará entre 270 y 360º en el sentido de las manecillas del 
reloj tomando como referencia al eje positivo équis. 
En la mayoría de los casos, la alimentación será líquido saturado 
o mezcla vapor-liquido o bien, vapor saturado. Raras ocasiones se 
tratarán alimentaciones de líquido subenfriado o de vapor 
sobrecalentado. 

ETAPAS DE EQUILIBRIO. 

Para construir un diagrama de McCabe-Thiele se procede de la 
siguiente manera: 

1.- Evalúese el número necesario de de puntos y constrúyase una 
curva de equilibrio. 

2.- Trácese la línea de operación de la sección de rectificación 
a través de los puntos (X = x0 , Y = Yn) para intersectarse con el 
eje de las Y en x 0o/v. 

3.- Trácese la linea q por los puntos (X = XF, Y = XF) con su 
pendiente correspondiente. 

4.- Constrúyase la línea de operación de la zona de agotamiento a 
través de los puntos (X = x8 , Y = Xa) y por la intersección de la 
linea de operació~ de la sección de rectificación con la linea q. 

s.- Si la columna cuenta con un condensador total, el vapor que 
abandona el plato superior, el reflujo y el destilado tendrán la 
misma composición, x8 • La línea horizontal que va desde el punto 
x0 hasta el eje de las y indica que Y1 y x0 tienen la misma 
composición del liquido en equilibrio con Y1• El siguiente paso 
es localizar la composición del líquido en equilibrio con Yl; se 
halla construyendo una linea horizontal desde Y¡ hasta el corte 
con la curva de equilibrio y después trazando una linea vertical 
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de la curva de "'equilibrio al eje de compoe.i.ciones X. Asi, se ha 
descendido un plato teórico en la solución gráfica. 
6.-Este procedimiento se repite para el segundo plato. La 
composición Y2 se encuentra extendiendo una línea horizonta desde 
la linea de operación a la composición X1• La composición X2 del 
liquido que se encuentra en equilibrio con Y2 , se determina 
extendiendo una lin&! vertical desde el punto 2 de la figura 18 

v, 
v, 

•• 

FJ:GURA 2.lll 

7.- Este procedimiento por pasos se continúa hasta alcanzar el 
plato de alimentación. 

8.-oe manera similar, se escalonan los platos de la sección de 
agotamiento en el epunto x8 • L alinea vertical da la composición 
del vapor que sale del rehervidor y la primera linea horizontal 
da la composición del liquido que cae del plato inferior de la 
sección de agotamiento. La construcción de esta forma hasta que 
se alcance el plato de alimentación. 

DETERMINACION DE LOS PLATOS MINIMOS. 

Cuando se considera la separación especifica de una alimentación 
determinada, logramos que ciertos limites se coloquen en el 
número de etapas y en la relación de reflujo que pueda usarse. 
La consideración de las caracteristicas del proceso sugiere que 
se requiere cierto número mínimo de platos teóricos para llevar a· 
cabo la separaclón que se desee. Este tipo de operación de la 
columna por lo regular se conoce como reflujo total. Otra 
terminología común correcta es la operación con platos mínimos. 
La ecuación de la linea de operación para la zona de 
rectificación de ·una-columna usando la solución de McCabe-Thiele 
es: 
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LXn DXo 
Yn+1= -+- (2.55) 

V V 

Esta ecuación tiene como pendiente L/V. El balance de materia 
total para la secciOn de rectificación es 

V=L+D (2.56) 

La ecuación (2.56) muestra que L será siempre menor que V, al 
menos que se obtenga algo de destilado. El valor máximo, de L/V 
será· la unidad, esto se logra cerrando la columna y todo el 
vapor de la parte superior regesa a la columna como reflujo. En 
esas condiciones, la línea de operación de la sección de 
rectificación coincidirá con una linea trazada a 45G a partir del 
origen. Esta misma consideración se aplica ala zona de 
agotamiento. En las condiciones de reflujo total o platos 
mínimos, las dos lineas de operación coinciden la una con la otra 
con la linea de· 4sa. Los platos teóricos que se requieren para la 
separación se escalonan hacia abajo como se hizo antes, con la 
única diferencia que la linea de 45D se usa como línea de 
operación. 

DETERMINACION DEL REFLUJO MINIMO. 

En la operación de la columna son posibles dos casos 
extremos,ellos son el reflujo total y el reflujo minimo,que 
raramente se encuentra en una columna de operación.El reflujo 
mínimo es una interpretación matématica más que una realidad 
fisica,sin embargo es un concepto muy importante que se debe 
calcular para cualquier destilación deseada. 

Puede ser el caso que una linea de operación se aproxime a la 
curva de equilibrio x-y,de tal manera que para intersecarla,se 
necesite un número infinito de platos.Conforme el incremento en 
la variación de la composición que se realiza en cada plato se 
hace más pequeño,se alcanza una región llamadaalgunas veces una 
zona de infinidad.En esta zona,las composiciones,temperaturas y 
regímenes de flujo de vapor y del líquido son constantes de plato 
a plato.También esta región de la torre se conoce como una zona 
de captura. 

Aunque se presenta una condición de reflujo mínimo en 
ocasiones, una linea de operación intersecta a la linea de 
equilibrio, solamente una de esas representa la verdadera 
relación de reflujo mínimo para la separación. El reeflujo mínimo 
de interés específico es aquel que permitirá llevar a cabo la 
separación que se requiere a partir dela alimentai6n dada. Este 
punto se determina sobre un diagrama de McCabe-Thiele, donde la 
línea de operación de la zona de rectificación, la linea de 
operacion de la zona de agotamiento, la línea q de alimentación y 
la linea de equilibrio se ~ntersectan todas en un punto común. En 
la figura 2.19 se ilustra este caso. 
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Si la relación de reflujo se disminuye todavia más, la linea 
de operación de la secciónl de rectificación intersectará la 
curva de equilibrio a un valor de x más a1to para el componente 
más volátil que la composición de alimentación. Esto significa 
que aún con número de platos infinito, la composisici6n de 
alimentación. Por otro lado, si se incrementa la relación de 
reflujo, no ocurrirá la intersección con la curva de equilibrio, 
ya que las lineas de operación de la sección de rectificación y 
la de agotamiento intersectarán la línea q lejos, y a un lado, de 
la curva de equilibrio. 

La relación de. reflujo mini.me se puede calcular de manera 
saencilla extendiendo la linea de operación de la sección de 
rectificación hasta su punto de intersecci6n con el eje y. Esta 
intersección es: 

ox0 
(2.57) 

V 
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De acuerdo a un balance de material global al rededor de la 
seccion de rectificaciónde la columna, V = L + o. Sustituyendo 
ésta en (2.57) determinada en forme directa el valor de L, la 
relación de reflujo: 

(2.58) 
L+D UD+1 R+1 

Ya que este valor de la intercepción se obtuvo bajo condiciones 
del reflujo minimo también puede determinarse a partir de la 
pendiente de la linea de operación a la 9ondici6n de reflujo 
minimo. Este procedimiento, por lo general, no es tan preciso. 

2.13 METDDO DE ENTALPIA-COMPOSICION 

Se presentan casos en los que no se aplican las consideraciones 
.de calor de mezclado despreciable y/o calores latentes molares de 
vaporización.En estos casos el método de McCabe-Thiele no 
proporcionará una buena descripción de la separación que se 
realiza. Ponchon ( 1921) y Savarit ( 1922) presentaron un 
procedimiento gráfico que incorpora los balances de entalpía como 
una parte integral del cálculo. Este método combina los cálculos 
de balance de entalpia con los cálculos de balance de materia, de 
tal que no sólo se obtienen las composiciones de vapor y del 
liquido en la columna, sino también proporcionan información 
sobre las funciones del condensador y del rehervidor. 
De la fig. 2.11 se obtiene el siguiente balance de materia total 

F = D + B ( 2. 59) 
Para un componente cualquiera, se puede escribir el balance de 
materia alrededor de la columna de la siguiente forma: 

Fzp = ox0 + Bx8 (2.60) 
Escribiendo un balance de entalpia global para la columna: 

Fhp + OR = Dho + Bha + Oc (2.61) 
Donde h = Entalpía de la corriente Liquida, energia/mol, 
QR Entrada de calor al rehervidor, energia/tiempo, 
Oc = Calor eliminado en el condensador, energia /tiempo. 

El balance de calor se puede rearreglar así : 
Oc OR 

FhF = D ( ho + --) + B ( ha - --) ( 2. 62) 
D B 

El balance de energía se rearregla de esta manera por 
conveniencia al graficar en el diagrama de entalpia­
concentración. La entalpía (ordenadas en este diagrama se expresa 
en unidades tipicas de BTU por unidad de masa o moles. Los 
rendimientos del condensador total y del rehervidor se deben 
convertir en esas unidades antes de que se pueda graficar en 
forma apropiada sobre el diagrama de entalpia-composici6n. En la 
figura 2. 20 se muestran los puntos que se representan por las 
corrientes de alimentaci6n del destilado y de las del fondo y que 
pueden graficarse en el diagrama de entalpia-composici6n. 
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Sustituyendo el balance de materi.;:. total en el balance de 
materiales en base al componente más volátil, resulta: 

( D + a ) Zp a Dxo + axa (2.63) 

Realizando la misma sustitución en el balance de calor total: 

( D + a ) hp ~ D ( ho + Oc/D) + a (ha - QR/a) (2.64) 

Despejando en ambas ecuaciones a D/B e igualando los dos 
resultados, se obtiene: 

D Zp - Xa 
(2.65) 

a Xo - Zp < h0 + Oc/ o ) - hp 

Esta ecuación se puede rearreglar de la siguiente forma: 

Xo - Zp 

h0 + Qc/D ¡ - hp 
(2.66) 

Comparando la ecuación (2.66) con loe puntos 9raficadoe en la 
figura 2.20, encontramos que el tármino izquierdo de dicha 
ecuación representa la pendiente da una linea recta entre los 
puntos ( x8 , ha - QR/B) y (zp, hp)• Bl término del lado derecho 
de la misma ecuación representa la pendiente de una linea recta 
que une loe puntos ( zF, hF) y ( x 0 , ho + Qc/D ). Dedo que las 
pendientes de eSaa.- dos lineas son iguales, una linea recta que 
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una loe puntos ( x8 , he - QR/B ) y ( x0 , ho + Oc/D ) tiene que 
pasar por el punto ( zp, hp ) • Esto quiere decir que los tres 
puntos caen sobre la misma linea recta. 

Bn la ecuación (2.65) se considera que la cantidad de destilado 
es proporcional a la distancia horizontal zpx8 y que la cantidad 
de los fondos es proporcional ala distancia horizontal Xnzp• La 
consideración de los triángulos rectos semejantes que se forman 
por las líneas punteadas en la figura 2. 20 y el balance de 
materia total de la columna, muestra que la cantidad de 
alimentación es proporcional a la distancia horizontal X0 Ka. 
Esto conduce a la regla de la palanca inversa que se aplica a 
cantidades de corriente y entalpías en el diagrama de entalpia­
composición de la misma forma en que se aplica a los balances de 
materia en el diagrama de temperatura-composición. Considerando 
el plato teórico de la figura 2 .13, así como la forma en que 
opera y que se describe sobre el diagrama de entalpía · 
composición de la figura 2.21. La alimentación del vapor al plato 
Vn+l' es un vapor saturado con composición Yn+l• La alimentación 
del líquido desde el plato superior es Ln-1 con composición Xn-1• 
El flujo total hacia el plato se representa por el punto "P 11 

, el 
cual cae sobre una línea recta que conecta a Xn-1 y a Yn-1 • 
Basándose en la regla de la palanca inversa el punto "P" oe 
localiza de tal modo que la distancia Yn+l P es proporcional 
ala cantidad de Ln-1 y la distancia X0 -1P es proporcional a la 
cantidad de Vn+lt esto es : 

(2.67) 

Ya que el vapor y el líquido que salen del plato se encuentran 
en equilibrio uno con otro, se situarán en una línea de 
equilibrio. Además la suma del vapor y del líquido que abandonan 
el plato tiene que ser igual al flujo,total al plato. Por eso la 
línea de enlace tiene que pasar por el punto "P", que representa 
el punto de adicción del vapor Vn y del líquido Ln que salen 
delplato. la composición de esas corrientes se encuentran por 
la intersección de la linea de unión con las curvas de entalpía 
composición • Los balances de materia alrrededor del plato n se 
puede expresar aei: 

El balance de entalpía alrrededor del plato se expresa: 

Vn+l Hn+l - Lnhn = VnHn -Ln-lhn-1 
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Donde H es la entalpía del vapor y h es la entalpía del liquido. 
Estas ecuaciones muestran que la diferencia en los flujos de 
corriente, ambos sobre una base de materia y entalpía, es la 
misr.1a arriba y abajo del plato. Esto significa que la corriente 
que se debe adicionar a Vn+l para generar L0 y la corriente que 
debe adicionar a V0 para generar Ln-1 son las mismas.Lo anterior 

se representa la figura 2.21 con el punto !!, que representa el 
punto de diferencia arriba y abajo del plato. El concepto de un 
punto de diferencia común se puede ampliar a la sección de una 
columna que contenga cualquier número de platos mientras no se 
tenga que adicionar ni retirar una alimentación externa de la 
columna. 
Para construir el diagrama de entalpia-concentración y determinar 
el número de platos teóricos necesarios para efectuar una 
separación dada se produce de la forma siguiente: 

!.-Desarróllense la curva de equilibrio y el diagrama de 
entalpía-concentración para la mezcla a separar. En muchos casos, 
la curva de equilibrio se traza en la misma hoja de papel en la 
que se dibuja el diagrama de entalpía-concentración. 

2.-Determínese el fraccionamiento de la columna y calcúlense las 
composiciones de los productos del destilado y fondos y 
localícense esas dos composiciones en el diagrama de entalpía­
concentración, como se muestra en la figura 2.22. También 
localícense la composición y entalpía de alimentación. 

3.-Establézcase la relación "de reflujo para la separación y 
localícese el punto de diferencia de la sección de rectificación 
6R. Este punto tendrá una coordenadas de composición igual a la 
composición del destilado y una coordenada de entalpía ho+ Qc/D. 
Considerando una columna con condensador total, el punto de 
diferencia se localizará a una distancia Qc/D arriba del punto 
del producto destilado saturado. La figura 2 .22 muestra que el 
punto Yl representa el punto de adicción de XD y dR. La linea 

x0&R es una ecuación de balance de materia/balance de calor 
alrededor del condensador de la columna. 

4.-Bxprésese un balance de calor y de materia alrededor de la 
columna y localiceae el punto de diferencia de la sección de 
agotamiento áS. Dicho punto tendrá una coordenada de composición 
que se representa por x8 , el producto del fondo. Ya se mostró que 

una linea recta que se origina en AR y pasa por la alimentación 
localizada áS. Se traza una linea recta desde ÁR y por XF y ee 
extiende hasta su intersección ~B· 

5.-Escalónense los platos hacia abajo en forma gráfica para la 
sección de rectificación de la columna. La composición y entalpía 
de Y1 se determiQaron por los balances alrededor del condensador. 
La composic;i.ón x1; ia cual representa el liquido que sale del 

(39) 



plato superior se determina por la curva de equilibrio dado que 
se encuentra en equilibrio con Y¡, el vapor que sale del plato. 
Esto se indica por la linea punteada en la figura 2.22 Despues se 
determina la composici6n Y2 por un balance de calor y de materia 

entre X¡ y AR; dicha composición caera en la linea de vapor 

saturado, se localiza trazando una linea desde X¡ hasta &R. 
Este procedimiento se continúa hasta alcanzar el plato de 
alimentación. 

6. -Bscalónense hacia abajo los platos teóricos para la sección 
de agotamiento. En esta, la primera etapa es la de equilibrio, 
para determinar la composición del vapor qlle deja el rehervidor. 
Entonces se realiza un balance de matria y calor para determinar 
X¡ para el liquido que sale del primer plato en la sección de 
agotamiento • Esta se determina mediante la linea del balance 
de materia y de calor que conecta Ya y &s. La composición del 
vapor en equilibrio con X¡ se determina luego extendiendo una 
línea de enlace desde X¡ hasta intersectar a la curva de vapor 
saturado, que se representa por Y¡. El procedimiento se repite 
hasta alcanzar el plato de alimentación. 
La relacion de reflujo se puede encontrar en un diagrama de 
entalpía composición haciendo un balance de energía alrededor del 
condensador. El balance de energía es: 

V¡H¡ = Lo ho + Dho + Oc (2. 71) 
o bien: 

(V1/DJH1 = !L0 /0Jh0 + h 0 + Oc/o (2.72) 
Sustituyendo V¡=Lo + D en ( 2. 72) y rearreglando se 

tiene: 
Lo = (ho +Oc/D) H1 = ÓR H1 (2.73) 

--0 H1-ho ---¡¡¡110 

donde ARH1 y H¡h0 son las longitudes de las lineas entre los 

puntos AR y B¡ y,H¡ y h0 ,respectivamente. La relación de reflujo 
interno arriba de la primera etapa es: 

Lo (ho + Oc/O) - H¡ = ARHl (2.74) 

O ¡h0 + Oc/OJ - ho ARho 

La relación de reflujo interno entre cualquiera de dos etapas en 
la sección de rectificación puede expresarse como: 
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Cho + Oc/O - Hn+l (2.75) 

Cho + Oc/o) - hn AR hn 

La relación de reflujo interno en la sección de agotamiento de la 
columna es: 

Lm-1 Hm - !ha - Oa/a) 
(2.76) 

--V hm-1 - Cha - Qa/B) 

Para el plato del fondo N la relación de reflujo interno llega a 
ser: 

LN Ha -(ha - Qa/a) Ball.S 
(2.77) 

Va hN - (ha -Oa/a) hNAS 

Los balances alrededor de toda la columna proporcionan las 
relaciones entre los productos del destilado y el fondo en 
términos de las composiciones y las entalpías sobre el diagrama 
de entalpía - compoeici6n. El balance de energía total alrededor 
de .la columna es: 

FhF + QR = Oho + aha + Oc (2.78) 

-

FJ:GURA 2.21 

Introduciendo el balance de materia total , F 
ecuación (2.78) resulta: 
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D 
(2.79) 

B 

PLATOS MINIMOS 

En la solución del ponchon - Savarit , las coordenadas de los 
puntos de diferencia en la sección de rectificación de l.a columna 
son ·( x0 , ho + Qc/D). Sí D tiende a cero, la coordenada de la 
entalpía del punto de diferencia se aproxima al infinito , sin 
considerar los valores individuales de ho y De • Por otro lado Oc 
llega a ser grande si L llega a ser muy grande con respecto a D • 
La carga del condensador de relaciona en forma directa con la 
cantidad del liquido condensado en él • También para este caso , 
la coordenada de la entalpía del punto de diferencia para la 
sección de rectificación de la columna tenderá a infinito. 

El mismo razonamiento se aplica para el punto de diferencia de 
la sección de agotamiento.Las coordenadas para este punto de 
diferencia son:(X8 ,u8 ,-QR/B). Conforme B tiende a cero, la 
coordenada de la entalpía tenderá a un infinito negativo.Si la 
carga del liquido llega hacer muy grande con respecto a B, el 
rendimiento del calor del rehervidor también llega a hacer muy 
grande tiende a infinito negativo. Si la carga del liquido llega 
a ser muy grande con respecto a B, el rendimiento del calor del 
rehervidor también llega hacer muy grande y el punto de 
diferencia tiende a infinito negativo. En la figura 2.23 se 
muestra la construcción del diagrama de Ponchon - Savarit bajo 
condiciones de platos mínimos. Las lineas continuas en esta 
figura representa las ecuaciones del balance de materia y de 
calor alrededor de los platos, y las lineas punteadas representan 
las composiciones en equilibrio que : 

........ 

