2y
UNIVERSIDAD NACIONAL
AUTONOMA DE MEXICO

FACULTAD DE QUIMICA

DESTILACION POR LOTES Y ESTUDIO DE LOS
MODELOS PARA SU SIMULACION

T E S i S

QUE PARA  OBTENER EL  TITULO  DE:

I.NGENIERO QUIMICO

P R E S E N T A :

TOMAS IBARRA PINA
TESIS con

FALLA DE ORIGEN
,°""-""" MEXICO, D. F. 1083




pr—

%‘g Universidad Nacional
:‘\-A

2%  Auténoma de México
UNAM

UNAM — Direccién General de Bibliotecas Tesis
Digitales Restricciones de uso

DERECHOS RESERVADOS © PROHIBIDA
SU REPRODUCCION TOTAL O PARCIAL

Todo el material contenido en esta tesis esta
protegido por la Ley Federal del Derecho de
Autor (LFDA) de los Estados Unidos
Mexicanos (México).

El uso de imégenes, fragmentos de videos, y
demas material que sea objeto de proteccion
de los derechos de autor, sera exclusivamente
para fines educativos e informativos y debera
citar la fuente donde la obtuvo mencionando el
autor o autores. Cualquier uso distinto como el
lucro, reproduccién, edicion o modificacion,
sera perseguido y sancionado por el respectivo
titular de los Derechos de Autor.



Indice

0.1 Introduccidn . . .o ... ... ... Ll P
0.2 Objetivo .. .. ....... ... ..., e e R

1 Destilacién
1.1 Destilacién y Otros Métodos de Separacién . . . ...

1.2 Equilibrio Liquido-Vapor . . .. .. .......... ;
1.2.1 Consideraciones Basicas de Equilibrio . .. ... 3
1.2.2 Equilibrio de Fases -sistemas binarios . . .. . .
1.3 Dispositivos de Contaclo Liquido-Vapor ... ...
1.3.1 Concepto de Etapa de Equilibrio . ... ... . ..
1.3.2 Acoplamiento de Etapas Mdltiples . . . ... . %
1.3.3 Columnas Empacadas . .
1.3.4 Dispositivos Interiores de Columnas Empacadas .. %7, Dl il

1.3.5 Columnas Empacadas vs. Columnas de Platos . ,-v-iv7: G

2 Destilacién por Lotes

2,1 Destilacidn por LotesSimple . . . . . . .. ... .. .. 00 o EN
2.1.1 Destilacién Diferencial . . . . . ... ... ... o0l
2.2 La Columnade Rectificacion . . . . .. ... . ... 0 i i
2.2.1 Efecto de la Seccién Empacada en la Redtificacién . . ... . .5 . s
2.2.2 Montaje de los Condensadores de Reflujo . . . . . . e el
2.2.3 Arreglo de un Equipo de Destilacién por Lotes . .. . . ... ...
2.3 Operacién de una Columna de Destilacién por Lotes . .. .. ........
231 ElArranque . . . . ... .. e e e
2.4 Destilacion por Lotes con Reclificacion . . .. v .o v v ey o i in s
2.5 Efectos de la Retencién en la Rectificacion . . . .. .. ... e e e
26 Métodos Graficos . . . . . v i it e i e e e e e e .
2.6.1 Diagrama de McCabe-Thiele . . . .. .. .. ..o vl ... )

30
31



2.7

: Calldad de Separacién

3.1
3.2
3.3
34

3.5

3.6

3.7

3.8

Simulacién de la Destilacién por Lotes

4.1

4.2

4.3

- Destilacion por Lotes vs, Continua

_mpios

Reglas Heuristicas que sc Aplican a la Operacién de Destxlacmn p L
La Curva de Destilacién: Influencia de la Retencién ..
Calidad de Separacién y Altura Polo . . , ., ovu v vy
Capacidad . .. . ... ... L Lol B
3.4.1 Factores que Influyen en la Capacidad .. . . .
3.4.2 Medida de la Capacidad . . . ... .
Poder de Separacién . .. ... .. ... ...
3.5.1 TFactores que Afectan el Poder de Separacion
3.5.2 Seleccidn de la Mezcla Experimental ., 7. 2
Retencidn . .. ... .. ... ... .. 0Ll
3.6.1 Factores que Influyen en la Retencién . . .7\
Caidade Presién . . ... ... .. ... ... .. 0%
3.7.1 Factores que Influyen en la Caida de Presién .

Conclusidén de la Rectificacidn . . . ... ... .0k

4.0.1 Modeclos de Simulacidn Anteriores , . . , ..o 4

Modelos para Columnas de Platos, Parte 1 . . .. . o000

4.1.1 Un Sistema Avanzado para la Simulacion de la Operamon de’la Des:
tilacinporLotes . . . . . .. ... ... ... :

4.1.2 Disefiodel Sistema . . . .. ... .. ... .0 N

4.1.3 Modeclo Matemitico y Ecuaciones que lo Describen . -:82

4.14 Métodos de Solucion . . . . ... ai .o . 85

4.1.5 Métodos Predictores-Correctores 86

Modelos para Columaas de Platos, Parte 2 88

4.2.1 Simulacidn de los Procesos de Destilacion Multlcomponenta por Lotes 88

4.2.2 [Iispecificaciones det Programa . . . . . ... .. LA L 88
4.2.3 Modclo Matemitico del Proceso . . - « v vime tinid i s o o 90
Régimen no Permanente . . . . ... ... ..., R I 90
4.3.1 Estabilizacion : , : 93
4.32 Ejemplos. .. ... ... .. ... ; PR 95
433 Ejemplol ... .............. . ce.. 95
434 Ejemplo2 ............. % S ]

435 Ejemplo3 ... ....... ... .0 e o 99




f']NDICE : Lo 3

5 Modelos para Simulacién de Columnas Empacadas

5.1
5.2
5.3

54

5.5

5.6
5.7
5.8
5.9

5.10
5.11

8 Andlisis de los Modelos de Simulacidn

6.1

5.0.1 Simulacién de una Columna de Dcstllacxon por Lotes Empncad
Introduccidn . . . .. .. oL
Andlisis de Operacién de la Columna ., . . ... ...... “
Ecuaciones Dindmicas de la Operacidn de la Columna . ", ',
5.3.1 Parte Empacadadela Columna . . . .. ... .
Condiciones en los Limites de la Seccién Empacada - ..
5.4.1 Interfase Rehervidor-Columna (= = 0).

5.4.2 Interfase Columna-Condensador (z = Z) .. :'v .,
54.3 Rehervidor. . .......... e p
5.4.4 Condensador . .................% ‘.

5.4.5
Operacién de la Columna en Rnglmen Estacionario .+
5.5.1 Para el Rehervidor

5.5.2 Para el Condensador ,
Modelo Simplificado . . . ... ... oo ol e
Ejemplos de Simulacién . . .o oo 0o o
Explotacion Numéricadel Modelo . . . . . . ... ... ...y .

Método de Solucién Numérica. . . . . . oo o o v v i i v i v o
5.9.1

Sensibilidad del Modelo a los Parametros Fisicoquimicos ... . . :
Verificacion delos Modelos . . . . . .. ... ... ...... R

5.11.1 Descripciéndel Equipo . . . . .. .. .. ... ... . -
5.11.2 Comparacidn de los Perfiles Calculados con los Experi

Modelode Boston . . . . . ... ... .. e e e e e e
6.1.1 Consideraciones . . . . . . . .. ..
6.1.2 Suposiciones . . . . . ... .o e e 0w eeis
6.1.3 Andlisis de Operacion

6.1.4 Especificaciones . . . ... .. ...l

6.1.5 Ecuaciones del Modelo
6.1.6 Modelos para las Propiedades Fisicas .

6.1.7 Métodosde Solucidn . .« o v o0 . 147
6.1.8 Ejemplo de Simulacién : 148



6.2

6.3

6.4

6.5
6.6
6.7

INDICE

6.1.9° Obscrvaciones . . . .. ... ... R S 140

Modelo de Fredenslund . . . . .. ... .. 149 -
6.2.1 Consideraciones . . .. ... .. ...
6.2.2 Suposiciones . . .. .., ... .. W
6.2.3 Anilisis de Operacién . . ... . T
6.2.4 Especificaciones . . . . ...... ;
6.2.5 Ecuaciones del Modelo . . . ...
6.2.6 Modelos de Propiedades Fisicas .

6.2.7 Métodos de Solucidn . . . . .. .

6.2.8 Ejemplos de Simulacién . . .. . :

6.2.9 Observaciones . . . .. ... ...

Modelo para Columnas Empacadas . . . .