Campa•l.d6n 

FIGURA 2.23 
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salen de los ~atas. Las lineas de operación son verticales a 
través de toda la columna debido a que ambos puntos de diferencia 
se localizan en el infinito. El rehervidor opera como un plato 
teórico a platos minimos. En el caso de que la columna cuente con 
un condensador parcial en vez de uno de tipo total, el primero 
funcionará simplemente como otro plato teórico en la columna.No 
se necesita ningun cambio básico para la construcción usando ya 
sea el procedimiento de Mccabe-Thiele o bien el procedimiento de 
Ponchon - Savarit para tomar en cuenta un condensador parcial o 
un rehervidor parcial. 

El estado térmico de la alimentación no tiene efecto sobre el 
número mínimo de platos que ae requieren para una separación. 
Ya que las líneas de operación coinciden con la línea que llega a 
ser un punto sobre la linea de 45°.En el diagrama de Ponchon -
Savarit los dos puntos de diferencia se localizan en el infinito 
y el estado térmico de la alimentación nuevamente no tiene efecto 
sobre el número mínimo de platos requeridos. 

REFLUJO MINIMO 

En el diagrama Ponchon-Savarit se presenta una zona de 
platos infinitos,toda vez que una linea de operación (ecuaciones 
de balance de materia y energía) coincide con una l~nea de enñace 
de equilibrio. A menos que ocurran anormalidades en la curva de 
equilibrio líquido-vapor del sistema,el reflujo mínimo para el 
proceeo por lo normal se manifestará en el plato de 
alimentación.La relación de reflujo para una separación 
determinada se encuentra extendiendo la línea de enlace atravéz 
de la composición de alimentación hasta interceptar una linea 
vertical trazada por Xo.Tanto la relación de reflujo mínimo como 
la carga del condensador a reflujo mínimo pueden determinarse a 
partir de la ubicación del punto de diferencia de la sección de 
rectificación.La linea puede extenderse hasta interceptar la 
linea de composición x8 .Esto determina el régimen de ebullición 
máxima y el rendimiento de calor del rehervidor a reflujo mínimo. 

FIGURA 2.24 

~ ...... 
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TORRE EMPACADA COMO ALTERNATIVA DE DISEÑO 

La absorción,desorci6n,destilaci6n y la extracción liquido­
liquido,aunque diferentes,involucran la transferencia de uno o 
mas componentes desde una a otra fase, dichos procesos se pueden 
efectuar en una columna empacada, en lugar de una torre de 
platos. Las torres empacadas se prefieren en separaciones en las 
cuales se procesan líquidos y gases corrosivos. La caída de 
presión en torres empacadas es mucho menor que en las torres de 
platos y éstas son más costosas que aquellas. Sin embargo las 
torres empacadas por lo regular no se pueden emplear sobre un 
amplio rango de capacidad a causa de la canalización en los 
regimenes de flujos bajos.Cuando el ensuciamiento es un 
problema,se prefieren las torres de platos pues es posible 
limpiarlas con más facilidad. 

La velocidad de transferencia de masa en un proceso de 
separación depende del área de contacto entre las fases.Dicho 
contacto se proporciona por las corrientes de paso como resultado 
de la distribución de las fases sobre la superficie del 
empaque.se cuenta con varios tipos de empaque para este fin,pero 
debido a sus diferencias,la velocidad de transferencia de masa es 
función del tipo de empaque así como de su tamaño. 

DETERMINACION DE LA ALTURA DE LA TORRE 
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La alturar de una torre empacada depende de de las 
propiedades y regímenes de flujo de las corrientes en contacto y 
del tipo de empaque a usar.Una torre empacada es también un 
contactar diferencial continuo. Consideramos la figura 2.25,en la 
que se realiza un proceso separación isotérmico en un contactar 
diferencial. Dado el cambio en el número de moles de una fase 
tiene que ser igual al cambio en el número de moles en la otra 

In fveloddd del 1111) 

C•ld• de pra•l6n en un fecha empacadlll 

se puede escribir un balance de materia global sobre una secci6n 
diferencial de la columna de la siguiente manera: 

1 1 1 1 
L 1 z+Az+V 1 z = V 1 z+Az+L 1 z (2.80) 

1 

Rearreglando y dividiendo ambos lados de la ecuación entre ~Z,la 
expresión anterior queda en forma diferencial asi: 

dL dV 
(2.81) 

dZ dZ 

De la misma manera,podemos escribir el balance de materia sobre 
el elemento diferencial para la componente A como: 

(2.82) 
dZ 
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donde se considera que la ecuación anterior tiene unidades 
comunes de Kgmol / hrmJ. Para una columna con área de sección 
transversal s, el cambio de componente A en el solvente 
diferencial, SdZ se puede relacionar al flujo NA si se puede 
determinar el área disponible para la-tran~~c-e--ia de masa de un 
tipo particular de empaque. Ya que el área superficial es dificil 
de obtener y varia con el cambio y el tipo de empaque, se 
introduce un factor "a" para repreHentar el área de transferencia 
de masa por unidad de volumen del empaque. Por tanto el flujo 
molar se expresa de la siguiente forma: 

kg mol 
(2.83) 

hr m2 dZ dZ 

Tomando en cuenta la teoría de los coeficientes de transferencia 
de masa, el flujo de A se puede escribir en térnúnos de una 
fuerza impulsora de la fracción mol por cada fase sola así: 

k' y 

13v-i 

donde 13 se define como: 

NA CAB 
) 

NA + Na c 
13 = 

NA 
ln 

NA + Na 

-

k' X 

l3i-L 

NA 
( 

NA + Na 

NA ----
NA+ Na 

NA 

NA + Na 

(2.84) 

CAi 

c 
( 2.85 ) 

CA 

c 

CAi 

c 

Las concentraciones YA y xA son las composiciones del seno de la 
fase, y YAi y· XAi son las composiciones de la intercara gae­
liquido. Combinando (2. 84) con ( 2. 83) para la fase gaseosa se 
tiene: 
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d(Vy¡{) k y 
NA = ~~-( YA - YAi ) 

a • dZ j}V-i 

La altura del empaque 
variables de (2.86) 
concentracione1e 

z 

de la torre se 
e integrando 

d( VyA ) z-f dz-J 
o 

k'yª 
YA.a 

(2.86) 

obtiene separando 
sobre el rango 

(2.87) 

las 
de 

Para la fase liquida, la ecuación (2.87) se modifican para dar: 

d( LxA ) 
(2.88) 

Sin embargo, para la destilación es necesario el uso de 
expresiones más generales que las anteriores. Si son válidas 
McCabe-Thiele, la altura del empaque de la torre se puede hallar 
mod.if icando esas ecuaciones para el caso de la contratrasferencia 
equimolar, en la cual NA • - Ne; los términos de corrección del 
flujo en el seno del sistema son iguales a la unidad. Suponiendo 
que los regimenes de flujo del vapor y del liquido serán 
constantes en cualquier punto de la columna. Esto es: 

d( VyA ) =V dyA ( 2.89 

Las ecuaciones (2.87) y (2.88) se convierten en: 

V dyA V dyA 
z = (--) (2.90) 

k'yª YA - YAi k'yª YA - YAi. 

L dxA L dxA 
z = = (--) (2.91) 

k'xª XAi _- XA k'xª XAi - XA 
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Bn la realidad se presenta un gradiente de temperaturas a lo 
largo de la columna de destilación y la diferencia en loe calores 
1atentes de vaporización de los componentes que son separados 
produce un cambio en los regimenes de flujo del liquido y del 
vapor desde el domo hasta el fondo de la torre. Se debe hacer 
hincapié en que todas las ecuaciones para torres empacadas se 
aplican en el caso de que la curva de equilibrio se localice 
debajo de la línea de operación, tal como ocurre en la adsorción. 
La fuerza impulsora para la transferencia de masa tiene un valor 
positivo proporcionado ya sea por YA - YAi obien por XAi - XA• 
Por ello, cuando se calcula el número de unidades de 
tranBferencia a partir de la ecuación integral, se obtiene un 
valor positivo. Si se emplean esas mismas ecuaciones para los 
cálculos de deserción o destilación, se obtendráun valor negativo 
para Nv y NL. Esto deberia esperarse dado que, para esos casos, 
la curva de equilibrio se localiza arriba de la linea de 
operación y las diferencias de concentración YA - YAi y XAi - XA 
son negativas •. Por tanto, para los cálculos de deserción y 
destilación, las diferencias de concentración se variarán desde 
YA - YAi hasta YAi -YA y desde XAi - XA hasta XA - XAi• 

DISEÑO DE COLUMNAS EMPACADAS 

El domo de la torre debe contar con un distribuidor del liquido 
para repartir éste de manera uniforme sobre el empaque. Un 
eliminador de niebla que consta de empaque extra o de varias 
pulgadas de malla arriba de la entrada del liquido, se instala 
para eliminar el liquido arrastrado por la corriente del vapor o 
gas de salida. 

EMPAQUES 

Se usa una amplia variedad de tipos de empaques, por ejemplo: 
anillos Raschig, sillas o silletas o monturas Berl, de amplio uso 
anteriormente, han sido desplazados por otros empaques de mayor 
capacidad y más eficientes como los anillos Pall, las sillas 
Intalox y Superlntalox.y Flexipak. 

La selección del tipo de empaque depende de varios factores 
que son: 
a) Que ofrezcan gran vacío para disminuir la caida de presión. 
b) Químicamente inerte a loa fluidos en proceso de separación. 
c) Gran área superficial por unidad de volumen de empaque. 
d) Ligeros p~ro resistentes a la presión. 
e) Buena distribución de fluidos. 
f) Buen humedecimiento. 

Los materiales de que se constituyen varían desde la 
cerámica, metal, plástico y carbón. Su tamaño no debe ser mayor 
que un octavo del diámetro de la torre, pues sí es mayor a esta 
medida, provocará una disminución en el rendimento de la 
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operación debido al acanalamiento a lo largo de la pared de la 
columna. 

Bl empaque se puede cargar dentro de la torre por 
apilamiento o llenando la torre con agua y descargando el empaque 
dentro de ésta. La caída de presión a través del empaque al azar 
es varias veces mayor que a través del empaque apilado. Los 
factores que influyen en la caída de presión son: 

a) El porcentaje de espacios vacíos en la torre empacada. 
b) El tamaño y la forma del empaque. 
c) Las densidades y velocidades de masa de las corrientes de gas 
y liquido. 

El liquido retenido en los huecos del empaque se conocen como 
retención dinámica. Para una velocidad del liquido constante, la 
caída de presión aumenta con el incremento del gasto del gas. Si 
esta llega a ser lo suficientemente grande, puede ocurrir una 
retención significativa del liquido en el empaque. Esta se conoce 
como la región de carga. De acuerdo a una gráfica log-log de la 
caída de presión (ordenadas) contra el logaritmo natural de la 
velocidad de masa del gas como se muestra en la figura 2.26, el 
punto de carga se puede definir como un punto sobre la curva 
donde la pendiente es mayor que 2.0. 

Punto de lnundamlento 

In 

IAPI Punto de carga 

In (Yeloddad del gas) 

Calda de presl6n en un lecho empacado 

FIGURA 2.26 

Después de alcanzar el punto de carga de la columna, la 
caída de·presi6n aum~nta más rápidamente con el aumento del flujo 
del gas hast.a que s-e alcanza el punto de inundamiento. 
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Bl inundamiento se define como la condición a la cual todo el 
espacio vacío en el empaque se llena con el liquido y éste no 
fluye a través de la columna,la cual produce una caída de presión 
de 2 a 3 in de agua por pie (l.63 KPa/m a 2.45 KPa/m), de la 
profundidad de empaque.Las columnas empacadas se deben operar en 
un intervalo del 50% al 80% de inundamiento. Dicha condición por 
lo general se encuentra cerca del punto de carga y produce una 
caida de presión de 0.5 in a 1.0 in de agua por pie ( de 408.2 a 
816.4 Pa/m) de empaque. 

En la actualidad se usan dos empaques diferentes para 
determinar el diámetro de torre y los regi~enes de flujo a través 
de la torre, uno es la selección de una caída de presión 
permisible en el lecho y el otro es elegir alguna fracción de la 
capacidad de inundamiento. Sin embargo el método preferido es 
diseñar la columna para que opere a una capacidad de inundación 
especificada. 

2.15 EFICIENCIAS 

La mayoría de los cálculos de transferencia de masa se basa 
en una etapa o plato "idealº, "teóricoº o "de equilibrio". Para 
un plato de equilibrio, como el de la figura 2.12 el vapor y e~ 
liquido que salen del plato se encuentran en equilibrio 
termodinámico. Dado que astan a la misma presión y temperatura, 
la!::J composiciones de las dos corrientes que salen del plato se 
pueden relacionar mediante el coeficiente de distribución, K. En 
esta afirmación se encuentra implícito que el plato no solo 

establece el equilibrio de transferencia de masa, sino tambien 
del equlibrio de la transferencia del calor. Sin embargo, el 
plato real no funcionará como un plato de equilibrio. Las 
eficiencias de loe platos se pueden relacionar de varias formas: 

a) A través de la transferencia de masa en el plato. 
b) Mediante la transferencia del calor en el plato. 
c) Mediante el rendimiento de la columna total. 
d) Por una definición del plato simétrica que en forma 

simultánea satisfaga la transferencia de masa y los 
requerimientos de materia y del entalpía, para el plato. 

EFICIENCIAS DE TRANSFERENCIA DE MASA 

En 1925 Murphree definió dos eficiencias para cada plato de 
la columna. Suponiendo un derrame molar constante, dedujo una 
eficiencia de vapor expresada como 

EMv X 100 (2.92) 

(50) 



donde : 
EMV a eficiencia de vapor de Murphree para el plato. 
Yn,Yn+l m a la composición de vapor que entra y sale al 

plato. 
Y*n = composición de la fase vapor que se encontrará en 

equilibrio con el liquido real que sale del plato. 

La eficiencia de la fase liquida se define de modo semejante: 

Xn-Xn-1 
EML e x 100 (2.93Í 

X*n-Xn-1 

donde: 

EML = eficiencia de Murphree del liquido para el plato. 
X0 ,Xn-l = composiciones del liquido definidas por la figura 

2.12. 

X*n = composición de líquido que se encontraría en equilibrio 
con el vapor real que sale del plato. 

Se presentan varios problemas cuando se aplican las 
eficiencias de Murphree. La primera, por supuesto es que no son 
iguales a lo largo de la columna; esto es molesto pero no serio. 
Mucho más seria es la dificultadque se presenta en el cálculo de 
la composición de una corriente que se supone está en equilibrio 
con una corriente que no lo está. 

EFICIENCIAS DE TEMPERATURA 

Las eficiencias de temperatura o térmicas para un plato se 
han atribuido a Nord (1946) y Carey (1930) para la fase vapor. 

Tn - Tn+l 
X 100 (2.94) 

T*n - Tn+l 

·conde: 
ETV = Eficiencia de temperatura de vapor del plato. 
Tn,Tn+l •Temperaturas de las corrientes de vapor denotadas 

por los subíndices apropiados. 
T• 0 = Temperatura del vapor en equilibrio con la del 

liquido que sale del plato real. 
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La eficiencia térmica del liquido para el plato es 

tn - tn+l 
X 100 (2.95) 

t*n - tn+l 

Donde ; 
EtL = Eficiencia térmica del liquido del plato. 
tn,tn+l = Temperaturas de las corrientes del liquido 

denotadas por los subíndices apropiados. 
t*n a Temperatura de la corriente .. del' liquido en equilibrio 

con la del vapor que sale d;l plato real. 

EFICIENCIA GLOBAL 

La eficiencia global de una columna se define de modo simple 
como: 

número de platos teóricos 
Eo = X 100 (2.96) 

número de platos reales 

La eficiencia global de platos, aunque se use en forma 
amplia, no es representativa de la operacion de la columna debido 
a que las distintas composiciones en los diversos platos tienen 
coma consecuencia diferentes eficiencias de platos. Además, cada 
plato preeentará con frecuencia una eficiencia de plato diferente 
para cada componente. 

EFICIENCIA DE PLATOS GENERALIZADA 

El concepto de una eficiencia de platos generalizada que en 
forma simultánea satisface los requisitos del balance de materia, 
balance de materia parcial a un componente, balance de entalpia y 

de equilibrio, fué propuesta por Standart (1965). El balance de 
materia se expresa mediante : 

El balance de entalpía para el plato es 

Vn+lHn+l + Ln-lhn-1-0n = VnHn + Lnhn = V*nY*n + L*nh*n 
(2.99) 

Donde 
V,L =Régimen de flujo(gasto) molar total de la 

corriente liquida o de vapor. 
X,Y =Composiciones de la corriente liquida o vapor. 
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H,h • Entalpia de la corriente del vapor o del 
liquido. 

n,n+l,n-1 • Número de plato 
* • Plato de pseudo-equilibrio dado por las 

ecuaciones (2.97) a (2.99). 
Q• Calor ganado o perdido por el plato. 

Usando estas ecuaciones, podemos definir la& eficiencias de 
platos en términos del balance de materia qlobal o por un 
componente individual. Sin embargo, se usan realmente poco. 

ESTIMACION DE LAS EFICIENCIAS DE PLATOS 

A través de los años se han propuesto muchos procedimientos 
para la estimación de las eficiencias de platos. Prácticamente 
todas el1as se limitan a sistemas binarios o a la eficiencia de 
separación entre los componentes clave en un sistema 
multicomponente. 

Mac Farland y colaboradores (1972) perfeccionaron el trabajo 
de English y Van Winkle ( 1963) y presentaron una ecuación para 
predecir la eficiencia de platos de Murphree. La ecuación de Mac 
Farland y colaboradores se expresa en términos de las, 
propiedades del líquido y del vapor así : 

Donde 

0.14 0.25 0.08 
EMV - 7.0(Dg) (Se) (Re) 

EMV m Eficiencia porcentual. 

Dg • crL/µL Uv 

Se ª µL /pLDLk• 

Re = hw Uv Pv /[µL)FA)] 

(2.100) 

y además : 
crL = Tensión superficial, lb/hr2 
µL = Viscosidad del liquido lb/ft•hr 
Uv = Velocidad superficial del vapor ft/hr 
DLk = Difusividad del componente clave ligero ft2/hr 
hw = Altura del rebosadero, ft 

PL = Densidad del liquido, lb/ft3 

Pv = Densidad del vapor, lb/ft3 
FA = Area libre fracciona! disponible para el flujo de 

vapor. 

Para evaluar lof! términos de la ecuación ( 100) , Mac Farland y 
colaboradores (197~)·sugirieron lo siguiente : 
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a) Calcúlese la densidad del vapor a partir de la 
ecuación de los qaaes ideales. 

b) Calcúlese la densidad de la mezcla liquida como el 
volumen molar promedio de fracción mol. 

e) Calcúlese la viscosidad de la mezcla liquida usando 
la expresión: 

d) Calcúlese la tensión del liquido usando el método de 
Sugd8n Paeachor, como se muestra en Perry y colaboradores (1963) 

e)Calcúlese la difusividad del componente clave ligero 
líquido mediante la ecuación de soluciones diluidas de Wilke y 
Chang (1955) o por otras ecuaciones adecuadas. 