6.3.1 Consideraciones . . . ... .. St

6.3.2 Suposiciones . . ... ... ..,

6.3.3 Anadlisis de Operacién . . . ... SN

6.3.4 Ecuaciones del Modelo . . . .. . .0

6.3.5 Modelos para las Propiedades Fisicas .

6.3.6 Métodos de Solucién . . .. .. .00

6.3.7 Ejemplos de Simulacién .. .. ... L

6.3.8 Observaciones . . . .. ... .. .. ...

Métodos Numérices . . . . . v oo v v i v oW :

6.4.1 . Métodos de Desacoplamiento de Ecuaciones

6.4.2 Métodos de Relajacion . .. .. ... .% a

Revisién General de los Modelos Analizados- . ., -161
Conclusiones. . . . .o oo v v vt in o 166
Nomenclatura . . . .. .. ... .oon i e 169
6.7.1 Parael Capitulol . ........., SU00169
6.72 ParaelCapitulo2 .......... . . 169
6.7.3 Parael Capitulod .......:. o ) 170
6.74 Parael Capitulod .. .......... 171

6.7.5 ParaelCapitulo5 ........ R : 172



Lista de Figuras

2.1
2.2
23
2.4
2.5
2.6

2.7

2.8

2.9

3.1
3.2

3.3
3.4

4.1
4.2

4.4
4.5

Destilador por lotes simple

Montaje de un condensador de reflujo involucrando condensacidn total - %, " 40
Montaje de un condensador parcial . . . . .. L0 s ST 41
Arreglo de los equipos en una unidad de destilacién por lotes en la. industria 42
Control automatico de la presién del vapor . . . ... ..., . 0. 0. 44
Punto critico de interseccidn de las lineas de operacién y equilibrio al agotarse

el componente mis voldtilen el rehervidor. . . . . . . ... ... ... ... 49
Balance de materia para el desarrollo de las ecuaciones, en el método grifico
de McCabe-Thiele. . . ... .. e e e e e e e e e e 53
Destilacidn por lotes a reflujo constantc; tres etapas de equilibrio mds un-
rehervidor. . . . . ... e e e e e 55
Destilacion por lotes a composicidn de destilado constante; tres etapas de
equilibrio mds un rehervidor. . . ... ... L oL L L ool 56

Destilacion de una mezcla 30% en vol. de ciclohexano y 70% en vol. n-heptano. 61
Destilacion por lotes representada en cl diagrama de McCabe-Thiele. a = 3;
relacién molar de componentes 1:1; nimero de etapas de equilibrio tedricas
6;relaciondereflujo 10 . . . L L Lo L e ey 64
Definicidn dealturapolo.. . . . . . .. ... L L e e, 65
Influencia de la retencidn y la relacién de reflujo en Ia calidad de separacién
cuando se destila una mezcla cquimolar (a = 1.50) en una columna con 25

etapas tedricasde equilibrio. . . . . ... ... oL oL oo oL 68
Esquema de una etapa de equilibrio interna tipica . . . . ... ... ..., 84
Simulacidn del régimen no permanente . . . . .. PR . 91
Simulacidn de la retencién . . . . ... ... 94
Estabilizacidn . . . . ... ... ..ot 95

Resultados de la simulacién del Ejemplo 1




46
5.1
5.2

5.3

5.4

5.5
5.6

5.7
5.8

5.9

5.10

5.13

- empacada

LISTA DE FIGURAS

Resultados de la simulacidn del Ejemplo3 . ...

Diagrama esquemdtico de una columna de deshla.c:on por lotes .

Esquema. general de transferencia en una columna de deshlaclon por lotcs

Operacién de la columna en régimen estacionario a reflujo total. Perﬁles de
composicién de las fases liquida y vapor: curva 1, modelo pistén; 2, modelo
completo; 3, modelosimplificado. . . . . ... ... ..o e,
Operacién en régimen no estacionario: evolucion respecto al tiempo del perfil
de composicién (a) de la fase liquida y (b) de la fase vapor.. . .. ... ...
Influencia de la variacién de Kv en el perfil de z calculado con ¢l modelo
completo (experimento A): a = Kv/Kv aicutads; curva 1, a = 2.90; 2, a = 2;
3,a=14;4,a=1;5,a=0.8; 6,0 =0.5.
Influencia de la variacidn de Kv en el perfil de y calculado con el modelo
completo (experimento A): o = Kv[Kvcsicutado; cutva 1, « = 2.9; 2, o = 2;
Ja=14;4,a=1;5,a=08;0,a=05.. . ... ... ... .. ......
Influencia de la variacidn de Dy, en el perfil de z con ¢l modelo completo
(experimento A): « = Dr/Dicateutado; curva 1,  =0.1; 2, a = 1; 3, o = 10.
influencia de la variacidn de Dy, en el perfil de y con el modclo completo
(experimento A): & = Dy / Dpcateutado; curva 1, ¢ = 0.1;2, a = 1; 3, a = 10.