La ecuación de MacFarland y colaboradores (1972) se derivó a 
partir de datos reportados sobre las eficiencias tanto de 
cachuchas de burbujeo como de platos perforados y se aplica a 
ambos sin embargo,su modelo únicamente se basa en sistemas 
binarios. 

Quizá la mejor de las eficiencias es la propuesta por 
O'Connel (1946), cuyo modelo se modificó de manera gráfica por 
medio del trabajo de Edmister (1949). Para el caso de las torres 
fraccionadoras, se coloca en el eje de las abscisas al producto 
de la viscosidad de la alimentación y la volatilidad relativa de 
los componentes clave, ambos valores tomados a las condiciones de 
la alimentación; en el eje de las ordenadas se coloca la 
eficiencia global (\). El producto aµ¡ varia de 0.1 para el 100\ 
de eficiencia hasta 10 para una eficiencia del 30% 
aproximadamente. 

2.16 CARACTERISTICAS DE LAS COLUMNAS CON PLATOS. 

Los platos de equilibrio se colocan en columnas de contacto 
vapor-liquido para proporcionar un intimo mezclado de las fases 
del vapor y del líquido y asi separar las fases de tal modo que 
el vapor pueda fluir hacia arriba y el liquido hacia abajo 
a través de la columna. La mezcla de las fases se logra mediante 
el flujo del vapor y del liquido a través de los agujeros o 
perforaciones de los platos. Espaciando los platos desde varias 
pulgadas hasta varios pies en la columna, se permite la 
separación del liquido y del vapor. El modelo de flujo general en 
la columna para el líquido es que fluya a través del plato 
pasando al plato inferior por encima del vertedero. Las burbujas 
del vapor fluyen hacia arriba a través de los orificios hasta 
llegar al plato superior. En general, el plato puede contar con 
cachuchas de burbujeo, perforaciones o un dispositivo llamado 
válvula. Estos se usan debido a que el área de flujo de vapor se 
puede ajustar en el plato a medida que el régimen de flujo del 
vapor através del plato varía. 
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ESTIMACION DE LAS AREAS PARA EL FLUJO DE VAPOR A TRAVES DE PLATOS 
CON CACHUCHAS DE BURBUJEO. 

Para estimaciones preliminares del diámetro de columna, 
se puede dividir en dos partes el área requerida de la columna: 
la que se requiere para el flujo de líquido. En 1958 Fair y 
Mattews presentaron una correlación en forma gráfica, para 
determinar el área de flujo de vapor en platos con cachuchas de 
burbujeo. En ella se consideran el gasto masa del líquido y el 
gasto masa del vapor y sus respectivas densidades, Pv y PLr 
también incluye la velocidad superficial de vapor, que se basa en 
la sección transversal desocupada de la torre menos el área de un 
vertedero. Esta velocidad de vapor que se determina por dicha 
grlfica, es la máxima permisible en la columna; también es 
llamada velocidad de inundación, por lo regular se reduce al 
diseñar la columna. Si no se dispone de otra información, la 
velocidad máxima permisible se multiplicará por O.SS para 
determinar el área de diseño del flujo para el vapor. 

AREAS DE FLUJO DE VAPOR PARA PLATOS PERFORADOS 

En 1961 Fair presentó una correlación para la estimación del 
área de flujo de vapor requerida para platos perforados, que es 
similar a la gráfica para platos con cachuchas de burbujeo. 
Ambas correlaciones se limitan a sistemas que exhiben poca o nada 
de formación de espuma y con tensiones superficiales de 20 
dinas/cm. Para platos perforados, la altura del vertedero debe 
ser menor del 15% del espaciamiento entre platos y el área de 
burbujeo debe ocupar la mayor parte del área entre los 
vertederos. 

PLATOS PATENTADOS. 

Existe una amplia variedad de platos patentados que se usan 
en fraccionadores y absorbedores. Cada uno tiene su técnica de 
estimación del funcionamiento particular. Bolles (1976) y 
Thorngren ( 1978) presentaron procedimientos generales para 
estimar el funcionamiento (rendimiento) de platos de válvula 
patentados. El procedimiento propuesto por Thorngren es más 
complicado y tiene la desventaja de que la columna se debe 
dimensionar previamente, por ejemplo, .determinar la longitud del 
vertedero y la longitud de la trayectoria del fluido liquido. El 
procedimiento sugerido por Bolles es mis simple pues emplea una 
correlación para determinar la velocidad de inundación de acuerdo 
con la siguiente ecuación: 

(2.102) 

donde: 
Uvnf =- velocidad del vapor basada en el área neta al 

punto de inundación, pies/seg. 
e = valor leido de la figura 2.27, 
F8 a = factor de corrección para el área de la ranura, 
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Fet = factor de corrección de la tensión superficial. 

o.os. º·ºª o.os o.s. 0.2 º·ª s..o • • I'• 10 

FIGURA 2.a7 

L • QG•1:G Cr•Qlmen3 d~l Hquldo CJ 

~L ~ %~::;o=:: ~:~ LclJ='ú't'D!s,,.HDnnl 
flv • de"•ldQd del QG• CJ:D .. i'1::9l 
F 11 'faa'l:or U• empaqu• 
u • v:r•ca•:i::oP1DD1:L L:i:ciu:i:oa. e,. + .. d•n•ldod d•1 c:i9ua 

ae"•'ac:ia ae ''c:11,.1.oao 
Do• ºº"•'tan-t:• _qrav&-t:aalo"ql, lla.a 

Los factores de corrección que se emplean en la ecuaci6n (2.102) 
son: 

y 

donde 

5 (A60/Aa) + 0.5 para 0.8 :5 Fea S 1.0 (2.103) 

(cr/20)0.2 para F 8 tS 1.0 (2.104) 

A80 = área de ranura con válvulas abiertas; pie2 
A8 = área activa ( área de columna menos el área de los 

dos vertederos) en pie2. 
a m tensión superficial, dina/cm. 
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3. ELllBORACIOH DBL PROYEC~O 

El funcionamiento eficiente y economi.co del equipo de 
destilación es de suma importancia en múltiples procesos. Aún 
cuando el arte de y la ciencia de la destilación ha sido 
practicada desde la antigiledad, se continúa estudiando para 
determinar los mejores procedimientos de diseño. Algunos métodos 
abreviados son idóneos para muchos sistemas, pero tienen 
limitaciones en otros, de hecho, lo mismo puede decirse para 
métodos más sofisticados. Se recomienda la doble revisión de los 
resultados por un segundo método para completar el diseño hasta 
su último detalle. El costo de fabricación y erección de este 
equipo garantiza el reconocimiento de la calidad de loe métodos y 
del tiempo extra previo de revisión antes de iniciar la 
construcción. 

3.1 METODOS ABREVIADOS PARA DISEÑO DE EQUIPOS DE DESTILl\CIOH 

El diseño de una columna de destilación se fundamenta en cuatro 
principios básicos: 

a) La evaluación y regresión de los datos de equilibrio 
liquido-vapor (ELV) 

b) El cálculo del número de etapas de equilibrio. 

c) La determinación de la hidráulica del plato. 

d) Selección de las eficiencias de plato o de los empaques. 

De ellos solo el segundo permite un enfoque estrictamente 
teórico. En contraste, los datos de equilibrio termodinámicamente 
consistentes son frecuentemente difíciles de obtener, y su 
aplicación a sistemas multicomponentes puede producir resultados 
de dudosa exactitud. Las correlaciones de eficiencia que se 
muestran en la literatura son aún muy rudimentarias, pero han 
registrado avances notorios en los últimos 20 años. A menudo las 
eficiencias de plato o de columna reflejan las incertidumbres de 
los datos de equilibrio, más que las características del sistema· 
real o de la configuración de la columna. 
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DONDE SE EMPLEAN LOS PROCEDIMIENTOS ABREVIADOS 

El uso de métodos abreviados se considera para varios 
propósitos: 

a) El estudio adecuado para costos preliminares. 

b) Evaluación paramétrica de variables de operación. 

e) Separaciones que no requieran alto grado de pureza. 

d) Diseños detallados para sistemas ideales y próximos a la 
idealidad. 

e) Diseños para sistemas cuyos datos de equilibrio no están 
disponibles. 

Por otra P.arte, los procedimientos rigurosos de diseño se 
aplicarán si se cumplen los siguientes puntos: 

a) La separación de un solo componente de una mezcla de 
multicomponentes requiere un producto de alta pureza. 

b) El sistema está excesivamente alejado de la idealidad 
pero se disponen de datos de equilibrio óptimos. 

e) La volatilidad relativa entre los componentes claves es 
menor que l.J. 

d) Uno o más de los componentes está próximo a la presión 
critica. 

SELECCION DE PARAMETROS DE OPERACION 

Antes de que se efectúe cualquier diseño o evaluación 
detallada de una columna de destilación, se requiere definir un 
número de parámetros de operación: 

1.- Composición de la alimentaci6n.-Cuando la relación de 
componentes es muy grande la variación en la composición de 1a 
alimentación puede influir notablemente en la relación del 
reflujo y el número de platos. Es menos significativa cuando las 
concentraciones de los componentes clave en la alimentación son 
apróximadamente iguales. 

2.- Pureza del producto.- Los níveles de concentración 
especificados de los componentes más volátiles en el destilado y 
los de menor punto de ebullición en el residuo son los criterios 
únicos para establecer el número de platos y la relación de 

reflujo. A una mayor separación le corresponde un mayor numero de 
tapas o una relación de reflujo mayor. 
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3.- Equilibrio de la alimentación.- Siempre que aea 
posible, las relaciones de equilibrio entre los componentes del 
sistema se deberán establecer experimentalmente. La errónea 
consideración de un sistema ideal no es válida. En los sistemas 
no ideales, la desviación del coeficiente de actividad es, la 
mayoría de las veces, positiva. La volatilidad relativa entre los 
componentes disminuye hacia el domo de la columna, haciendo más 
difícil la obtención de un producto superior que al considerar 
las predicciones de un sistema ideal. 

4. - Estado térmico de la alimentación y el reflujo. - La 
calidad de la alimentación puede ejercer un efecto notable en los 
requisitos del plato. Si la alimentación es líquido aubenfriado, 
por debajo de su punto de burbuja, el número de platos en la 
sección de rectif icaci6n disminuirá, mientras que se incrementará 
el número de platos en la sección de agotamiento. Se requerirá 
más calor en rehervidor y menos enfriamiento en el condensador. 
Lo contrario ocurrirá se la alimentación contiene vapor. 

El reflujo subenfriado incrementará la relación molar de los 
flujos de liquido y vapor, incrementando asi el reflujo interno. 
El plato del domo actuará como un condensador parcial, el cual a 
expensas de la eficiencia, condensa vapor al recalentar el 
reflujo externo a su temperatura de equilibrio. Comúnmente no hay 
justificación para devolver reflujo subenfriado a la columna. 

S.- Presión de la columna.- Sí aumenta la presión de 
operación de la columna se incrementarán las temperaturas del 
rehervidor y del condensador. 

3.2 SELECCION DEL EQUIPO DE CONTACTO 

En las últimas décadas se han desarrollado 
diferentes aparatos de fraccionación. Lo 
conocidos se enlistan a continuación: 

un gran número de 
más ampliamente 

COLUMNAS DE PLATOS O ETAPAS (TRAYECTORIAS SEPARADAS DE FLUJO DE 
LIQUIDO Y VAPOR) 

Tipos comunes. 
Cachucha de burbujeo. 
Filtrante. 
Platos de válvuJ.as. 
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Tipos patentados. 
Angular. 
Uniflux. 
Montz. 
Linde. 
Thorman. 
Jet. 



Coluanaa diferencial.ea (Flujo a contra corriente sobre empaque 
o aobre superficie de plato). 

Torrea empacada• aleatoriamente. 

Anillos Raachig o de partición. 

Silleta• o monturas. 

Anillos ranurad.oa. 

Talleretea. 

llaspac. 

Torrea empacadas 
ai•teaiticamente. 

Fl.exipack. 

Goodl.oe. 

Byperfil. 

Sulzer. 

Gl.istsch Grid. 
Pl.atoa de película 
Leva. 

Etapas de Pseudoequilibrio (flujo a contra corriente a través 
de platos discretos). 

Platos sin bajante. 

Platos perforados. 

Pl.atos de baja caída 
de presi6n. 
Disco y doughnut 
(accesorios de roc~o). 

Aparatos especiales (ca.ida de presión 
Kloas (resortes vertica1ea) 

baja). 

Heo-Kloas (cilindros verticales 
concéntricos). 

Columnas horizontales, 
aqite.das. 

A continuación se ofrecen algunas guías generales para la 
adecuación de los accesorios internos para un cierto número de 
condiciones de servicio y operación. En todo caso el diseñador 
debe elegir entre la eficiencia y la funcionalidad. 

La mayoría de laa colWIDas en operaci6n, ahora son del tipo de 
plato de flujo cruzado y con platos perforados, que son los más 
comúnes. 

GUIA DB SBLBCCION PARA LOS .ACCESORIOS INTERNOS DE UNA COLUMNA DB 
DESTILllCION. 

Coluanas por etapas. 
Platos Cachuchas 
perfo de burbujeo 
radoa o platos 
o de de t6nel.. 
vál.vu-
laa. 
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ColWIUlas 
Empacada 
aleato­
riamente 

diferenciales. 
Empacada 
sistemáti­
camente. 



Baja presion 2 2 
(<lOOmm Hg) 
Presi6n mode- 3 2 2 1 
rada. 
Presión ele- 3 2 2 o 
vada (>50% de 
la critica). 
Relación de 2 3 2 
turndown ele-
vada. 
Tasas bajas 3 1 2 
de liquido. 
Sistemas es- 2 1 3 o 
pwnosos. 
Enfriamiento 2 3 1 o 
interno de 
torre. 
Presencia de 2 1 o 
sólidos. 
Solución 2 1 o 
sucia o po-
limerizante. 
Múltiples 3 3 o 
alimentacio-
nea y co-
rrientes co-
laterales. 
Tasas altas 2 1 3 o 
de liquido. 
Columnas de 1 1 3 2 
diámetro pe-
queño. 
Columnas con 3 2 2 2 
diámetro de 
3 - 10 pies. 
Columnas de 3 1 2 1 
gran diáme-
tro. 
Fluidos co- 2 1 3 1 
rrosivos. 

Fluidos 2 1 3 o 
viscosos 
(a punto de 
ebullición) 
Baja caida o 2 2 
de presión 
(no importa 
la eficien-
cia). 
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Capacidad de 
columna ex­
pandida. 
Bajo costo 
(no importa 
la funciona­
lidad). 
Procedimien­
tos de dise­
ño disponi­
bles. 

2 

2 

3 

o 2 3 

2 

2 2 

CLAVE: O.- No se usa. 
2.-Comúrunente aplicable. 

!.-Evaluar cuidadosamente. 
3.-La mejor selección. 

3.3.- DISEÑOS ABREVIADOS PARA COLUMNAS DE PLATOS. 

Diámetro de columna.-La sección transversal activa de la 
columna puede ser estimada rápida.mente a partir del factor "F 11 

que se obtiene de la figura 3.1. En dicha figura se relaciona la 
presión de la columna con el espaciamiento entre platos con el 
factor "F", el cual se utiliza en la fórmula: 

(3.1) 

donde: v velocidad superficial de vapor, pie/seg. 
Pv ª densidad del vapor, libra/pie3. 

El área libre de la sección transversal de la columna, 
que es el área total menos el área de bajante, pie2, puede ser 
obtenida directamente: 

Ac (3.2) 

donde: W tasa de vapor en libras/seg. Para sistemas espumosos 
el facor F se debe multiplicar por 0.75. 
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Figura 3.1 

A presiones bajas y moderadas (<10 abll) la exactitud de esta 
ecuación es sorprendentemente buena, probablemente tenga un 
exceso o defecto del 15%. 

Diseño de la bajante y del vertedero.- El área de la bajante 
puede estimarse de la correlación que se obtiene de la figura 
3.2. Para l!quidos espumosos, el área de bajante se debe 
multiplicar por 1.5 • 

. 
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Figura 3.2 

Sin considerar el área calculada de la figura anterior, las 
bajantes.segmentadas no deberAn tener un área inferior al 5% del 
área total.~e la s~céi6n transversal de la columna. S~ las tasas 
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liquidas son extremadamente pequeñas, se deben instalar bajantes 
tubulares dentro del área subtendida por un vertedero segmentado. 

El flujo máximo recomendado sobre un vertedero segmentado 
recto es de 70 gpm/pie. Se recomienda el uso de vertederos 
dentados cuando el flujo sea menor de 3 gpm/pie, para auxiliar en 
la distribución del liquido a través del plato. También se 
recomienda que la altura del vertedero no exceda el 15 % del 
espaciamiento entre platos para controlar el arrastre de liquido. 

Si se sabe que el sistema tiende a formar espuma, la 
instalación de bajantes inclinadas pueden ser de utilidad para 
suministrar el volumen necesario para sQparar el liquido del 
vapor en la cúspide de la bajante mientras llegan al área máxima 
activa del plato inferior. La relación de áreas de la parte alta 
a la parte baja de la bajante, generalmente es de 1.7. 

Para asegurar una buena distribución de flujo sobre los 
platos, la longitud del vertedero segmentado no deberá ser menor 
al 50 % del diámetro de la columna. La máxima longitud está 
restringida por la economía, si es demasiado grande afectará el 
área más preferntemente usada para la transferencia de masa. Una 
longitud del 80 % del diámetro de la columna se considera 
adecuado. 

Para prevenir la entrada del vapor a la bajante, se debe 
colocar un sello en la salida del liquido que fluye al plato. 
Esto se logra manteniendo la distancia entre el área activa del 
plato y el mandil de la bajante menor que la altura del vertedero 
y manteniendo un sello.de altura de liquido de 1/2 pulgada tanto 
como sea posible. Se recomienda que la distancia a 18 bajante sea 
la ·mitad de la altura del vertedero o bien 3/4 de pulgada, 
eligiendo la mayor de esas alturas. Bajo ninguna circunstancia el 
claro debe ser menor de 1/2 pulqada. La tasa de flujo del liquido 
en la abertura inferior de la falda de la bajante en menos de l 
pie/seq (30.48 cm/seq) 

CACHUCHAS DE BURBUJEO. 

Aún cuando las cachuchas de burbujeo se utilizaron 
ampliamente en las industrias quimica y del petróleo hasta 
mediados de la década de los SOs, en la actualidad se utilizan 
con rara frecuencia. Han sido reemplazados por los platos 
perforados y por los platos de válvulas. Las principales razones 
para efectuar este cambio son: 

1.- El alto costo, que es de 2 o 3 veces el equivalente del 
costo del plato perforado. 

2.- Su tendencia a incrustarse y almacenar sólidos. 
3.- Elevadas caidas de presión debido a las trayectorias 

complejas de flujo de vapor. 
4.- Altos gradientes líquidos que obligan al diseño de grandes 

columnas. 
S.- Limitaciones en el flujo dentro de la cachucha a bajas 

presiones, lo que incrementa el tamaño de la columna. 
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6.- Efectos dt! corrosión, mucho más severos que los producidos 
en los platos perforados. 