Influencia de la variacidn de Dy en el perfil de z calculado con el modelo
completo (experimento A): a = Dy f/Dycateutado; curva 1, a = 0.1; 2, a =
025;3,a=033;4,a=0.55,a=1;6,a=2;7,a=4; 8§, a = 10
Influencia de la variacidn de Dy en el perfil de y calculado con el modelo
completo (experimento A): a@ = Dy /Dy ateutado; curva 1, @ = 0.1; 2, a =
0.25;3, =054, a=1;5,a=2;6,a=47,a=10.. . . . .. .. ....

Influencia de la variacién de ky, en z para el redistribuidor 78 (experimento
B): @ = he/hteateutado; — - —y @ =0.33; -+ - - - sa=l;j———, a=3.
Influencia de la variacidn de &y, en y para el redistribuidor n%8 (experimento
B): a = bt /hrcatoutado; — =, a = 0.33; -+ - -+ ya=1—-———a=3......
Comparacién de los modelos y los resultados experimentales con ayuda de los
parametros nuevos: composicion de la fase liquida (experimento C); curva
1, modelo completo; 2, modelo simplificado; 3, modelo pistén. . . ... ...

134

. 135

. 135



" 'LISTA DE FIGURAS ' 7

5.14 Comparacidn de los modelos y los resultados experimentales con ayuda de
los pardametros nuevos: composicion de la fase vapor {cxperimento C); curva
1, modelo completo; 2, modelo simplificado; 3, modelo pistén. . . . ... .. 140
5.15 comparacidn de los perfiles calculados y los medidos de temperatura (expe-
rimento C): — — —, perfil calculado de la fase liquida; o, valores medidos. . . 141
5.16 Comparacidn de los perfiles calculados y los medidos de temperatura (expe-
rimento C): «—, perfil calculado de la fase vapor; e, valores medidos. . . . . 141
5.17 Comparacion de los perfiles calculados y medidos: régimen no estacionario,
fase liquida (experimento D); — — —, perfiles calculados; e, medida en el
redistribuidor 9; A, medida en el redistribuidor 7; o, medida en el redis-
tribuidor 5; O, medida en el redistribuidor 3; &, medida en el redistribuidor

5.18 Comparacidn de los perfiles calculados y medidos: régimen no estacionario,
fase vapor (cxperimento D); — — ~, perfiles calculados; », medida en el redis-
tribuidor 9; A, medida en el redistribuidor 7; o, medida en el redistribuidor
5; O, medida en el redistribuidor 3; &, medida en el redistribuidor 1. . . . . 143



LISTA DE FIGURAS



Lista de Tablas

3.1

4.1

4.2

4.3
4.4
4.5

5.1

Algunas constantes fisicas de los componentes de la mezcla experimental. . . 74

Modelos incluidos para evaluar las propiedades fisicas . . . .. .. .. ... 83
Especificaciones del ejemplo de Boston et al. (1981) . . .. ... . ... .. 97
Resumen de resultados del Ejemplo 2 de Boston et al, (1981). .. .. o 98
Resumen de los resultados del Ejemplo 2 de este trabajo . . ... . ... . 99

Dalos experimentales de destilacién por lotes de Domenech-Enjalbert . . . 101

Condiciones deoperacion . « . . . v . .. o e e e e 126



0 ‘ ' " LISTA DE TABLAS:

0.1  Introduccién

.El significativo aumento de la quimica fing; la necesidad de recuperar materiales pio&ééhoéos ‘

a partir de productos de desperdicio y el gran desarrollo de las computadoras en'el contral
de procesos, han renovado el interés en la destilacién por lotes [1]. ) . ; .

La destilacidn por lotes es el proceso de separacion de una Canlidad‘erspecfﬁrca. de una
mezcla liquida; es usada extensivamente en e} laboratorio y en unidades de produccién en
pequeia escala.

Este proceso de separacidon es uno de los mds antiguos pero actualmente se utiliza
en muchas industrias donde se manejan diversidad de productos en lofes relativamente
pequeiios, también es usado en plantas donde la produccién es eventual y las condiciones
de la mezcla de alimentacidn fluctuan de un proceso a otro; asi como los requerimientos de
los productos.

El atributo mds destacado de la destilacion por lotes es quizd, su flezibilidad; esto es,
pucde utilizarse en corridas de produccién sucesiva con diferentes procesos que pueden ser
programados irregularmente, o en separaciones de mezclas que generalmente difieren en
componentes y concentracidn de los mismos [2].

Hoy en dia, los destiladores por lotes son importantes en la produccion de quimicos de
especialidad, tales como mondémeros, precursores de materiales electrdnicos, fibras épticas,
ademads de utilizarse en procesos farmacduticos, quimica fina, tintes y en procesos de licores
donde en la practica frecuente se procesan diversidad de productos en cargas relativamente
pequeiias {13]. Estos productos de alto valor agregado usualmente requieren de una alta
pureza; lo que hace del paso de separacién una parte importante del proceso (3].

Aunque en muchas industrias se emplean columnas de destilacidn por lotes, estas son
poco consideradas hoy dfa; ya que, a diferencia de las unidades de destilacidn continua, cl
proceso de la destilacidn por loles representa una mayor cantidad de trabajo, de manera
que durante la operacién del equipo debe tomarse considerable atencién y cuidado; ademds
de que es necesario el paro del equipo al final del proceso, asi como drenar la columna y
limpiar el rehervidor entre una carga y otra; todo esto se traduce en una pérdida substancial
de tiempo?, que no ocurre en los procesos continuos.

Sin embargo, hay situaciones en donde se preficre la destilacidn por lotes; esta prefe-
rencia se justifica al demostrar que este proceso es econdmicamente favorable en corridas de

! Esto incrementa los costos de operacidn, que generalmente es un factor a id. durante la

del tipo de procesa.



0.1." INTRODUCGCION 11

produccién pequeiia?, o cuando las condiciones de la alimentacién varfan demasiado [13].

En ocasiones el material a scparar puede tener un alto contenido de sélidos, breas o
resinas que ensuciarfan e incluso obstruirian una unidad de operacién continua. El uso
de una columna de destilacidn por lotes puede mantener los sdlidos separados y permite
removerlos al final del proceso. Otra ventaja es que cuando se tiene a la alimentacidn una
mezcla de N componentes; una columna de destilacidn por lotes serd suficiente para separar
los componentes individuales; a diferencia del proceso de destilacion continua en donde se
requieren N — 1 columnas para llevar a cabo la misma separacidn.

En resumen; aunque la tendencia en la industria de los procesos quimicos es hacia los
procesos continuos mientras sea posible, la destilacidn por lotes es adn muy utilizada; ya
que tiene la ventaja de producir varios componentes a partir de una sdla columna, asi como
puede manejar un amplio intervalo de composiciones a la alimentacidn, con diversidad de
grados de dificultad de separacidn. :

A pesar de que la destilacién por lotes generalmente consume mds energia que la
destilacidn continua, esta provee mds flexibilidad e involucra una menor inversidn de capital,
debido a que los costos de energfa no son tan significativos, en los procesos donde se manejan
volimenes pequeiios y alto valor agregado [4].

En todas estas situaciones y donde la composicidn de la mezcla alimentada siempre
es diferente, ademds de que se deseen obtener productos con un intervale de composicién
angosto, la versatilidad de la unidad de destilacién por lotes es excelente [2].

Programas de Simulacién

La simulacidn por computadora ya sea digital o aniloga; sigue siendo parte importante en
el disciio de procesos quimicos.

Usando un modelo computarizado es posible predecir las condiciones mds econémicas
de operacién para un proceso, junto con los valores limnitantes de los distintos parametros.
La gran ventaja de estos cdlculos-numéricos es que eliminan la necesidad de confiar en las
simplificaciones hechas como una manera de resolver el problema. La tinica limitacidn seria
el desconocer el fendémeno involucrado, o bien la falta de datos fisicos.

Por esto es deseable crear un programa con una estructura muy general de manera que
se pueda incluir en é] datos nuevos, o modificandolo poco al introducirle nueva informacién.
Esta estructura al mismo tiempo debe permitir hacer cdlculos répidos en los casos donde
algunas simplificaciones sean validas o justificables. Este trabajo contiene muchos de los

2Generalmente menos de un milldn de libras anuales.
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s el_gmentos requeridos para crear un programa que simule la operacién de una columna de
destilacién por lotes.

" Tal programa puede ser de mucha utilidad para el disefio de una columna, ya que
permite una estimacién preliminarsin nccesidad de datos muy precisos®. Es posible predecir
aproximadamente la altura y algunos otros pardmetros para llevar a cabo una scparacién

. determinada con sélo suponer las condiciones de operacidn.
Por otro lado, para una columna existente en operacién, puede usarse para determinar
su desemperio basandose cn ciertas hipdtesis, o para obtener especificaciones provisionales
para la corrida de la columna,

0.2 Objetivo

La meta del presente trabajo es presentar una seleccién de los modelos de simulacién por
computadora de la operacidén de una columna de destilacidn por lotes de sistemas reales
donde las simplificaciones comunes no son aceptables en una computadora de relativamente
poca capacidad de memoria.