Existen pocos casos que justifican la instalación de platos 
con cachuchas de burbujeo; ellos incluyen columnas sometidas a 
tasas líquidas extremadamente bajas (< 2 gal/pie de anchura de 
fujo promedio); y columnas que requieren extremadamente elevado 
turndown (>5:1) aunque habrán pocos ocasiones para instalar 
nuevos columnas de cachuchas de burbujeo, todavía se tiene un 
gran número de facilidades que requieren para su análisis. 

Una amplia variedad de formas de cachuchas de burbujeo se 
han empleado en las columnas, la mayoría de ellas son del tipo de 
forma de campana circular con ranuras verticales. Otros tipos 
usuales son cajas rectangulares invertidas (platos de túnel) y 
"tazas de té"' invertidas con ranuras. 

LaG cachuchaa circulares se venden en tres tamaños y son 
seleccionadas de acuerdo al diámetro de columna: 

Diámetro de torre 
pies 

2.s-s 
4.0-12 

10 y mayores 

Diámetro de cachucha 
pulgadas 

3 
4 
6 

Cachuchas de 1 y 2 pulgadas se emplean algunas veces en 
pequeños destiladores de baja temperatura. 

La altura de ranura normal varia de 0.25 y 1 pulgada para 
cachuchas de J y 4 pulgadas de diámetro, pero puede ser tan 
grande como de 1.5 pulgadas para cachuchas de 6 pulgadas. Se 
recomienda . que las ranuras no estén abiertas por arriba, y que 
las cachuchas estén equipadas con un anillo oculto de determinada 
resistencia para prevenir la deformación de los "'dientes" de la 
cachucha. La experiencia indica que la forma de la cachucha tiene 
poco efecto sobre el buen funcionamiento. Además, parece no haber 
pérdida de eficiencia si las ranuras se omiten completamente, y 
el vapor pasa bajo el borde de la cachucha. 

La dimensión critica en el diseño de las cachuchas de 
burbujeo es el sello liquido, esto es, la profundidad de liquido 
a través del cual debe viajar el vapor. Las ranuras grandes 
incrementan la eficiencia del plato a expensas de la caida de 

presión. Para !Jrop6sitos de diseño se ha definido un sello 
dinámico de ranura: 

Sello dinámico de ranura = h 99 + h 0 w + A/2 (3.3) 
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donde: 
has • sello estático de líquido, pulgadas 
how a altura de líquido sobre el vertedero, pulgadas 

~/2 a es el gradiente promedio de liquido, pulgadas 

Los limites prácticos para el sello dinámico de ranura se dan a 
continuación: 

Presión, psig 

< o 
o-so 

50-200 
200-400 

Sello dinámico de ranura, Pulg. 

o·. s-i. s 
1.0-2.5 
1.5-3.0 
2.0-4.0 

La altura de vertedero para los platos de cachuchas de 
burbujeo se obtiene añadiendo el sello estático a la altura de la 
ranura. En columnas atmosféricas y baja presión, el sello 
estático varia de 1/4 a 1/2 Pulg. La caída de presión a través 
del plato de burbujeo, generalmente, varia de 2.5 a 5 Pulg. de 
líquido. 

Las cachuchas se distribuyen, usualmente, en un patrón de 
triángulo equilátero, con sus filas perpendiculares al flujo de 
liquido. Las cachuchas, generalmente, son separadas para dejar 
una distancia de centro a centro de 1.25 a 1.5 Pulg., pero nunca 
múnor que 1 Pulg. del claro entre cachuchas adyacentes. 

No toda el área activa se puede utilizar para colocar 
cachuchas. Se acostumbra dejar libres las áreas próximas a la 
entrada de la bajante y al vertedero de salida. También existe un 
área considerable que no se utiliza por razones estructurales. 

Existe un gradiente liquido a través de los platos entre el 
punto de entrada del liquido y el vertedero de salida. Este 
gradiente suministra la fuerza impulsora necesaria para vencer la 
resistencia a la fricción debida al flujo de vapor, la superficie 
del plato y las cachuchas de burbujeo. Debido a que las cachuchas 
de burbujeo ofrecen una barrera al flujo, mucho más que una fila 
de separadores, el gradiente a través del plato puede ser muy 
pronunciado. Esto es de especial importancia en las columnas de 
gran diámetro (> 5 pies para sistemas a presiones altas y 
moderadas; > 7 pies para sistemas en vacío} y a elevadas tasas 
de liquido. Un gradiente demasiado elevado el excesivo paso de 
vapor (blowing} y el inundamiento o ahogamiento de la cachucha 
en el otro. Fig. 3.3. 
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FIGURA 3.3 

Platos filtrantes. 

El plato filtrante es probablemente el aparato de contacto 
más usado que se encuentra en 'las columnas actualmente. Se debe 
considerar primeramente en el diseño de nuevas columnas por 
varias razones: 

a) Los costos de instalación son más bajos que todos los 
otros tipos de platos. 

b) Los procedimientos de diseño son sumamente conocidos. 
c} La tendencia incrustación (con orificios grandes) es baja. 
d) Su capacidad iguala o excede a la de otros tipos de 

platos. 
e) Su eficiencia con un diseño apropiado es buena. 

Los platos filtrantes no se recomiendan siempre que: 

a) La caida de presión deba ser muy baja ( < 2.Smm Hg/plato). 
b) Relaciones de turndown elevadas ( >J:l a alta presión y 

>2:1 a baja presión). 
e) Las tasa líquidas son muy bajas (<2 gal/ft de anchura 

promedio de flujo). 

En una distribución de plato filtrante (Figura J. 4) el área. 
activa puede definirse como el área íntegra de plato desde la 
entrada mandil-bajante por un lado hasta el sobref lujo del 
vertedero por el otro. 

(Ello es el . área de la sección transversal de la columna 
menor del área ocu~ada por las dos bajantes) 
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La localización de los orificio del área activa está 
restringida solo por la posición de los anillos y vigas que 
soportan el plato. 

Las perforaciones pueden estar dentro de 2 o 3 pulgadas de la 
entrada de la bajante o del vertedero, de salida. Los hoyos están 
generalmente arreglados en un patrón de forma de triángulo 
equilátero con sus filas perpendiculares al flujo del liquido. 

Figura 3.4 

Para una eficiencia óptima, la relación de Pitch a diámetro 
del orificio deberá estar entre 2 y 4.5. Los tamaños de orificio 
varian de 1/4 de pulgada a 1 pulgada.,siendo el patrón 1/2 
pulgada. Los orificios pequeños ( 1/4 a 3/8 in) disminuyen el 
goteo si el liquido que fluye hacia abajo tiene una alta tensión 
superficial y reduce el arrastre del liquido en sistemas de baja 
presión. 

Los orificios grandes (3/4 a 1 pulgada) deberá usarse en 
casos de incrustación. La caída de presión es. más bajas en los 
platos que son instalados con perforaciones dirigidas hacia 
arriba para crear un efecto de boquilla en la dirección del 
flujo de vapor.A pesar de esta ventaja,los platos de paneles son 
comunmente usados instalados con los orificios dirigidos hacia 
abajo para reducir los riesgos presentados por bordes dentados a 
la instalación personal o al inspeccionar al interior de la 
torre. 

El área de orificio abierta depende de la tasa de vapor y de 
la caída de presión especificada. En muchas ocasiones, ésta varia 
entre 4% y 6% del área activa del plato. Debido a que la tasa de 
vapor es inversamente proporcional a la raíz cuadrada de la 

(68) 



pres ion, se encuentran grandes áreas abiertas en las torres de 
vacio, mientras que en las torres presurizadas las áreas abiertas 
son pequeñas. 

La altura del vertedero de salida sobre los platos filtrantes 
varia de O a 4 pulg. Para sistemas a baja presión atmosférica, la 
altura más fracuente es de 1 a 2 pulg. En los sistemas de vacío 
donde la masa que fluye sobre el plato es más continuamente vapor 
que liquido, el vertedero sirve de muy poco. Por ello debería 
ser eliminado por completo, aunque la mayoría de los ingenieros 
prefieren asegurarse pidiendo vertederos de al menos 1 pulgada. 

Los gradientes liquides de platos filtrantes son 
considerablemente menos pronunciados que los de platos de 
cachuchas de burbujeo. Ellos se pueden ignorar completamente en 
columnas presurizadas de menos de 10 pies de diámetro. 

La variable más critica en el diseño de platos filtrantes es 
el área abierta de orificio. Un área muy pequeña conduce a 
caídas de presión elevadas y, en casos extrenos, al surtidor. Un 
área de orificios excesivamente grande produce goteo o aún 
ahogamiento, de tal manera que el liquido no sale del plato por 
el vertedero. 

Donde existe una considerable incertidumbre considerando que 
demasiado goteo es perjudicial para el buen funcionamiento de la 
columna. Por ello a menudo se recomienda que el flujo de liquido 
a través de de las perforaciones sea menor al 25% del total del 
flujo del plato. Sin embargo, muchas columnas de platos 
filtrantes operan aparentemente, sin dañar excesivamamente la 
eficiencia, con más de la mitad del líquido goteando a través de 
los huecos. Una versión modificada de la correlación desarrollada 
por Fair (11) eetá dada por la Fig. 3.5. Un punto operando sobre 
la relación deseada de área de orificio a área activa de plato 
(Ah/Aa ) es considerado un diseño seguro. Un punto por abajo de 
la linea puede crear alguna duda pero no necesariamente 
representa una situación de inundación. 

De hecho,la experiencia ha mostrado que si el punto de 
operación cae en cualquier lugar por encima de la curva, que 
representa un área abierta de 6 a 8 %, la columna probablemente 
operará dentro de límites de eficiencia aceptables. 

Para un diseño adecuado de platos filtrantee,la velocidad de 
orificio ( calculada para el vapor ) puede estimarse del factor 
F dado por la ecuación (3.1) 
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Los valores representativos F se dan a continuación: 

e·"' 
o 
o 
; 

1 ·"' g 
1.0> 
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Figura 3. 5 

Presión de 
Operación 
de la columna 

Vac1o 

Atmosférica y 
Presión moderada 

Columnas 
Presurizadas 

F 

11 

13 

15 

La caida de presi6n de los platos filtrantes combina la 
resistencia al flujo a través de las perforaciones con la presi6n 
hidrostática del liquido "aereado "sobre el plato : 

(3.4) 

donde ht = caida de presión del plato, pulgadas d.el liquido 
hh = caida de presi6n de plato seco, a través de los 

orificios pulgadas del liquido. 
h1 = presi6n hidrostática del liquido 11 aereado 11 , pulgada 

del liquido. 
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La caida de prlfaión de plato aeco a través de los orificios se 
obtiene a través de la bien conocida relaci6n : 

donde hh = caida de presión de plato seco a través de loa 
orificios, pulgadas del liquido 

Uh a velocidad de orificio, pies/seg.( Uaada en lugar de V 

de la ecuación 3.1) 
C0 • coeficiente de orificio. seco (Fi9. 3.6) 

La caida de presión a traves del liquido •aereado" aobre el plato 
se obtiene de la siguiente relación: 

donde h1 

hw 

how ... 

how = 
Q 
Lw 
8 

~00.GQG 

400o.000 
3QQ).,Q)QQ) 

e~.000 

100.000 

~G!M300 

4GM3'QJC3 
3Q.QQQ 
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(3.6) 

presión hidroetática de liquido "aereado",pu1gada de 
liquido 
presión bidrostática del liquido de la altura del 
vertedero, pulgadas de liquido. 
altura, pulgadas de liquido sobre el vertedero. 

0.5 (Q/Lwl 0·67 

Flujo del liquido, gpm 
Longitud de vertedero,pulgadas 

Factor de "aeramiento• (Figura 3.7). 
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Bn la• coluamas de vacio, donde el buen funcionamiento puede 
aer c<>111pr011etido significativamente por el arrastre, el flujo de 
do• fases a trav6a de los orificios puede elevar la caida de 
preai6n 1116• allA de lo que lo baria el flujo da vapor puro. No es 
común en los aiateJDaa de baja preai6n observar una caida de 
presión total que sea auperior en 15 o 25 \ a la calculada. 

La caída de presión normal para platos filtrantes, varia 
de 1.5 a S pulgadas de agua. Fuera de esos límites, los platos 
pueden gotear excesivamente en columnas de vacio, o provocar 
efecto de chorro en la presión de servicio. En ambos casos, habrá 
una pérdida apreciable en la eficiencia. 

PLATOS DE VALVULAS. 

La modificación sobre un p_lato de válvulas es que las 
cachchas son izadas para actuar como orificios para ajustarse 
ellas mismas a cambios en el flujo de vapor. Este diseño (cuyo 
costo instalado es 15 o 20 ' mayor que el equivalente al del 
plato filtrante), se dice que suministra un turndown sobre una 
gama más amplia que la que es posible para los platos perforados. 

Las válvulas son realmente pequeños discos metálicos o 
dispositivos que se elevan sobre las aberturas en el aparato 
conforme pasa el vapor a través de los platos. Las válvulas estan 
sostenidas por piernas o arañas, las cuales limitan su movimiento 
vertical. 

Los fabricantes anuncian las siguientes ventajas para los 
platos de v6lvulas: 

1. - Una caida de presión constante a lo largo de gran 
parte de su rango de operaci6n. 

2.- Una elevada relación de· turndown. 
3.- Opera, aproximadamente, a la misma capacidad y 

eficiencia que los platos perforados. 
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Sin eml:ntrgo, se debe señalar que una buena relación de 
turndown, la ventaja más frecuentemenete advertida de los platos 
de válvula, puede también ser alcanzada con los platos perforados 
por imponer una caída de presión razonable. Aún en columnas de 
vacío donde la caída de presión puede ser critica, la relación de 
turndown disponible para platos filtrantes es adecuada para la 
mayoría de las operaciones. 

Un problema mecánico que a menudo se encuentra con el uso 
de válvulas es la corrosión de las piernas de apoyo 6 arañas. El 
movimiento constante de las cachuchas de válvulas impone 
esfuerzos de fatiga que se agravan con la operación en un 
ambiente corrosivo. Es común encontrar válvulas extraviadas en 
los platos del fondo donde los componentes corrosivos e 
hirvientes tienden a concentrarse. 

Los platos de válvulas, debido a su propia naturaleza, 
son diseñados generalmente por el fabricante, aunque es posible 
estimar algunos de los parAmetros de diseño de la información del 
proveedor. El buen funcionamiento del plato se puede predecir de 
las cartas de caida de presión ( Fig. 3. 8 y 3. 9) adaptadas del 
Manual de Diseño de Koch (6), donde las áreas de columna y de 
bajante se pueden calcular pc.r los métodos antes vistos. 

El número de cachuchas que pueden colocarse sobre un 
plato se supone, a menos que se tenga un arreglo de plato 
detallado. Comúnmente se utiliza un patrón de cachuchas de 3 
pulgadas (7.62 cm) x 2.5 pulgadas (6.35 cm), que se utiliza para 
operaciones de baja y moderada presión. Para tal patrón, se 
colocan aproximadamente 14 cacbuchas/pie2 en el área "neta 11 de 
cachuchas. El área activa se define por la figura 3.4, no toma en 
cuenta las secciones de entrada y salida, las pérdidas del borde, 
debidas a lós anillos de apoyo e las columnas, y al espacio 
disponible sobre la parte alta de las vigas de apoyo. se debe 
considerar que entre el 6 y el 15• de la llamada área activa no 
est' disponible para válvulas en columnas qrandes y pequeñas, 
respectivamente. 

PLATOS SIN BAJANTES 

El diseño de plato más sencillo es el plato perforado sin 
bajantes. Una operación exitosa demanda una velocidad de vapor 
suficientemente alta a través de los orificios para mantener 
suficiente líquido sobre el plato para un adecuado contacto 
liquido vapor. A bajas tasas de vapor, el liquido descendente no 
es retenido lo suficiente sobre el plato, y la transferencia de 
masa viene a ser ineficiente, como es el caso de las columnas de 
rocío, en donde el único contacto se realiza entre el vapor 
ascendente y las gotas del liquido que caen. 

La mayor desventaja de los platos sin bajantes es que su 
rango de operación (la relación turndown) es considerablemente 
más pequeña que la que la de los platos con bajante. Se requiere 
suficiente flujo·d~ vapor para mantener un nivel de el liquido en 
el plato, pero no tan alto que restrinja el descenso d71 líquido 
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e inunde la columna. En su punto de operación óptimo, los platos 
sin bajantes tienen, aproximadamente, la misma eficiencia que los 
platos perforados. Sin embargo, la eficiencia se abate 
dr,sticamente conforme se alcanza el punto de inundación. 

Los platos sin bajante se prefieren utilizar en el caso de 
que las condiciones de operación y la capacidad permanezcan 
constantes¡ que el, liquido de la columna tenga alto contenido de 
sólidos y también por su facilidad de limpieza. 
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FIGURA 3.B 

Pocos procedimientos de diseño de platos sin bajantes ofrece 
la literatura sobre el tema, y aún el mejor de ellos es 
insuficiente para lograr un grado de confiabilidad t 40\. La 
corelación desarrollada por Sum-Shik y colaboradores proporciona 
un procedimiento para estimar una velocidad de orificio 
aceptable: 

donde : 

donde 

(3.7) 

Uh = velocidad de orificio en pie/seg. 

PL•Pv = densidades del liquido y del vapor lb/pie3. 

Ah = área abierta de orificio pie2. 

Ac m área de sección transversal pie2. 

t m -------------------
(3.8) 

1 + [ t.Pv c 0 K/ t.PL ¡ 113 

C0 = coeficiente dC orificio (0.62 para orificios y 
aberturas) • 
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K ~ factor de pérdida de presión a través del 
orificio (1.8 para huecos de 3/8 a 7/8 de 
pulgadas de diámetro). 

&Pv/&PL = relación de caidas de presión para el vapor y el 
liquido quer fluyen a través del orificio. 

El área de sección transversal libre se destermina por la 
aplicación del mismo criterio del diseño que se recomienda para 
obtener el área en otro tipo de columnas. El área de orificio 
para platos sin bajantes será de 15 a 30 % del área ·total, 
considerando que el 20 a 25 % de área abierta será el más 
efectivo. 

Las variaciones del diseño básico de platos sin bajantes 
incluyen platos que tienen enrejado plano en lugar de 
perforaciones ( Turbogrid ); platos que tiene forma senoaoidal, 
platos perforados (platos Ripple); y los platos cuyas superficies 
imparten flujos direccional al vapor (platos Kittle). 

Además de los 
es tan disponibles 
configuraciones. 

platos con y sin 
otros platos 

bajantes descritos antes 1 

patentados de diversas 

EFICIENCIA DE COLUMNA Y DE PLATO. 

La eficiencia de plato compara la separación realmente 
alcanzada con la que es posible tener en una etapa de equilibrio. 

La eficiencia de Murphree se define como : 

E • ----------- (3.9) 
Y* - Yn+l 

donde: 
E = eficiencia del plato. 

Yn • concentración de vapor que sale del plato. 
Yn+l = concentración del vapor que entra al plato. 

Y* concentración en equilibrio con el líquido. 

Esta eficiencia difiere de la eficiencia global de columna, 
la cual es el número de columnas de etapas teóricas de equilibrio 
divididas por el número de platos reales de la columna. 