Los modelos que describen la operacidn de la destilacidn por lotes son numerosos
y varfan de acucrdo a las suposiciones en las cuales se basan. Al revisarlos es posible
distinguir los modelos que consideran la variacidn en la retencién de los que desprecian
tales variaciones. Ademds dentro de estas categorias se encuentran dos modos distintos
de cidlculo, los cuales son de particular interds. En el primero, la relacién de reflujo sc
mantiene constante con la consecuente variacidn de la composicidn del destilado; en el
segundo, la relacion de reflujo se aumenta progresivamente para mantener la composicién
del destilado en un valor fijo, no obstante la disminucién del componente mds voldtil en la
mezcla alimentada inicialmente.

La simulacidn de la destilacidn por lotes de mezelas multicomponentes requiere de
suficiente capacidad de memoria del sistema de cémputo y rapidez de ejecucidn, cuando la
columna es muy alta y el nimero de componentes es grande.

La inclusién de simplificaciones al modelo permite la disminucién de variables y ecua-
ciones, reduciendo asi ¢l tiempo de célculo requerido. De esta manera, una pérdida en
precision de los cilculos es compensada por una ganancia en los resultados predictivos y
por lo tanto una ganancia en informacidn iitil para el control de una operacién real.

Se estudian en este trabajo algunos modelos que han sido desarrollados para resolver
los problernas de operacién mis comunes, desde los relacionados a estudios preliminares

3En el caso del uso del modelo simplificade
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hasta los problemas complejos de operacién, tales como la prediccidn de condiciones para
‘una rectificacidn por lotes en una columna con muchas etapas de equilibrio y tratando con
mezclas multicomponentes [5].

Los programas tradicionales para la simulacién por computadora del proceso de des-
tilacién por lotes, usan algoritmos de cdlculo rigurosos para la integracidn en el tiempo de
las ecuaciones diferenciales que describen el proceso.

En e} Capitulo 1 se presentan algunos datos histéricos asi como los fundamentos
tedricos de la destilacidn como ¢l fendmeno de la transferencia de masa y el equilibrio
liquido-vapor y el equipo utilizado para logratlos.

El Capitulo 2 describe la destilacidn por lotes, empezando por la operacién mds simple
que es la destilacién diferencial de una séla etapa y posteriorinente la destilacién por lotes
multietapas; ademds describe algunos aspectos interesantes en el arranque y la operacién
de este tipo de equipos en la industria quimica.

En el Capitulo 3 se estudia cdmo influyen algunos factores de operacidn asi como las
caractensticas del equipo en la destilacidn.

En lo que conciernc a la simulacidn de operacidn de las columnas de platos, se pre-
sentan en el Capitulo 4 dos modelos de simulacién de destilacidn por lotes. En el primero,
desarrollado por Boston [16]; el algoritmo usado para resolver las ecuaciones que describen
el fenémeno hace uso de los recientes avances en los cilculos de la destilacién y en los
métodos de solucidn de ecuaciones diferenciales. Las ecuaciones que describen ¢l fenémeno
son pricticamente las mismas que presenta Distefano [15]. En el segundo modelo de si-
mulacidn, Fredenslund {2] desarrolla un procedimiento para sislemas multicomponentes y
multietapas en régimen no permancnte. Este consiste en simular ¢l ¢stado no cstacionario
como una sucesién de un nimero infinito de estados estacionarios de pequena duracion.
La solucién para cada intervalo de tiempo, sc lleva a cabo usando un modelo matematico
correspqndiente 2 la destilacidn continua. Ademds de que utiliza los modelos UNIFACH y
UNIQUACS para describir los coeficientes de actividad de la fase liquida.

En cuanto a los modelos de simulacién para columnas empacadas, se presenta una
continuacién de un modelo desarrollado por Lee [44] que es un estudio puramente tedrico y
no compara los resultados obtenidos del modelo con los experimentales. Es por eso que serfa
interesante representar su trabajo en el caso de la destilacién discontinua; csto se presenta
en el Capitulo 5 aportando algunas modificaciones para evitar tanto como sca posible,
las simplificaciones usuales en lo que concierne al anilisis de operacién de una columna

4Universal Functional-group Activity Coefficients
8 Universal Quasi-Chemical Activity Coelficients
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empacada de destilacion por lotes. Ademds de que sc reportan los resultados obtenidos de
la simulacidn y se estudia la influencia de los pardmetros numéricos y suposiciones fisicas
en el tiempo de cdlculo, asi como la sensibilidad de modelo a los parametros fisicoquimicos.
Por iiltimo en el Capitulo 6 se resumen las caracteristicas esenciales de cada modelo;
se presentan las bases de estudio adoptadas por los investigadores para desarrollar los
simuladores, asi como las consideraciones de operacién para obtener las ecuaciones del
modelo matemdtico del proceso. Se analizan los métodos numéricos empleados para resolver
los sistemas de ecuaciones diferenciales resultantes y se comparan resultades obtenidos con
"los ejemplos de simulacién incluidos en cada modelo con resultados reportados por otros
investigadores.