Las eficiencias globales de columna son, comunmente, menores 
que las eficiencias individuales de plato. 

Las eficiencias del plato nunca son constantes a través de 
la columna, debido a que las características de la transferencia 
de masa cambia con la composición, con las tasas de flujo y con 
la temperatura. Especialmente en los platos de los extremos 1 

donde los cambios en concentración son pequeños, las eficiencias 
se abaten drásticamente conforme la concentración del componente 
contaminante cae pBr·debajo de las 100 ppm. 
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Los primeros investigadores se interesaron en los efectos de 
las propiedades físicas y el equilibrio líquido-vapor en las 
eficiencias globales de columna. Las correlaciones mejor 
conocidas son las de Drickamer y Bradford, quienes sobre la base 
de datos de columnas de refinerías relacionaron la eficiencia a 
la viscosidad de liquido promedio; y O'Connell, quien incorporó 
los efectos de la volatilidad relativa. 

En la actualidad no se tienen métodos realmente 
satisfactorios # ~ara calcular exactamente las eficiencias de 
plato. El unico procedimiento racional disponible en la 
literatura se resume en la monografía clásica del Instituto 
Americano de Ingenieros Químicos sobre platos de cachuchas de 
burbujeo. En ésta, los investigadores combinaron los efectos de 
las propiedades físicas, el equilibrio líquido-vapor, y la 
hidráulica del plato en un modelo de transferencia de masa y 
difusión que ellos esperaban pudiera representar las condiciones 
de contradifusión equimolar a través de una película. 

Para estimar la eficiencia, la aproximación más simple es a 
menudo, la mejor. El diseñador puede elegir las eficiencias de 
la columna de las cartas dadas en la figura 17 página 56 de 
Técnicas de Separación I de Larry Ricci, o puede estimarlas del 
funcionamiento eficiente de columnas similares que ya estén en 
operación. Las eficiencias de una columna "Normal" varían del 60 
al 85 % Ellas tienden a disminuir cuando: 

a) El producto de alta pureza es requerido, y especialmente 
cuando la concentración contaminante debe ser mantenida por 
debajo de las 100 ppm. . 

b) El buen funcionamiento de la columna se controla por 
balance de materia, que es el caso si uno de los productos 
componentes es sólo una pequeña fracción (< 10 %) de la 
alimentación. 

c) Las concentraciones bajas de contaminante se especifican 
para ambos extremos de la columna. 

Las eficiencias de plato pueden ser drásticamente reducidas 
por arrastre líquido en un extremo del intervalo de operación y 
por goteo excesivo en el otro. Las curbas generalizadas de la 
figura 18 ilustran que las columnas comúnmente funcionan más 
eficientemente entre 40 y es % de inundación. 

COLUMNAS EMPACADAS 

El empacamiento aleatorio 'es adecuado para las siguientes 
condiciones de operación: 

1. - Operaciones de baja caída de presión (columnas al 
vacío}. 

2.- Relaciones elevadas líquido/gas (se encuentran más 
frecuentemente en absorbedores y agotadores que en 

columnas de destilación). 
3.- Ambientes corrosivos {se requieren accesorios internos 

de plástico o de cerámica. 
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4.- Columrtas de diámetro pequeño. 

Distribución de liqu~.do en torres empacadas. 

La distribución de liquido es uno de loe puntos más criticas 
en el diseño de una torre empacada. A menos que la superficie 
del empaque esté mojada adecuadamente, la eficiencia de la torre 
se abatirá drásticamente. Para una buena irrigación, deben 
existir al menos, cuatro puntos de diatribuci6n-liquido/pie2, y 
la tasa del liquido debe mantenerse por arriba de 2 gpm/pie.2. 

Algunas veces es dificil alcanzar la última tasa en el 
servicio de destilación al vacío, sin embargo, muchas torres 
empacadas operan con tasas de liquido tan bajas como 0.8 gpm, con 
s6lo una pérdida nominal en la eficiencia. 

La distribución por gravedad es el método preferido para 
introducir el liquido al interior del ·empaque. Las boquillas de 
rocío, las cuales en teorí.a aseguran una mejor diatribución, 
pueden taponarse o descomponerse en una operación prolongada y 
pueden causar más problemas que los aparatos de alimentación por 
gravedad. La caida del liquido entre el distribuidor y el domo 
del empaque no debe ser mayor a 12 pulgadas. Una caida mayor 
tenderá a romper la corriente en gotas y con ellos se 
incrementará el arrastre del liquido. 

Tipos de empaque 

Los empaques de torree vienen en muchas formas, materiales y 
tamaños, en las instalaciones comerciales, comúnmente se utilizan 
aquellos de anillos ranurados y monturas o silletas Intalox. 
Dependiendo del fabricante, los anillos ranurados, son llamados 
anillos Pall (Norton), anillos Ballast (Glisch), Flexiringa 
(Koch), By-Pak (Norton), o Mini-Ringa de cascada (Compañía de 
Transferencia de Masa Limitada) .. Las silletas Intalox sólo son 
fabricadas por Norton. Ambos, anillos y silletas pueden ser 
fabricados en una amplia variedad de metales, plásticos o 
cerámica .. 

Los antiguos tipos de empaques tales como los anillos 
Raschig y las monturas Berl han sido completamente superados por 
los más eficientes anillos ranurados o monturas Intalox. Otros 
empaques de alta capacidad se encuentran más a menudo en 
absorbedores y agotadores que en las columnas de destilación. 

Para asegurar una diatribucl6n de liquido adecuado y 
minimizar los efectos de pared, es necesario colocar un límite 
inferior en la relación tamaño de columna, tamaño del empaque. 
Bata relación debe igualar o exceder en 30 para anillos Raschíg,-
15 para eillet .. s, y 10 para anillos ranuradoa. Bl anillo 
met&lico ranurado de 2 pulg. ea, qeneralmente el mejor desde el 
punto de vista de la capcidad. De hecho la experiencia muestra 
que es también el tamaño y forma de empaque más económico pa~a 
las aplicaciones ~n d~stilación. 
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La tempera~ura y la naturaleza corrosiva del ambiente de la 
columna también influye en la selecci6n del empaque. A 
continuación se dan algunas guias de selección: 

l. Los empaques metálicos no se recomiendan, si la tasa de 
corrosión medida es mayor que 10 mils/año • 

2. Los empaques plásticos, resisten la mayoria de los 
químicos, pero pueden cristalizarse con la exposición prolongada. 

3. Si se someten a calor continuamente 
plásticos, se deben reforzar con fibra de vidrio. 

los empaques 

4. El empaque de cerámica es seleccionado generalmente para 
servicio corrosivo y caliente, aunque ea más frágilque los 
empaques plásticos o metálicos. Al cambiar el hecho se puede 
provocar la fractura del empaque, restringiendo el flujo de 
vapor y elvando la caida de presión. 

Diseño de lechos empacados. 

El procedimiento de dieeño generalmente aceptado para 
dimensionar columnas empacadas, es la versión modificada de la 
correlaci6n de Sherwood, figura 3.10. 

Esta correlaci6n relaciona el diámetro de lecho con las 
densidades de fluido,con las tasas de flujo y un factor de 
caracterización que se ha medido para cada tipo y tamaño de 
empaque : 

d = 1.13 (W / G)1/2 (3.B) 

donde: d • diámetro de lecho,pies 

W = flujo real de vapor lb/seg 

G • flujo de vapor lb/seg. pie2, como en la 
Fig.3.10 

La caida de presión a través del lecho se incrementa con las 
tasas de vapor y liquido. Si ellas se incrementan simultáneamente 
(como es usual en el caso de la destilación), en algún punto, una 
cantidad significativa de fluido, será retenida en los espacios 
vacios de los empaques. La caida de presión a través del lecho 
aumenta rápidamente hasta que el liquido descendente se detiene 
por completo y ocurre la inundación. Desafortunadamente éste 
punto de inundación no ha sido definido lo bastante bien para 
incorporarlo en la figura 3.10. Dependiendo del tipo de empaque, 
el punto de inundación cae en algun lugar dentro de una banda de 
puntos alejados entre si. Para los anillos Raachig, la 
inundación se presenta en caídas de presión más bajas (1.5 pulg.· 
de agua/pie) que lo que lo hacen algunos de los empaques más 
eficientes, tales como los anillos ranurado& ( 2 - 2.5 pulg. de 
agua/pie). 
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En la mayoría de los lechos empacados, la caida de presión 
varia de 0.1 a o.e pulg/pie. Realmente , para caidas de presión 
de 0.5 a 0.6 pulg. de agua/pie, todos los tipos de empaque 
parecen ser igualmente eficientes. Por debajo de éstos limites, 
la eficiencia de los anillos Raschig se abate drásticamente. El 
buen funcionamiento de los empaques más eficientes (por e~emplo 
los anillos ranurados y las silletas de plástico Intalox} no se 
deteriora apreciablemente hasta que la caída de presión cae por 
abajo de 0.1 a 0.2 pulg. de agua/pie. 

La selección de la caída de presión correcta para un lecho 
empacado depende en su mayor parte del tipo de servicio para el 
cual se requiere. en general se desea aplicar la más alta caída 
de presión que sea consistente con la confiabilidad y economía de 
la operación. Para destilaciones a presiones moderadas y altas, 
la caida debe ser de 0.4 a 0.75 pulg. de agua/pie; para 
destilación al vacío debería ser de 0.1 a 0.2 pulg. de agua/pie; 
y para absorbedores y agotadores de 0.2 a 0.4 pulg. de agua/pie. 

La exactitud de las curvas de la figura 3.10 viene a ser 
cuestionable en los extremos terminales de la escala. Asi en los 
alambiques al vacio (equivalentyes a muy bajos valoree de X); 
Fig. 3 .10) , las caí.das de presión medidas realmente pueden 
fácilmente ser del 25 al 30 % superiores a las calculadas. La 
discrepancia se atribuye a un elevado arrastre, el cual afecta 
apreciablemente la conducta de flujo del vapor. A tasas altas 
del liquido o a altas presiones (cuando X > 3.5 ) , la caida de 
presión en una columna funcionando puede realmente c~er abajo del 
limite normalmente esperado del punto de inundación. 

Aunque los empaques de alta eficiencia se diseñan para 
mantener una distribución razonablemente buena de lí.quido sobre 
la sección transversal del lecho, siempre habrá alguna fracci6n 
del líquido que llegue a la pared de la columna. Una vez ahí, el 
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líquido no fácidmente se redistribuirá él mismo de regreso hacia 
los empaques, pero en lugar de ello pasará colateralmente una 
gran fracción de la corriente de vapor. Entonces se debe limitar 
la altura vertical del lecho ,para asegurar que la mayor fracción 
del liquido permanecerá entre los empaques durante su paso a 
través del lecho. Para anillos Raschig, la máxima altura del 
lecho deberá ser de 2. 5 a 3 veces el diámetro del lecho; para 
silletas de 5 a B veces y para anillos ranurados de 5 a 10 veces. 
La altura del lecho total no debe exceder los 20 pies. 

Los redistribuidores del líquido (limpiadores de pared} son 
algunas veces instalados dentro de un lecho para regresar el 
liquido hacia los empaques. Para anillos ranurados o silletas, la 
instalación de esos aparatos produce poco cambio en el 
funcionamiento, si el criterio de altura del lecho correcta se ha 
mantenido. Una excepción notable, ocurre cuando se debe alcanzar 
un grado de alta pureza en el fondo de la columna y aún una 
pequeña cantidad de líquido que baje colateralmente puede afectar 
apreciablemente la concentración del fondo. 

o.a• 
o.a .. 

0 t.a •o•o 'fo •o•o 70 •o "º i. 00°"01 

CP'CCJ:CHCJ:" OC fll.RTD, ,¡: 

FIGURA 3.10 

(BO) 



EFICIENCIA DE EMPAQUE 

Aunque numerosos textos resumen loa procedimientos teóricos 
para calcular la altura del empaque, no existe un método 
confiable que pueda aplicarse universalmente a los sistemas de 
destilación. Bn lugar de ello, la industria todavía utiliza el 
concepto de Altura Equivalente de Plato Teórico ( A.E.P.T.) para 
onvertir empíricamente el número de etapas teóricas a la altura 
del empaque. 

Lo que hace útil a este concepto es que los valores de 
A.E.P.T. son significativamente constantes para sistemas 
orgánicos e inorg6nicoa. Aún con líqui~os con gran tension 
superficial, es posible lograr tan buen funcionamiento como .los 
empaques se mojen adecuadamente (ello es, las tasas de liquido se 
mantienen por encima de 1000 libras/hr pie2 ), y se eliminan los 
pl6sticos difíciles de mojar tales como los fluorocarburos. 

En las columnas comerciales, los valores de A.E.P.T. para 
empaques de alta eficiencia (anillos ranurados, silletas 
Intalox)ee aproximan a las 18 pulgadas para tamaño de empaque 
nominal de 1 pulgada; 26 pulg para tamaño de 1 1/2 pulg; y 35 
pulg para tamaño de 2 pulg. Estos valores son aproximadamente de 
6 a 12 veces más grandes que los valorea publicados que se 
obtienen de la operación de columnas de plantas piloto 
controladas. 

Debido a una irrigación reducida la eficiencia en las 
columnas de vacio, es usualmente bien elegida para añadir 6 pul9 
en la A.E.P.T. Los sistemas de absorción generalmente exhiben 
A.E.P.T.s en el rango de 5 a 6 pies. Para columnas pequeñas (de 
diámetro<2 pies), una vieja regla del pulgar aporta sorprendente 
exactitud si el tamaño de empaque adecuado es usado y el los 
empaques son colocados adecuadamente. 

AEPT = Diámetro de columna (3.9) 

Para un tipo particular de empaque, la efectividad (AEPT/DP) 
es constante para todos los tamaños. Se gana muy poco al 
sustituir anillos ranurados de 2 pulg por anillos de 1 pulg para 
mejorar la AEPT en una columna de vacío, debido·aque la caída de 
presión más elevada cancelará cualquier reducción en la altura. 

Columnas empacadas sistemática.mente 

Estas columnas contienen secciones preformadas que tienen 
una gran área por volumen dado de superficie. Para realizar la 
función para la que fue diseñada, las secciones se ensamblan en 
el orden especificado. 

Debido a que las configuraciones de empaque sistemático no 
han sido estandarizadas, los procedimientos de diseño no se 
pueden aplicar de manera universal. Las correlaciones de 
inqenería son específicas para cada uno de loa empaques 
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patentados y ctSmúnmente son suministradas por sus respectivos 
fabricantes. 

El empaque Koch-Sulzer- Este empaque consiste de capas 
paralelas de alambre corrugado dispuesto en un patrOn de 
arrollamiento. Debido a que el flujo del liquido se controla por 
acción capilar las tasas del liquido superficial tan bajas como 
250 lb/hr pie2 son alcanzadas sin disminuir demasiado la 
eficiencia. 

La efectividad de los empaques (ABPT/DP) puede ser alta a 
bajas presiones, haciendo que el empaque de Koch-Sulzer sea un 
buen candidato para la destilación al alto vacío. Otra aplicación 
para la cual se considera el arreglo de Koch-Sulzer es la 
sustitución de platos existentes o de empaques en columnas de 
vacío, en las cuales la caída de presión se ha disminuido tanto 
que permite elevar la presión de la columna para alcanzar la 
capacidad del sistema. So debe reconocer, sin embargo, que el 
empaque de Koch-Sulzer es comúnmente más caro que cualquier otro 
tipo de empaque. 

Para propósitos de estimación se puede considerar que la 
AETP para todos loe tamaños de equipo comercial varia entre 10 y 
12 pulgadas, y que la columna puede ser diseñadd para un factor F 
(v_v elevado a la 0.5) entre 1.7 y 2.0. 

Empaque de malla Knit- Estos empaques son construidos por 
varios fabricantes, y poseen una construcción similar y 
sustancialmente las mismas características de avance tecnológico. 
La caída de presión es muy baja, pero la eficiencia no es tan 
alta como la del empaque de Kocb-Sulzer. La ABPT es afectada por 
el diámetro de la columna, variando alrededor de las 6 pulgadas 
para columnas pequeñas y aproximadamente de 24 pulgadas para las 
columnas grandes. 

Los empaques disponibles comercialmente tipo malla incluyen 
Goodloe, Hyperfil y Multifil. Tal como el empaque Kocb-Sulzer, 
los empaques de malla distribuyen de 6 a 7 mil wire y requiere el 
uso de materiales de construcción que no sufran corrosión bajo 
las condiciones de operación de la columna. 

Koch Flexipac El empaque Flexipac es similar en construcción 
al empaque Koch-Sulzer, pero en lugar de malla de alambre, 
utiliza hojas de metal corrugado. Su eficiencia cae entre los 
anillos ranurados y el empaque de Koch-Sulzer. 

El empaque Kloss y el NeoKloss- Estos tipos son adecuados 
para operaciones a muy baja presión, donde la eficiencia de 
separación no es critica. No hay obstrucción en la dirección~ 
vertical (los P.mpaques están construidos con un conjunto de 
resortes o con cilindros concántricos), la caída de presión es 
extremadamente baja. Sus AEPTs varían de 2 a 4 pies. 

Empaque Glitsch- Este es un ensamble de paneles estampados 
(que tie1~eµ _una grá·n· área) ellos se colocan uno sobre otro. Las 
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ventajas primarias del empaque Glitsch son, su baja caída de 
presión y su alta capacidad. Es mejor aprovechado su uso en 
abeorbedores y agotadores donde las tasas de liquido son más 
altas que en las columnas de destilación donde la AEPT tiende 
hacia el valor de 6 pies • 

. oo .. 

. ooa 

.oa .o ... o• 0.1 o.a o ... o.• 
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FIGURA 3.11 

DISEÑO DE COLUMNA 

Bl funcionamiento eficiente y económico del equipo de 
destilación es de suma importancia en múltiples procesos. Aún 
cuando el arte y la ciencia de la destilación han sido 
practicadas desde la antigüedad, se continúa invesigando para 
obtener loe mejores procedimientos de diseño. Algunos métodos 
abrviados son idóneos para muchos sistemas, pero tienen 
limitaciones en otros, de hecho lo mismo puede decirse de otros 
métodos más rigurosos. Se recomienda la doble revisi6n de los 
resultados por un segundo métodopara completar el diseño hasta el 
~ltimo detalle. Bl costo de fabricación y erección de una columna 
de destilación depende de la calidad de los métodos de diseño. 

El objetivo fundamental de este trabajo ea .el diseño de una 
torre de destilación para separar una mezcla de etanol-aqua con 
fines didácticos, obaervando las normas de seguridad más 
estrictas. 

CONDICIONES DE OPERACION 

l. Se tendrá una alimentación constante de 56 kg mol/hr cuya 
composición será de 30.71 %: mol de etanol. . 

2. Se mantendrá un reflujo real (L/D) de 0.2224. 
3. La condición térmica de la alimentación será de liquido 

saturado. 
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4. La separación o fraccionación producirá un destilado cuya 
composición será de 63.94 % de etanol y el residuo o producto del 
fondo tendrá una composición de 9.98 % de etanol. 

La operación de la columna se llevará a cabo a la presión 
atmosférica. La temperatura de las tres corrientes principales 
será: 96.29 ºC en la alimentación, 95.10 ºC en el domo y 103.44 
ºC en el fondo. Se utilizará un condensador total. 

llALl\NCE GLOBAL DE MATERIA 

Se alimentarán 1490.74 kg/hr de mezcla, cuyo peso moiecular 
promedio es de : 

PMF = (46.07 kg/kgmol)(0.3071) + (l8.0 kg/kgmol)(0.6929) 

PMF = 26.6203 kg/kgmol 

F = 1490.74 kg/26.6203 kgmol 

F 56 kgmol. 

Del balance de materia global: 

F = B + D y por tanto: O = F - B 

y para el etanol se tiene: 

combinando ambas ecuaciones se obtiene: 

B = ---------------xD - x8 l 

con x0 = 0.6394¡ x8 0.0998 y Zp • 0.3071, se tiene: 

56(0.6394 - 0.3071) 

B * ---------------------(0.6394 -0.0998) 

B = 34.4862 kgmol. 

Para el residuo: 

PH5 = 46.07(0.0998) + 18.0(0.9002) 

~He 20.8014 kgmol 

Asi, la masa del fondo es: 

B(mas·a) = (34.4862 kgmol) ((20.8014 kg/kgmol) 
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B(masa) = 717.3600 kg 

Mientras el producto superior: 

D = 56.0 kgmol - 34,4062 kgmol 

D = 21.514 kgmol 

y su peso molecular es: 

PMD = 46.07(0.6394) + 18.0(0.3606) 

PMD = 35.940 kg/kgmo1 

Entonces la masa del destilado será: 

D(masa) = 35.940 kg/kgmol(21.514 kgmol) 

D(masa) = 773.3741 kg 

Comprobando: 717.3600 kg + 773.3741 kg m 1490.7349 kg, que B 
el mismo valor de la masa de alimentación. 

CALCULO DE LA RELACION DE REFLUJO MINIMO 

Para una alimentación en su punto de ebullición se tiene: 

Ln 

Vn 

L/D 

L/D + 1 
o 

L XD - YF 

V XD - XF 

YF se.obtiene de los datos de equilibrio líquido-vapor, YF = 
o.5965, según Bdmister, por tanto: 

L 0.6394 - 0.5965 

V 0.6394 - 0.3071 

L/V = 0.1291 

Además: L/V m (L/D)/(L/D + 1) = 0.1291, por tanto: 

(L/D)min = 0.1403 

(L/D)Real = 1.5(0.1403) 

(L/D)Real = 0.2224 

CALCULO DE LOS PLATOS TEORICOS 

Si se toma el reflujo real de O. 2224, la pendiente de la 
linea de operación para la sección de rectificación será: 

L/V = 0.2224/(0.2224 + l) 
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L/V • 0.1819 

Para calcular la• etapas teóricas en la sección de 
rectificación& 

Ln+l (Xn+l) D (XD) 

Yn • ------------- + ----------Vn Vn 

Su•tituyendo valore•: 

Yn • ( 4.7847/26.2987) Xn+l + ( 21.514/26.987)(0.6394) 

Yn • o.1819 zn+1 + o.s23o 

que ea la ecuación de la linea de operación para la sección de 
rectificación (LOR). 

Para la •ección de agotmniento, V'• V; L'= L + F • 60.7847 
kgmol, cuya ecuación queda: 

L' (lllll-1) B(XB) 

Ya • ------------ + v• v• 

Sustituyendo valore•: 

Ya• (60.7847/26.2987) xa-1 - (34.486/26.2987)(0.0998) 

Ya • 2.3113 X.-1 - 0.1308 

que corresponde a la linea de operaci6n de la sección de 
agotaaiento (LOA). 

Se inicia el cálculo de c011pOaicione• en· cada plato, 
baaAndonoa en loa dato• de equilibrio, para ballar la del liquido 
de una coaposici6n dada la composici6n del vapor procedente del 
mismo, y en la ecuación de del balance para calcular en funci6n 
de aqu6lla la compoaici6n del vapor que asciende del plato 
inferior. 

Aai, Yl • XD • 0.6394. Bl liquido de este primer plato aerA 
el de equilibrio con e•te vapor, qua •e deteraina por 
interpolación: 

Yl • 0.6394 Xl • 0.4685 T • 203.4 "F 
Y2 • 0.6082 X2 0.3885 T • 204.8 ºF 
Y3 • 0.5936 X3 0.3538 '1' - 205.1 "F 
Y4 • 0.5873 X4 • 0.3376 'l'• 205.7 "F 
Y5 a 0.5844 X5 0.3300 'l'• 206.0 ºF 
Y6 • 0.5830 ,1(6 0.3263 T 206.1 ºF 
Y7 0.5823 X7 0.3244 T 206.2 "F 
Y8 • 0.5820 x8 0.3236 '1' 206.3 "F 
Y9 • 0.5818 X9 0.2956 '1' 206.4 "F 

Bata concentración es menor que la de alimentaci6n, por 
tanto, la ali.mentaci6n deberA situarse por arriba del noveno 
plato y por debajo del octavo. No ea necesario to-r muy en 
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cuenta esta pefluña diferencia entre ruabas, que en la práctica 
originará una ligera elevación en todas las concentraciones 
incluida la del producto destilado. La composición del vapor 
procedente del décimo plato y los siguientes se calcula mediante 
la ecuación dad para la sección de agotamiento: 

YlO = 0.5520 
Yll = 0.5002 
Yl2 = 0.4178 
Yl3 = 0.3014 
Yl4 0.1597 

XlO 
Xll 
Xl2 = 
Xl3 
xl4 

= 0.2732 
0.2375 
0.1871 
0.1258 

= o. 0625 

T = 
T = 
T = 
T 
T 

207.0 ºF 
209.0 ºF 
213.0 ºF 
216.5 ºF 
221.0 ºF 

Como esta concentración es inferior a la proyectada para el 
residuo, la columna tendrá 14 platos teóricos con alimentación 
entre el octavo y noveno platos. 

CALCULO DEL DIAMETRO DE COLUMNA 

Para calcular el volumen de la mezcla líquida se utilizan 
los volumenes molares, del Apéndice A de Henley y Seader, el 
volumen especifico del etanol a 20 ºC es 58.4 cmJ/mol y para el 
agua es 18.1 cm3/mol. Utilizando el métod~ de Cavett ( Cavett R. 
e., Processing API, 42, 351-366 [1962]) con la ecuación empírica: 

Vl = Ei ( 5.7 + 3.0 Tri) 

donde Ei es el volumen liquido constante, que es retrocalculado 
del volumen liquido a una temperatura conocida. Para el etanol se 
tiene, a 20 ºC • 68 ºF = 527.67 ºR, can Te = 929.J ºR; Vl = 
0.9354 pie3/lbmol: 

Ei • 0.935,/ [S.7 + 3(527.67/929.3)] 

Ei = 0.12634 pie3/lbmol 

a 203.4 ºF = 663.07 ºR, se tiene: 

Vl = 0.12634(5.7 +3(663.07/929.3)] 

Vl • 0.9906 pie3/lbmol 

Para agua, Vl • 18.l cm3/gmol • 0.2899 pie3/lbmol a 527.67 
ºR, con Te = 1165.1 ºR: 

El~ 0.2899 /[5.7 + 3(527.67/1165.l)] 

El = 0.04107 pie3/lbmol 

entonces, para T = 203.4 ºF ~ 663.07 ºR: 
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Vl • 0.04107(5.7 + 3(663.07/1165.l)] 

Vl •0.3042 pie3/lbmol 

Tomando los reciprocos de estos volúmenes corregidos, se 
tiene: 

Jl.et l/0.9906 = 1.0094 lbmol/pie3 

_¡;?ag = 1/0.3042 3.2867 lbmol/pie3 

Estos valores corresponden a las densidadeQ del etanol y el agua 
respectivamente. En el caso del primer plato, la fracción molar 
del etanol en el liquido es 0.4685 y la del agua ea 0.5316, por 
tanto para la mezcla podemos obtener: 

lbmol/pie3 J2mz 0.4685(1.0094) + 0.5315(3.2867) 2.2188 

Tomando peso molecular de la mezcla: 

PHmz • 0.4685(46.05) + 0.5315(18.0) • 31.1414 

J2mz 2.2188 lbmol/pie3(31.14l4 lb/lbmol) 

J2mz = 69.0976 lb/pie3 a 203.4 ºF para el plato 1 l. 

De la misma manera se procede con los siguientes platos: 

Número de plato Densidad de mezcla T ºF 
liquida en lb/pie3 

1 69.1671 203.4 
2 69.3961 204.8 
3 69.2800 205.1 
4 69.1518 205.7 
5 69.0383 206.0 
6 69.0016 206.l 
7 68.9809 206.2 
8 68.9706 206.3 
9 68.6424 206.4 

10 68.2832 . 207.5 
11 67.5854 209.0 
12 66.5215 213.0 
13 64.2967 216.5 
14 61.7330 221. o. 
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Para el cá-lculo de las densidades del vapor se utiliza la 
fórmula: 

~ = PM promedio/359 (To/To + TJ 

con T = 273.15 ºK, Ov es la densidad del vapor en lb/pie3. Asi, 
para el primer platd; con T = 203.4 ºF = 368.37 ºK 

s;1v = 35.952728/359(273.15/ 368.37] 

_v = 0.0742598 lb/pie3 

Al ordenar los datos se tiene: 

Número de plato Densidad de la mezcla 
gaseosa en lb/pie3 

1 0.0742 
2 0.0722 
3 o. 0714 
4 0.0709 
5 0.0707 
6 0.0707 
7 0.0706 
8 0.0706 
9 0.0706 

10 o. 0687 
11 0.0656 
12 0.0605 
13 0.0536 
14 0.0452 

T, ºK 

368.37 
369.15 
369.31 
369.65 
369.81 
369.87 
369.92 
369.98 
370.03 
370.65 
371.48 
373.70 
375.65 
378.15 

Tomando la media aritmética de los platos 6º, 7º y 8º, se 
obtiene: 

_v prom m 0.0706 lb/pie3 

de la misma manera para el liquido: 

_l prom = 68.9893 lb/pie3. 

El caudal de vapor será, con V= 26.4386 kqmol/hr: 

Q = 26.4386•2.2•359/3600(368.37/273.15) 

Q = 7.8401535 pie3/seg 

y el gasto liquido será, tomando el peso molecular promedio de. 
los platos 6°, 7° y 8ºde 27.1097 lb/lbmol y l de 68.9843 lb/pie3 
, también como promedio y con L = 60.7871 kgiiiOl/hr: 

q = 60.1801*2.2•25.66/(3600•68.3) 

~ = 0.0138482 pie3/seg. 
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Para platos perforados se toma un orificio de 3/16 pulg 
(0.107S pulg) de diámetro, con arreglo equilátero triangular con 
0.5 pulq entre centros en placa metálica de 0.078 pulg de espesor 
(Patrón manométrico 14 de EUA). Cada triángulo tiene un área de: 

~ 2 
(3) (O.S)/4 • 0.1082 pulg2 

y contiene un medio del área de orificio l!(0.187S•0.187S)/4 = 
O. 0276 pulg2. La placa perforada tiene una relación de área de 
orificio a área total = 0.0276/2•0.1082 = 0.127S. 

Diámetro de la torre. Se intenta un espaciapiiento entre platos de 
3 pulgadas ( 7. 62 cm) , utilizando la fórmula de Treybal, Mass 
Transfer Operations, página 138, para calcular CF, la constante 
inundación, se procede a calcular la relación Rg: 

~ ~ 
Rg L'/ G'(_v/_l) = q/Q (_l/_v) 

~ 
Rg 0.0138482/7.8401S[68.J/0.07426] 

Rg = O.OSJS 

a continuación se determinan las constantes a y b con t = 3 pulg 

a • 0.0062 t +0.038S = 0.0062(3) + O.OJOS = O.OS7l 

b - 0.002SJ t + o.os ~ 0.002S3(3) + o.os = O.OS7S9 

Considerando una tensión superficial promedio para la 
mezcla, obtenida de los cálculos del Chemcad, '• 26.5 dina/cm. 
Sustituyendo en la fórmula: -

0.2 
CF •[a log l/Rg + bJ[_'/20] [SAh/Aa + o.s¡ 

0.2 
CF = [ O.OS71 log 0.0SJS + O.OS7S9] [26.S/20] [S(0.1275) + 

O.SJ 

CF = l. 3S363 

Para determinar la velocidad de flujo, se utiliza: 

sustituyendo: 
VF 

o.s 
VF = CF ( _l - _v/_v) 

0.5 
l.JS363 ( 68.3 - 0.07426/0.07426) 

VF = 41.029S4 pie/seg 
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Considerando 80,% de inundación: 

V = 0.8(41.02954) 

V= 32.8236 pie/seg 

Para determinar el área de la sección transversal de la 
torre: 

An = Q/V = (7.84015 pie3/seg)/(32.8236 pie/s.eg) 

An = 0.23886 pie2 

Suponiendo una longitud de vertedero W equivalente al 70 % del 
diámetro de la torre: 

w = 0.7 d 

Esto significa que el área de bajante es de B.8 % del área 
de la sección transversal de la torre: 

At = 0.23886/1 -o.ose = 0.2619044 pie2 

y el diámetro será: o.s 
d = [4(0.2619044)/3.1416] 

cm3/mol 
Etanol 
•e 
Agua 
•e 

Etanol 

Agua 

d 0.577466 pies = 17.6 cm 

CONSTANTES FISICAS DBL ETANOL(l) Y DEL AGUA(2) 

PM Tb,ºR Tc,ºR Pe, psia Zc w Vl 

46.069 632.7 929.3 925.3 0.250 o. 6341 58.4 a 2o'c. 

18.015 671. 7 1165.1 3206.7 0.232 0.3477 18.1 a 20·(: 

al 
14.04853 

al 
7.985742 

a2 a3 
0.2153149 E-1 - 0.215344E-5 

as 
0.1895692B-ll 

a4 
-0.4607259B-8 

a2 
0.4633191E-l 

a3 a4 
0.1402841B-5 -0.6578387B-9 

as 
0.9795288B-13 
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Etanol 
Agua 

Al 
7.4J47 
6.53247 

Se utilizan para calcular: 

A2 
6l62.J6 
7l7J.79 

AJ 
J59.J826 
J89.4747 

Cp = al + a2T + aJT**2 + a4T**J + a5T**4 (BTU/lbmolºF) 

y la presión de vapor de Antoine: 
s 

ln Pi / Pe - Al - A2/(T' + AJ) 
s 

donde: Pi= presión de vapor, psia y T', ºf. 

Por otra parte, Van Winkle, Distillation, pagina 281, Cap. 
6, registra los siguientes datos para mezclas de etanol-agua. 

Fracción masa 
de etanol, % 

o.o 
10.0 
20.0 
JO.O 
40.0 
so.o 
60.0 
70.0 
so.o 
90.0 

100.0 

DATOS DE ENTALPIA SATURADA 

hL, BTU/lb 

180.1 
159 .8 
144 .J 
lJS.O 
128 .2 
122.9 
117 .5 
111.l 
lOJ.B 
96.6 
89.0 

hv,BTU/lb 

1150.0 
1082.0 
1012.5 

94J.O 
873.0 
804.0 
7J4.0 
664.0 
596.0 
526.0 
457.5 

Para calcular las cargas caloríficas del rehervidor y del 
condensador, procedemos de la siquiente manera: 

En la alimentación se tiene: 

O.J097(46.069) + 0.690J(l8.0l5) - 14.2675 + 12.4J57 - 26.703J 

para obtener la fracción masa: 

Xl = 14.2675/26. 703J m 0.5J4J = 53.4J %, interpolando 
con los datos de la tabla anterior, se produce: 

hF = 121.05 BTU/lb 

Para el destilado: 

0.6J94(46.069) + O.J606(18.0l5) = 29.4565 + 6.4962 J5.95 27 
lb 
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su fracción masa será: 

Xl = 0.81935 e interpolando de la misma manera, 
se tiene: 

hD =102.4104 BTU/lb 

Para el vapor en su punto de recio, Y = 0.6394, se obtiene: 

Yl = 0.8193 fracción masa vapor = 81.93 % 

por interpolación: 
hV = 582.49 BTU/lb 

Para el condensador se tiene: 

qC + Vlhl m LDhD + DhD 

qC = (LD + D)hD - Vlhl 

26.2987kgmol(2.205lbmol/kgmol) = 57.9886 lbmol 

57.9886 lbmol (35.95 lb/lbmol) = 2084.6914 lb 

2084.6914 lb (102.4104 BTU/lb) m 213,494.l BTU 

para el vapor: 
26.2987 kgmol (2.205lbmol/kgmol) = 57.9886 lbmol 

57.9886 lbmol (35.95 lb/lbmol) = 2084.6914 lb 

2084.6914 lb (582.49 BTU/lb) = 1'214,311.9 BTU 

qC = 213,494.l BTU - 1'214,311.9 BTU = 

qC = - 1'000,817.8 BTU 

Para el rehervidor: 

0.0998(46.069) + 0.9002(18.015) = 20.814789 lb 

Por medio de un balance global de entalpia: 

qB + FhF = DhD + BhB - qC 

21.514 kgmol(2.205 lbmol/kgmol) = 47.4383 lbmol 
47.4383 lbmol (35.9527 lb/lbmol) 1705.5375 lb 

1705.5375 lb ( 102.4104 BTU/lb) = 174,664.78 BTU 

34.486 kgmol (2.205 lbmol/kgmol) = 76.0416 lbmol 
76.0416 lbmol(20.8147 lb/lbmol) 1,582.7899 lb 

1582.7899 lb ( 142.36 BTU/lb) = 225,325.97 BTU 

56 kgmol (2.205 lbmol/kgmol) = 123.48 lbmol 
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123.48 lbmol ( 26.6303 lb/lbmol} = 3288.3197 lb 
3288.3197 lb ( 121 BTU/lb} = 397,886.69 BTU 

qB = 174,664.7e + 225,325.97 - 397,ee6.69 + 1'000,817.e 

qB = 1'002,921.9 BTU 

COLUMNAS EMPACADAS 

En este dispositivo la variación 
continua a lo largo de toda la columna. 
de materia y entálpicos referidos a un 
volumen, limitado por dos secciones 
infinitamente próximas. 

da la concentración es 
Se aplican los balances 
elemento diferencial de 
normales de la torre 

ALTURA EQUIVALENTE 

Se considera que la columna se divide en varias zonas para 
su funcionamiento, en las cuales el liquido y el vapor que salen 
de cada una de ellas toman concentraciones de equilibrio. Cada 
zona equivale a un plato teórico y el ndmero de zonas será el de 
platos teóricos a que equivale una columna. A la altura de cada 
zona se le denomina altura equivalente a un plato teórico 
(H.E.T.P.). Conocida la altura equivalente, basta multiplicar por 
el número de platos teóricos necesarios para conocer la altura de 
la torre. 

Xp = 0.3069 

F = 56 kg/mol 

R = L/V = o.e 

F = D + B 

Xo 

Bov 

D m 

B = 

0.6394 

e.o cm 

21.52 

34.48 

Xa = 0.0998 

L'• L + F 

V'• V 

L'= 142.0e --------- ----------
V = D/0.2 = 107.6 Kgmol 
L = 0,8(107.6) 
L = 86.0Skgmol 

YREC = (L/V)X + (D/V)Xo 
Ya= o.ax + o.121e9 
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Para calcu.l.ar la integral de Y1 a Y2 de dy/ (Y* - Y), se 
calcula el cociente l/(Y* - Y) en funci6n de Y. 