Capitulo 1

Destilaciéon

El uso de la destilacidn como un proceso de separacidn y purificacidn es muy antiguo.
Profundizando en los primeros escritos histéricos pertenecientes a la alquimia y a la ciencia
para encontrar donde, cuindo, cémo se origind y desarrolld el proceso de la destilacién
hasta alcanzar aplicacién actual; se encuentra que el primer registro de la descripcion de la
destilacidn es en la época de Cleopatra en Egipto aproximadamente en el afio 50 A.c. Sin
embargo, debido a descripciones histéricas mds antiguas de productos, aceites esenciales,
perfumes, bebidas, medicinas, ete., sc puede deducir que la destilacién en alguna manera cra
conocida desde 1000 o 2000 ahos antes de ese tiempo. Alrededor del afio 3008 p.C., cl agna
fresca se producia por destilacién de agua de mar, usando una esponja como condensador,
mds o menos por la misma época se destilaba turpentina de aceite de resina condensandola
en un felpudo de lana.

En el siglo IV, se describe un condensador simple que consistia de un tubo largo
expucesto al aire y dirigido a un recipiente, y en el siglo X/ se hace el primer registro de la
destilacién de alcohol. El proceso de alcohol de beber se convierte en la primera destilacién
industrial durante el periodo comprendido entre ¢l siglo X7 y el siglo X1V, y sélo empezé a
ser significativa cuando se resolvicron los problemas de sellar las uniones del destilador y de
un condensador enfriado por agua. Esto era necesario para obtener cantidades razonables
de productes con un alte contenido de alcohol.

Durante la primera mitad del siglo XV I la destilacion se aplicaba a la separacién y
recuperacion de alcohol, agua, vinagre, esencias, aceites y muchos otros productos.

A principios del siglo XV I aparecicron los primeros libros tratando el tema de la
destilacién. Algunos autores incluian informacidn del proceso de destilacidn desarrollado
hasta ese tiempo, cl cual esencialmente cubria destilaciones por lotes en pequeiia escala
practicamente sin reflujo, pero usaban tubos rectos o, en algunos casos, tubos en forma de
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serpentin enfriados con agua como condensador.

Cerca del final del sigle XV 71T se introdujeron las inovaciones que permitieron el
avance de la medida en el arte de la destilacion. En 1800 se usé vapor directo como medio
de calentamiento. Las cachuchas de burbujeo antecesoras a la usadas actualmente cn los
platos de las coluinnas fueron inventadas en 1822. Estas cachuchas se usaban como medio
de contacto para vapor introducido debajo del plato en el cual las cachuchas se colocaban,
¥ se hacia circular vino alrededor de éstas en el plato, asi el vapor despojaba de alcohol

~al vino. En 1830 se desarrolld un destilador continuo, el cual usaba plates perforados,
precalentador a la alimentacion y reflujo interno.

Hasta el sigle XI.X los destiladores eran del tipo diferencial con poco reflujo; cran
pequefios, de 45 a 80 cm de diametro, y de 0.9 a 1.3 m de altura incluyendo accesorios. La
produccidn era aparentemente alta y las sustancias obtenidas de gran utilidad.

Como un aspecto interesante, en 1822 se estimé que aproximadamente 10 000 000 de
galones de licor ilicito se produjeron en Inglaterra, mientras que sélo 3 000 000 pagabau
impuestos.

Durante los primeros cuatro siglos, la prictica de la destilacidn cra puramente arte-
sanal. La invension de las cachuchas de burbujeo, de los platos perforados, de los conden-
sadores enfriados por agua, el reflujo, el precalentamiento de la alimentacién y la adaptacién
del proceso a operacién continua tomaron lugar en un periodo relativamente corto de 300
anos. Sin embargo, durante todo este periodo, aparentemente no hubo intento de sistema-
tizar o aplicar principios cuantitativos al proceso de la destilacidn.

A fines del siglo X T X se introdujeron las primeras discusiones matemiticas cuantita-
tivas aplicadas al disefio de destiladores. Algunos autores aplicaron relaciones matemiticas
para la separacion de mezclas binarias -principalmente aquellas que comprendian alcohol
¥y agua, e incorporaron consideraciones como entalpia molal variable, pérdidas de calor de
la columna en los balances de calor, composiciones, reflujo y efecto de la presién en la
destilacion.

Asi, al principio de este siglo, se introdujeron las relaciones fundamentales en las
cuales se basan los cdlculos del diseiio moderno de la destilacion, y todos los métodos
usados actualmente son expansiones y modificaciones de los originales.