6N•[Y(n+l)L - Y(n)Ll([l/(Y* - Y)n + [l/(Y* - Y)n+1l)/2 

X Y*Eq Y Linea l/ (Y* - Y) Delta N 

o.0998 0.3978 0.0998 3. 3557 
0.1000 0.3982 0.1000 3.3554 0.00067 
0.1500 0.4465 0.1660 3.5650 0.22830 
0.2000 0.4815 0.2321 4.0096 0.25034 
0.3000 0.5375 0.3641 5. 7670 0.34582 
0.3069 0.5412 0.3732 5. 9524 0.05332 

--------------------------------------------------0.3069 0.5412 o.3732 5.9524 1.166 
0.3500 0.5643 0.4078 6.3898 0.21352 
0.4000 0.5914 0.4478 6.9638 o. 26707 
0.4500 0.6192 0.4878 7.6103 0.29148 
0.5000 0.6480 0.5278 8. 3194 0.31859 
0.5500 0.6779 0.5678 9. 0826 0.34804 
0.6000 0.7089 0.6078 9.8911 0.37947 
0.6394 0.7342 0.6394 10. 5485 o. 32294 2.141 

La altura de empaque total será: 

z = (l.16627 + 2.1411)0.0B = 0.2645904 metros 

z a 26.459 cm. 

COSTOS DE UNA COLUMNA DE DESTILACION 

Para estimar el costo instalado de una nueva columna de 
destilación, se deben considerar cuidadosamente los costos de 
accesorios tales como las tuberías y el trabajo de campo, tanto 
el costo del casco de la columna sin ningún agregado. La 
estimación de este costo puede oscilar ± 25 % del costo real de 
una columna completamente instalada •. Se deben fijar las 
especificaciones; número de platos; materiales de construcción; 
presión y temperatura o espesor de columna; ubicación del terreno 
y registro de fabricación. 

El resultado ee el costo de una columna completamente 
instrumentada, con conexiones de tuberia al equipo más próximo,.~ 
debidamente aislada y lista para operar. No se incluyen los los 
costos de bombas auxiliarea, tanques e intercambiadores de calor, 
que aún, formando parte del sistema de destilación o "módulo" 
son, generalmente, optimizados por separado. 
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COSTOS DEL CASCO Y DEL FALDON 

El costo del casco se estima por medio de la fi9ura 3.6 como 
una función del diámetro, altura y espesor, dicha figura es 
propuesta por Union Carbide Corp. El producto del diámetro, 
altura y espesor (DHT) en pulg3, es muy aproximadamente 
proporcional al peso de la columna, la base tradicional para la 
correlación de costos en recipientes cilíndricos. El espesor del 
casco adecuado se toma dela figura 3. 6 Dependiendo del 
comportamiento químico del sistema, se debe considerar una 
tolerancia en caso de corrosión. También, si se requieren 
estudios de esfuerzo y radiográficos, se debe aumentar un 5 % del 
costo por cada uno de ellos del costo total·. 

COSTO INSTALADO DE UNA COLUMNA 
DE UNA COLUMNA DE DESTILACION DE ACERO INOXIDABLE 

TIPO 316L 

(1) DHT = pie* _pie* __pulg* 144* ____ _ 

(2) Costo del casco (Indice = 100) 
Material actual $ * 1.05 (Radiografía 

o esfuerzos) $ = 
Acero al carbón $ * 1.05 (Radiografía ___ _ 

o esfuerzos) $ =----

(3) Costo de platos (Indice= 100); $ 
Material actual * $ C/U * 

conjunto + 
l. 1 Factor de 

Acero • $ ª~/~t: i.i_,,F_a_c~t-o_r_d_e_ 
~----ajuste = $----~-

(4) Instalación de platos (Indice = 100) --- * $ ___ C/U $ ____ _ 

(5) Costo total de platos y columna: Material actual 

Acero al c!-rb~6~n--­
Relaci6n !-----

(6) Costo del paquete material (Indice) 
~ Costo de columna (material actual)*0.68 

(7) Trabajo horas-hombre, 
(material actual) * 

------ Costo de columna 

horas-hombre. 
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(B) Costo de Material indexado: 

[ $ _____ + $ ]* Indice = $ 

(9) Costo de trabajo: ___ Horas-hombre* __ $_ \salario/hr 

( 10) Riesgo laboral por altura: $ % = 
$ = 

(11) Subtotal $ 

( 12) Diseño de Ingeniería: $ * 20 % $ 

(13) Subtotal $ 

( 14) Factor de Imprevistos: $ * 25 % $ 

(15) Costo total instalada: $ = 

El indice 100 se refiere al Indice de Fabricantes de Equipos 
publicado por la revista de Ingeniería Química. Su base es 1957-
1959 s 100. Dicho indice es de 205.9 para Octubre de 1976. 

INSTALACION DE PLATOS 

El costo de los platos (Indice 100) se obtiene de la figura 
3. 7 con tolerancias apropiadas de los fabricantes que toman en 
cuenta sí el número de platos es menor a 40. Sí se utiliza acero 
al carbón, loa platea tendrán un precio equivalente al 70 % de 
del costo del casco, en caqmbio sólo costarán el 50 % si la 
columna se construye con el tipo 316L. Esta diferencia refleja la 
mayor proporción del costo del fabricante para hacer los platos 
de acero al carbón. 

La figura 3. 7 se aplica adecuadamente a cualquier plato 
común: de cachucha de burbujeo, perforado o valvulado. El costo 
de instalación de los platos se estima por medio de la figura 
3.8. 

LOS MATERIALES Y EL TRABAJO DE CAMPO 

Existe más de una manera de 
materiales 
como lo indica la siguiente tabla: 
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DESCRIPCION DE LOS MATERIALES 
(Considerando toda la construcción de acero) 

Accesorio 

Tuberí.as 
Instrumentos 

Partes eléctricas 
Estructuras 
Aislamiento 

Concreto 
Protección contra incendio 
Materiales diversos 
Pintura 

\ del total 

40.0 
24.0 
8.3 
7.0 
6.7 

5.7 
3.3 
3.3 

1.7 

100.0 

Idealmente, la estimación debía de ser complementada pcr 
medio de los diseños de sistemas de control, mecánico, eléctrico 
y civil. Sin embargo, la estimación se puede realizar 
abreviadamente por conoiderar los factores de estimación de 
manera muy aproximada. Dichos factores para los materiales y para 
el trabajo de campo, necesariamente se relacionan con el costo 
del equipo principal. La única decisión real que se debe tomar es 
elegir los materiales separadamente o como un todo, se ha 
observado que lo más conveniente es tomarlos de manera integra, 
lo mismo sucede con las labores de campo. 

En la figura 3. 9 el costo de los materiales y la horas­
hombre se grafican contra la relación del costo total de la 
columna (incluyendo los accesorios internos) al costo de material 
que utiliza una columna de acero al carbón. 

El trabajo se expresa en horas-hombre para simplificar la 
aplicación de los salarios y de los factores de productividad. El 
factor de productividad está basado en una conatrucci6n con menos 
de 300 trabajadores en el sitio de la construcción. La etapa 9 es 
la aplicación del nivel desalarlo a las horas-hombre estimadas de 
la figura 3.9. El salario correspondería al tiempo de instalación 
de la columna. El factor de construcción en altura, en la etapa 
10, se debe ajustar según el caso. 

EL RIESGO DE LA ALTURA¡ INGENIERIA¡ CONTINGENCIAS 

La etapa 10 estima la construcción en la altura, además 
incluye prestaciones, el costo del equipo de construcción o 
arrendamiento y mantenimiento. La ingenieria debería estimarse 
del entendimiento preciso y detallado de todos los hechos y 
circunstancias relativas al tamaño del proyecto y al plan de 
ejecución. Esto, no siempre es factible con el uso de factores 
aproximados. En la práctica se puede expresar el costo de la 
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ingenería como wna función de la suma de todos los otros costos. 
Bn el caso de una columna de destilación podr~a ser del 20 al 25 
% de la suma de los otros costos, o del 16 al 2 O \ del costo 
total sin considerar las contingencias. 

La definición de costos de ingeniería incluye actividades de 
diseño de proceso, diseño detallado y toma de decisiones. Se 
incluye la administración del proyecto, ingeniería de costos, 
planeación y registro, embarque y expedición para su venta •. 

Probablemente, es mejor basar el diseño de ingeniería sobre 
un sistema de acero al carbón y luego considerar que la misma 
figura se puede aplicar a otro sistema de cualquier material. 

Cada estimación requiere de un factor de contingencia para 
asegurar que ae tiene como mínimo la.cantidad de dinero de la 
estimación. 

'"r-; 

o Figura 3.11 
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4.- ANALISIS DE RESULTADOS 

COSTO DE COLUMNA 

Se considera un espesor de 1/4 de pulgada ( 0.635 cm ) por 
ser el grosor minimo que recomiendan las especificaciones 
bibliográficas, además la operación se llevará a cabo a presión 
atmosférica y a temperaturas inferiores a los 400 ºC. 

Con un diámetro de o.es mts.m 2.788 pies y una altura de 
columna de 5.33 mts.= 17.4824 pies: espesor = 0.25 plg, se tiene: 

DHT = 2.788(17.4824)0.25(144) 
(1) DHT = $ 1758.00 Dólares (Indice 1957-59 = 100) 

SÍ se construye en acero inoxidable: 
(2) $ 6000.00 (1.05) = $6300.00 

Acero al carbón: $2800.00 (l.05) = $ 2600.00 

(3) Costo de platos: $ 4000.00 (Cargo por orden de 
fabricación} 

Material Real: 14($310.00) C/U (1.1) = $ 4775.00 

Acero al carbón: 14($200.00) C/U (1.1) = $ 3080.00 

(4) Costo de instalación: 14($ 34.00) 

(5) Costo total de columna y platos: 

$476.00 

Material Real.~~~~~~~~- = $ 11,551.00 
Acero al carbón = $ 6,156.00 

De los valores anteriores se obtiene una razón:ll,551/6156=1.88 
que se aplica a la figura 7. 

(6) Costo de material bruto: 
$ 11,551.00(0.7) = $ 8086.00 

(7) Mano de obra: 
$ 11,551.00(0.073)(1.3) = 1096 horas-hombre 

(B) Costo de material indexado con el indicador económico de 
la revista Chem. Eng. de Diciembre de 1991, página 194 y Junio de 
1992, página 206: 

($11,550(5) + $ 8,095.00(6)1(3.62) = $ 71,097.00 
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(13) subtcStal: (11) + (12) = $ 91,097.00 

(14) Costo extraordinario de contingencias: 
$ 91.097.00(0.25) = $ 22,774.00 

(15) costo de instalación total: 
$ 113,870.00 Dólares de 1992. 

ESPECIFICACIONES DE TORRE 

servicio: separagi6n de Etanol Tamaño: o 85 mts o 
p.lllgs. 

No de Platos:~ Tipo: perfgradg 

CONDICIONES MECANICAS Y DE OPERACION 

por 14 

Presión de Operación: atm = 14.7 psja Temp. de Operación~ 

Presión Des. _______ psig Temp. Des. _____ •c 

Código • Se requiere Stamp. 
Densidad de contenidos· ago o kgtm1 construcci6n letal----1i.O.&. 

Soportada por si misma-5..T-..... Materiales: Casco: Acero inoxidable 

cabezas: Acero tnogidahle Fald6n: Acero al carb6n 

Lining: Metal: Ninguna Hule o plástico: Ninguno 

Ladrillo: Ninguno Cemento: Ninguno 

corrosión interna permitida:.liing¡J.na. 

Aislante:SI_____._NO_x___._ 

ENTRADAS Y SALIDAS 

SERVICIO 

Alim. 
Refl. 
s.v. 
S.L 
V.Re. 
L.Re 
Drenaje: 
Válvula 
de seg. 

No REQUERIDO TAl!ARO CL.PRESION 

3 2 plg 
1 2 plg 
1 4 plg 
1 2 plg 
1 4 plg 
1 2 plg 

Sobre tubería. 

l plg 
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Aislante:SI~no__x___._ 

ENTRADAS Y SALIDAS 

SERVICIO No REQUERIDO TAMAÑO CL.PRESION FACING SEÑA No 

Alim. 3 plg A 
Refl. 1 plg B 
s.v. 1 plg e 
S.L 1 plg D 
V.Re. 1 plg E 
L.Re 1 plg F 
Drenaje: Sobre tubería. 
Válvula 
de Seg. plg G 
Agujero 

de Hombre o 
Mirilla 
presurizada 3 plg H 
Control de 
Nivel 2 plg J 
Thermowell 
Pts. 5 l plg K 

Manómetros 2 3/4 plg L 
Colect. Muest. 4 1/2 plg M 

Distancia del Sello {pan] al Plato del Fondo•~~~~~~~~~­

Sello:~~~~~~~~ 

Goteo de Orificio: No/Plato•~~~~~-

Suministro de Gradiente Hidráulico: NO SE REOUIBRE 

MATERIALES DE CONSTRUCCION 

Platos: Acerg Inoxidgble 410. 

Soportes de Platos, Bajantes y Sello [pan]: Acero Inoxidable. 

OBSERVACIONES 

Se debe dejar un acceso al interior de la torre para su 
limpieza, pero en este caso, debido al diámetro tan pequeño, los 
platos debían de construirse con un centro desmontable para 
entrar a la torre por la parte superior o domo. 
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5.- CONCLUSIONES 

Se planea construir eeta columna de destilación en un 

edificio ya establecido por lo cual se deben emplear las medidas 

aqui propuestas. Se deben utilizar bombas cuyo impulsor sea de 

material que impida la posibilidad de un incendio o de una 

explosión. También se recomienda la instalación de diversos 

manómetros a lo largo de la torre, además de mirillas para 

observar el interior de la misma. Tanto el rehervidor como el 

condensador serán diseñados de manera idónea para este aparato. 

Los detalles de la construcción, su anclaje y colocación de 

accesorios serán cuidadosamente planeados con un programa de 

avance de obra adecuado para poder evaluar su cabal seguimiento. 

El objeto de este trabajo es el diseño de esta torre de 

destilación para separar una mezcla de etanol y agua con el fin 

de aprovecharla como recurso didácti~o pero, debido a los cambios 

en la política educativa es probable que su funcionamiento sea 

utilizado para captar fondos para las necesidades del plantel, 

para, en un futuro hacer de esta y otras escuelas y facultades de 

la· Universidad Veracruzana instituciones autofinanciables, donde 

además de la docencia se efectúe también la investi9aci6n. Por 

otra parte, la columna se puede utilizar para la separación de 

otras mezclas que se obtendrían.de la industria de la región. 
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6.·APENDICE 

S8PBCIPICACIOMBS DB TORRE Y DB PLATOS. 

Las hojas de especificaci6n se utilizan para transferir y 
docW11entar intormaci6n adecuada para el disel\o de la columna. 
Dichas hojas se emplean para informar los requisitos de disel\o y 
de proceso a los diselladores de columna y da platos o a los 
fabricantes. También sirven para sel\alar los errores de disel\o y 
devolverlos a su disenador para su correción. 

Las hojas de especificaci6n varian de una a otra compa~1a. La 
mayor!a de los casos esas hojas intentan maximizar la información 
transferida, presentando ésta informaci6n tan coherentemente como 
sea posible y minimizar el número de hojas de papel. En la 
mayoris de las ocasiones, estas hojas se usan junto a una 
referencia mecánica de especificación mecánica. 

se desea separar una mezcla, BENCENO (1), TOLUENO (2), 
cuya,composici6n es 0.3333 fracción mol de benceno y un residuo 
de o.9418 fracción mol de tolueno. si se alimenta l8kg mol/h ¿ 
cuantas etapas teóricas se requieren ?. 

F B + D B = F - D 

18 (0.3333) 
5.999 - 1.0476 

(18 - D) 0.0582 + 0.8018 D 
0.8018 D - 0.0582 D 

R min 

4.9518 
D 
D 
B 

0.7436 D 
4.9518 ¡ o.7436 
6.66 KG mol. 
ll.. 34 KG mol. 

(L / D) min V = L + D 

( L / V ) min = Xe - Yp YF = 0.5558 

( L / V )min 
( L / D )n 
0.525 (L/D) 
0.525 (L/D) 

L D )min 
e D )real 

= 0.8018 - 0.5558 / 0.8018 - 0.3333 
0.2460 / 0.4665 

= 0.5250 
? 0.525 = L/D / L/D + l 

+ 0.525 = (L/D)" 
o.525 

1.105 (L/D)real = 1.5 (L ¡ D)min 
1.5 ( 1.105) 
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MATERIALES: ENVOLVENTE CABEZAS ·----MANDIL -
RECUBRIMIENTO: METAL 

LADRILLO 

TOLERANCIA DE CORROSION INTERNA 

AISLANTE SI NO CLASE 

CONEXIONES DE ENTRADA Y SALIDA 

SERVICIO NO. REQUERIDO DIMENSION PRESION MARCA NO. 

ALIMENTACION 

REFLUJO 

SALIDA VAPOR 

ENTRADA IZQ. 

VAPOR REHER. 

LIQUIDO REHER. 

DRENES SOBRE LA TUBERIA 

VALWLA DE SEG. 

REGISTRO DE HOM 

MIRILLA 

CONTROL DE NI. 

TERMOMETROS 

MANOMETROS 

C.P .IMUESTRAS 

LOS PUNTOS DE ALIMENTACION SE LOCALIZA EN: EL ES VAPOR BAJANTE AL PLATO 

OBSERVACIONES 

1.- PUNTOS DE TERMOMETRO 

2.- PUNTOS DE TERMOMETRO EN LIQUIDO 

3.- PUNTOS DE MUESTRA DE VAPOR 

4.- PUNTOS DE MUESTRA EN LIQUIDO 

5.- MANOMETROS EN EL ESPACIO DE VAPOR EN: 



HOJAS DE ESPECIFICACION DE PLATOS 

HOJA DE DATOS DE PLATO HOJA 1 DE2 

CLIENTE ---------1LOCALIZACION DE LA PLANTA ___ INGENIERO 

ORDEN DE TRABAJO No. 

PLATO No. 1 DOMO/FONDO 

SECCION (NOMBRE/DESCRIPCION) 

PLATO NUMEROS INCLUIDOS 

CARGA AL,PLA TO REQUERIDOS 

VAPOR NORMAL A: 

MASAlbs/hr 

ACFS 

PESO MOLECULAR 

VISCOSIDAD, cP 

PRESION , psla 

TEMPERATURA 'F 

RANGO DE DISElilO, % DEL NORMAL 

LIQUIDO NORMAL DE : 

MASAlbslhr 

OENSIOAD lbs/ple3 

GPM 

PESO MOl.ECULAR 

TENSION SUPERFICIAL, dinas/cm 

DENSIOAD lbs/ple3 

VISCOSIDAD, cP 

RANGO DE DISElilO, % DEL NORMAL 

REQUISICION No. _______ FECHA 

1 
1 ! 
i 1 

1 

' 
1 l 

' 

! 
1 

1 
¡ 
1 

! 
1 1 ¡ 

i 
1 

1 

i 

1 

1 

1 



HOJA TIPICA DE EllPECIFICACION DE PLATOS 

~robajoNo. HOJA DE DATOS SERVICIO 

~erend• DE DATOS No. COLUMNA ----
Referenci• especifica HOJA2DE2 --

PLANTA ----

PlaloNo. 

Caso de diseno 

Oelalles de oJato 

Ahura de ventedero SIC Dios. 

Anchura D.C. S/C 

Claro D.C. SIC 

Caracterfsticas esoeclales 

ltSl/NO/OPCIONALl 

Reciolente de sello 

Ventedero de entrada 

Baffes anlibrincos 

Baffes saloicaderas 

Detalles mecanlcos 

Dock malañallvalvula 

Tolerancia ""rmlslble nlas. 

Mltlñales de .......... 

Materiales remachados 

Pressure suma lendanr.v 

UollftPPsi 

Dlamalro lnteñor Mmnhola Dio 

Dlmension manwinn -•""' 

NOTAS: 



HOJA OS DATOS OS PU.TO 

ARTICULO NO. SERVICIO 

s&CCION (NOllBRS/DESCRIPCION 1 

PLATO, NUMSROS INCLUIDOS 

R&QUISITOS DE !'UNCIONAHIEN'l'Os 

HAJCIKA P POR PLATO, D1D9h 

llAZillA ' INUNDP.CION (CHORRO) 

HAXtKA \ oc· VELOCIDAD DE LIQUIDO 

HAXIHA. DE RETROSUBIO DE LIQUIDO CLARO, PLG. 

FACTOR DERATING 

{ESPUMA, SISTEMA, SEGURIDAD) 

REQUISITOS KECANICOS z 

Dlametro de torre, pl9a. 

Numero de paso• 

l!!:•pacimiento de platos, plqa. 

Tipo de plato 

Orificio/a diarnetro de cachucha pl9a. 

Haterial/eapeaor 

Material de valvula/B cachucha 

Material de aceeeorlo• 

Material de aoporte/eapeeor 

Aqujero de hcmbre D.I., plqe. 

Otro• aepoctoe s 

1 1 1 1 

Solldoe preeentee Sl/No Hoja de Plaehinq •i/no 

Baffle• antibrinco Si/No/preferencia del vendedor 

Sello• de olla alternos Si/No/preferencia del vendedor 

Iqu~l eapecificacion Areaa de burbujeo/longitudes de trayectoria 

liquida por peao 

Carga de Diaeño: ---- Ps con __ . __ plgs. de daflex16 
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L / D )real ~ 1.657 

L V )real= 1.5 ( L / V )min = 1.5 (0.525) 
L V )real 0.7875 

BECCIOH DE RECTIFICACION. 

Y = n+1 (Ln+l / V n) X n+l (D Vn) xD 

(L/D) 1.657 donde o = 6.66 y L = 11.035 kg mol. 

V = L + D = 11.035 + 6.66 = 17.655 kg mol. 
=-(11.035 / 17.655) xn+l + (6.66 / 17.665) (0.8018) 

Yn 0.625 Xn+l + 0.3024 + (L.O.S.R.) 

Y Domo XDest. = XRofl. = 0.8018 

XDomo o. 614 (1) 

YDomo-1 0.625 (0.614) + 0.3024 

YDomo-1 o.6B6 --------------> de los datos VLE 

Xt-1 = 0.464 (2) 

Yt-2 0.625 (0.464) + 0.3024 (4) 

Yt-2 0.5924 --------------> Yt-2 0.3668 (3) 

Yt-3 0.625 (0.366) + 0.3024 

Yt-3 0.531 --------------> Yt-3 = 0.3116 (4) 

Esta concentración de liquido eetA por debajo de la concentración 
de alimentación, por tanto aqui irA la alimentación, luego se 
procede a la linea de agotamiento. 

L m V + 8 

Ym = (L m+l Vm) Xm+l - (B/Vm) XB 

Ym (11.34 + 17.655) 17.655 xm - (11.34) / 17.655) (0.0582) 

Ym 1.642 xm - 0.037 

Yf-1 1.642 (0.3116) - 0.037 

Yf-1 0.4746 Xf-1 = 0.2659 (5) 

Yf-2 1.642 (0.2659) - 0.037 

Yf-2 0.3996 Xf-2 0.2113 (6) 
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Yf-3 = l. 642 (0.2113) - 0.037 

Yf-3 = 0.3099 Xf-3 = 0.1537 (7) 

Yf-4 = l. 642 (0.1537) - 0.037 

Vf-4 = 0,2153 Xf-4 = 0.1003 (8) 

Yf-5 = l. 642 (0.1003) - 0.037 

Yf-5 0.1276 Xf-5 0,0563 (9) 

Yf-6 1.642 (0,0563) - 0.037 

Yf-6 0.0554 Xf-6 = o.ooo (10) 

La instalaci6n constará de un condensador de 10 platos te6ricos y 
de un rehervidor. La alimentaci6n se hará en el cuarto plato del 
domo al fondo. 

VARIABLES QUE AFECTAN LA EFICIENCIA. 

Variables de operación: 

1. - Temperatura 
2. - Presión 
3.- Tasa de liquido L/V 
4.- Tasa de vapor 

Variables del sistema: 

1.- Densidad de liquido 
·2.- Viscosidad de liquido 
3.- Tensión superficial de liquido (a temperatura de ebullición) 
4.- Densidad de vapor 
5.- Viscosidad de vapor 
6.- Volatilidad relativa de los componentes variables de diseño 
del plato. 

Variables de diseño del plato: 

1.- Area libre Ah/A (área perforada a área de sección 
transversal de la columna) 
2.- Diámetro de orificio 
J.- Peso del elemento valvular 
4.- Distancia entre centros de orificios (pitch) 
5. - Espesor de placa 
6.- Arreglo de orificios (triangular o cuadrado) 
7.- Altura de sobreflujo en vertedero 
a.- Vertedero de entrada 
9.- Colocación en vertederos con respecto a orificios 

10.- Baffles de salpicadura 
11.- Patr6n de flujo 
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Variables de drsefio de columnas; 

l.- Area de bajantes 
2.- Espaciamiento de platos 
3.- Arreglo de bajante 

EFICIENCIA DE PUNTO DE KURPHREE 

Ep = Yn - Yn-1 / Y* - Yn-1 

No. de etapas reales 
eficiencia de plato. 

No. de etapas te6ricas / Factor de 

Los factores principales que afectan la eficiencia son: el 
arrastre de liquido y el contacto efectivo de vapor y liquido y 
el contacto efectivo de vapor y liquido en el plato. 

Fair, Bain y Van Winkle, Arnold y colaboradores, y Hunt y 
colaboradores investigar6n el arrastre con columnas de platos 
perforados. 

Estas investigaciones indicaron que el arrastre es aumentado en 
todo los aparatos de contacto vapor liquido por (a) 
disminuci6n en el espaciamiento entre platos: (b) incremento en 
la velocidad superficial del vapor; (c) incremento en la altura 
del vertedero; (d) incremento en la tasa de flujo de liquido: (e) 
incremento en la densidad de vapor; (f) decremento en la tensión 
superficial del liquido (9) incremento en el espacio de 
cachuchas; (h) decremento en la trayectoria del flujo del 
liquido; e (i) el incremento el diámetro de orificio. 

Gautreaux y O'Conell desarrollaron una ecuación para estimar el 
nümero de etapas o estanques completamente mezclados: 

N' 
Eo - a (1 + Ef/N'a) - 1 

donde Eo = eficiencia de plato global. 

Eo Yprom - Y / Y*n - Y 

a = L / vm 
Ep Yl - Y / Y*l - Y eficiencia puntual 

N' nWnero de etapas en serie 

PREDICCION DE LA EFICIENCIA 

Para calcular el no.mero de etapas reales necesarias para una 
separación dada es necesario tener alguna idea de la eficiencia 
de plato que se podr!a esperar.. Los datos experimentales en 
eficiencias observadas sobre sistemas similares en disef\os de 
columnas y ~latos similares son de gran ayuda y se utilizan si se 
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dispone de ellos, de otra manera es necesario predecir las 
eficiencias de relaciones teóricas o emp1ricas. Es comO.n en la 
prSctica predecir las eficiencias de plato seco. 

EFICIENCIAS DE "VAPOR SECO" Y RESISTENCIA DE FASE 

La tasa real de transferencia de masa comparada con la tasa 
te6rica ed 
transferencia es una expresión de la eficiencia de contacto entre 
las 
fases si ambas fueran iguales, la eficiencia seria del 100%. 
Gerster y . 
colaboradores definieron las eficiencias locales o eficiencias 
puntuales en términos de una base de vapor y en términos de una 
base 
en fase liquida: 

EnG - Yn - Yn-1 / Y•n - Yn-1 

NOG = -2.J lag (1-EOG) - ZvKOG a'/G 

Debido la pendiente de la curva de equilibrio m es constante, 

1/ KOG a• = 1 /KOG a• + m I KL a' 

Cuando la pendiente de la curva de equilibrio m es constante, 

1/ -2.J log (1-EOG) = 1 / NG + mG /L / NL 

NOG = ZvG a• / G 

NG ZvG a• / G 

NL Zv KL a' / L 

Estas ecuaciones pueden expresar la eficiencia de la siguiente 
manera: 

1 mG 

+ ----------
- 2.3 lag (1-EOG) NOG NG zv KL a' 

De manera análoga EG se define por: 

-2.J lag (1- EG ) = NG NG Zv /HG 
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La eficiencia de punto o de pel1cula local del liquido puro se 
define 
por: 

X n-1 - X n 

EL = --------------------X n-1 - X* n 

-2.J log [ 1 - EL ] = 
Lm 

-2.3 log [ 1 - EL 

ZL 
NL = --------

HL 

Zv KL a 

Lm 

NL 

X n-1 - Xn 
NL también se define como: NL 

(X - X * )m 

( X n-1 - X* n-1 ) - (Xn - X* n) 
(X - X* )m = --------------------------------

X n-1 - X* bn+l 

X n - X*n 

Debido a que la diferencia de un punto sobre el plato o la 
eficiencia por medio para el plato completo es la eficiencia de 
transferencia de masa entre las fases, pueden exixtir diferencias 
con la eficiencia real; sin considerar 1a base sobre la cual se 
expresa, algo más del ndmero de moles transferidos atraves de 
ambas peUculas. 

Asl, la evaluaci6n de 1a eficiencia en termines de Eq, El, 
Eol 6 Eoq es arbitraria y cuando los diferentes valores son 
obtenidos, las así llamadas eficiencias, no son eficiencias, si 
no factores definidos de transferencia. Estos son ütiles para 
evaluar las resistencias principales a la transferencia de masa 
considerando las faces y auxiliando en el estudio de las 
caracteristicas de diseño y de flujo. 

PREDICCION D~ iFICIENCIA EMPIRICA DE VAPOR-SECO 
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Geddes aplico la teoria de la transferencia de masa a las 
ecuaciones de eficiencia de murphree de punto y desarrollo una 
relaci6n semite6rica para la predicici6n deficiencia de vapor 
seco. 

Oi6 ecuaciones emplricas para la evaluación de coeficientes 
de pelicula y de transferencia global de masa en términos de 
tamafto de burbuja, tasa de aumento de burbuja, tasas de flujo y 
variables de disefio. 

BrICIENCIA DE VAPOR BUHEDO 

La eficiencia de vapor humed6 es la eficiencia de plato de 
columna cuando se incluye el efecto de arrastre del liquido en el 
vapor. Colburn desarrollo una correlación en la cual la 
eficiencia de plato de vapor humado se relaciona con la relación 
de reflujo y la cantidad de arrastre. 

Ed 
EW ----------------

E" Ed 
1 + -------------

L / V 

En donde: 
Ew = Eficiencia de plato de vapor húmedo. 

Ed = Eficiencia de plato de vapor seco 
Eº = Arrastre de moles de liquido por mol de vapor seco. 

Metodo de Instituto Americano de Ingenieros Químicos para 
Calculo de Eficiencia de Plato de Burbujeo. 

Este metodo implica un diseilo fijo de plato y calcular o 
fijar las variables de·operaci6n y las variables del sistema. 

Esas variables con pa presión total, temperatura de plato, 
carga de vapor total, carga de liquido total, densidades de 
vapor y liquido, pesos moleculares de vapor y liquido, pesos 
moleculares de vapor y liquido, difucividad molar delliquido y la 
tenci6n superficial del liquido. El método de cálculo es el 
siguiente: 

1.- calcular la carga de vapor Qv y la carga del liquido Ql en 
pies cúbicos por seq. y en gal. por min.respectivamente. 

2. - Determinar la velocidad del vapor basada e·n el área de 
burbujeo en pie por seg. 

QV 
U va = --------------

Aa 

donde: 
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u va = ~elocidad de vapor,basada en el área activa en 
pie/sec 3 

Qv carga de vapor,pies / seg. 

Aa Area de burbujeo, piez = A- 2Ad 
Area de la secci6n transversal de la torre menos el 

doble del área de la bajante 

0.5 
J.- Calcular Fva =Uva (235) 

Fva= factor F basado en el area activa. 

4.- calcular la taza liquida por pie de anchura por medio de 

flujo Ul/Wa, donde: 
Ql=taza de flujo del liquido en G.P.M. 
Wa=(D+lw)/2, anchura promedio de flujo liquido atraves del plato 
en pulgadas 
D=diámetro de torre en pulgadas 
LW=longitud de vertedero en pulgadas 

5.- Calcular el factor de absorción lambda=mGm/Lm 

lambda=m Uv *v Ml C/Ql *l Mv 
Donde M=pendiente de la curba de equilibrio Y/X 
Qv=carga de vapor en pies/seg. 
•v=densidad del vapor, Lb/pieJ 
Ml=peso molecular del liquido 
C=constante 
Ql = flujo de liquido Gpm 
•l= densidad del liquido, Lb/pie3 
Mv= peso molecular del vapor 

6.- Calcular la altura de la espuma (plg)por 

Hf=2.53F' va + 1.89 Hw-1.6 
Hf=Altura de la espuma en plgs. 
Fva•Factor de F basado en la area activa 
Hw= Altura del vertedero en plgs. 

7.- Calcular la altura de liquido claro ( plgs)por 

103 + 11.8 hw - 40.5 Fva +1.25 Ql/ W 
hc=--------------------------------------------

•L 

donde : w = ( D + lw ) 2 

a.- Calcular el tiempo contacto liquido en ségundos por: 

37.4 he Aa 
*L= --------------

QL 
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9.- El numero de unidades de transferencia de la fase liquida 
estan determinadas por: 

0.5 
NL= 103 Dl (0.26 fav + 0.15 ) •L 

10.- El nümero de unidades de transferencia de la fase liquida 
estan determinadas por: 

Donde : 

NG ~ N6mero de unidades de transferencia de la fase gaseosa. 
µv = Viscosidad del vapor libra/pie-hr. 
ov =Coeficiente volumétrico de difusión del vapor, pie2/hr. 

6 = Gradiente liquido a través del plato en plgs. 
11.- La eficiencia de fase gaseosa global EOG, se evalüa por: 

-log (1 - EOG) = 0.434 NL NG/NL + lambda NG 

12.- El porcentaje de resistencia de la fase liquida se 
determinan por: 

lambda NG 100 
\RL ----------------

NL + lambda NG 

13.- El coeficiente de difusión turbulenta De se calcula por: 

O (l+0.044 (dc-3) )' 
K (0.0124 + 0.015 hw + 0.017 UVA+ 0.0025 QL/W)' 
de = Di&metro de cachucha en plgs. 

14.- Posteriormente se evalaa el ndmero de Peclet, Pe: 

ZL' 
Pe = -------------

Do 0L 

Donde: 

ZL = Distancia entre vertederos en piés 
D =Coeficiente de difusión de remolino en pie2¡seg. 
0L =Tiempo de contacto del l~quido en seg. 

15.- El Término Lambda EDG se obtiene de la figura 13.31, 
pagina 549 de Van Winkle, Destillation, que se usa para 
determinar Emv/EOG. 

16.- Se calcula Emv. 
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17.~ Calcular el espaciamiento aparente de platos S' 

s• = s - hf 

Donde: 

S Espacimiento entre platos en plgs. 

s• = Espaciamiento corregido entre platos en plgs. 

18.- Usando el valor de UvA/S' determinan ewo de la figura 13.33 
de la pagina 554 de Van Winkle, Destillation. 

19.- calcular la fracci6n neta del liquido arrastrado por: 

449 ew Qv _v 
r m ------------

QL liL 

ew = Relación de arrastre lb de liquido/lb de vapor. 

20.- Determinar la eficiencia del plato hümedo y la eficiencia 
global por: 

EMV 
Ew ------------

1 + r EMV 

y 

l + EW (lambda - l) 
EO lag ---------------------

lag lambda 
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MBTODOS BMPIRICOS 

Hughmark propone correlaciones empiricas para el área interfacia1 
y el tiempo deresidencia del liquido para estimación de unidades 
de transferencia de gas y liquido para destilación de sistemas 
binarios. Drickamer y Bradford presentaron una correlaci6n 
totalmente emp1rica, relacionando la eficiencia del plato con una 
viscosidad pseudomolar de la alimentación de la columna de 
fracciónª La ecuación de correlaci6n es: 

EO = 0.17 - 0.616 log (mµL 1 ) 

Donde: 

EO Eficiencia global de plato. 
m e Pendiente de la curva de eqilibrio y/x 
µL 1 = Viscosidad del liquido en centipoises. 

o•connell presentó una correlaci6n empirica de la eficiencia de 
plato como una función de la viscosidad y la volatilidad 
relativas de los componentes claves. La eficiencia de plato del 
fraccionador se correlaciona como una función de la volatilidad 
relativa del componente pesado ligero clave, al componente pesado 
clavo veces la viscosidad molar promedio de la alimentación a la 
medida aritmética de las temperaturas del domo y el fondo de la 
columna. 

Chaiyavech y Van Winkle determinaron la ecuación: 

E - A [a/µL' UV'J0.643 [µ 1 L /Ó'L D'LJ0.19 a0.056 

Los dos valores de la constante A varian de 0.0101 a 0.236 

CAlculo de la eficiencia por el método de Drickamer-Bradford para 
etanol-agua: 

E 0.17 - log µL'prom 

µL 1 = (0.29076 + 0.43066)/2 0.36071 cP 

E 0.4427 = 44.27 % 

Para el benceno-tolueno: 

µL' (0.4376 + 0.3564Bl)/2 = 0.39704 cP 

E O.l7 - 0.616 log (0.3970~) 

E 0.417 = 41.71 % 

Otro método fue propuesto por Neghban (1985), stanley M.Walas, 
Chemical· Equipmen~ . Procesa Design. en base al método de 
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Underwaad-FensJ(e-Gilliland, el cual se expresa en la siguiente 
ecuación: 

E = 53.977 - 22.527 (lag x) + 3.07 (lag x¡• - 11 (lag x)3 

Donde: 

E Eficiencia de columna 

x = (µ)pram 

Para el sistema etanol-agua: 

(µ)pram = 3.1658 ; µpram = 0.3607 

lag x = lag µ = 0.05764 

µ = 1.141949 

E 53.977 - 22.527 (0.0576464) + 3.07 (0.0576464) 3 

E 52. 68 'I; 

Para el benceno-tolueno: 

a. 2.4939 µ = 0.3970 ; µ = 0.9902 

E 53.977 - 22.527 (-4.2744 E-03) + 3.07 (-4.2744 E-03)' 

-11 (-4.2744 E-03)3 

E = 54. 08 'I; 

101).0 

1-

10.0 
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... 

0.01 

-

I 
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