La organizacidn de las aplicaciones matemdticas al disefio del proceso de fracciona-
miento destacd la necesidad del estudio en dilerentes dreas relacionadas. Estas fueron la
termodindmica del equilibrio liquido-vapor y ¢l comportamiento de las fascs en sistemas
binarios y multicomponentes no ideales; asi como mejoras en el disefio de las etapas de
contacto para obtener el mejor posible acercamiento a una etapa de equilibrio. Se estudié
la hidraulica de los platos y de la columna como las variables que afectan la cficiencia y
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fa gpe:aciénv‘de csios-, se dedicd especial atdncié'n alos méf.odos de disefio para permitir la
optimizacién del proceso de destilacion desde el punto de vista de la econornia [6].

1.1 Destilacién y Otros Métodos de Separacién

Con mucha frecuencia en la industra quimica, se presenta el problema de separar sustancias
liquidas mezcladas. El objetivo es hacer una separacion dc los componentes de la mezcla
lo mds perfectamente posible. .

La separacién de un componente de una 'mezcla, se basa en el transporte de masa de
una fase a otra, a diferencia de una separacién puramente mecinica; basada en la densidad
o en ¢l tamaifio de la particula, estos métodos son del tipo difusional en los cuales se trata
de poner en contacto dos fases en las que difiere su temperatura y composicion [7].

Una gran parte del disefio de equipo cn la ingenieria quimica concierne a los procesos
de separacién. Los métodos cubiertos por el término de operaciones de transferencia
de masa incluyen la destilacidn, absorcién y extraccidn como los mds comunes.

Uno de los mejores métodos para lograr una separacidn razonable cs la operacién
unitaria llamada destilacidn; al que enfocaremos nuestra atencién cn este trabajo.

La destilacidn s la separacién por evaporacién de una mezcla de dos o mas compo-
nentes miscibles ! y voldtiles, en sus componentes individuales o en algunos casos en grupos
de componentes.

Este método de separacion de los componentes de la mezcla, depende de la distribucién
de las sustancias en las fases liquida y vapor; se nsa cn aquellos casos donde todos los
componentes estin presentes en ambas fases.

A diferencia de la absorcion, que es necesario introducir una nueva sustancia en la
mezcla para obtener una segunda fase, en destilacién esta se gencra de la solucién original
por evaporacién o condensacién.

Ya que la separacién de un componente de una mezcla se basa en la transferencia
de masa de una fase a otra, es necesario disponer de una fuerza motriz, como en el caso
de la transferencia de calor, la diferencia de temperaturas nos provee csta fuerza. Para la
transferencia de masa, la fuerza motriz es la diferencia de concentraciones entre las fases.

La destilacidn cs una funcién de la velocidad de transferencia, por lo tanto es una
operacién de velocidad. La expresién matemdtica de velocidad de transferencia en funcién

1Aunque en ocasiones se habla del término de destilacidn de mezclas parcialmente miscibles.
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~ del gradiente de concentracion es:

o 2‘-,
.ar 68[‘

%6 =%

- Donde: P )

 I' = concentracién de la propiedad que va a transferirse
O = tiempo .

& = distancia medida en la direccidn del transporte

© § = constante de proporcionalidad para un sistema,

El proceso de la evaporacion y la condensacién incluye los calores latentes de vapori-
zacidn de los componentes; por lo tanto sus efectos térmicos deben ser considerados para
dicha operacién, tomando en cuenta que los cdlculos de los coeficientes de transferencia de
masa involucran el conocimiento de las relaciones de equilibrio de las fases coexistentes.

En destilacion una fase liquida se introduce en una fase vapor, transfiriendose simultd-
neamente material de la fase liquida por vaporizacién a la fase vapor y de la fase vapor por
medio de condensacidn a la fase liquida. Ambas fases conticnen regularmente los mismos
componentes pero en cantidades diferentes.

El efecto resultante de este contacto es el enriquecimiento del vapor en el componente
mas voldtil ¥ por consiguiente el enriquecimiento del liquido en el componente mds pesado.
Trabajando adecuadamente las fases, o por evaporaciones y condensaciones suscesivas, en
el caso de una mezcla binaria, es posible obtener una separacidn completa recobrando los
dos.componentes puros,

La absorcién y desorcién dependen de la adicién de una sustancia ajena al sistema,
generando una solucién nueva, la cual puede separarse por medio de alguna de las opera-
ciones difusionales. En destilacion la fase vapor se genera de un liquide por adicién de
calor, tal fase vapor consiste tinicamente de los componentes del liquido.

Como ia fasc vapor tiene caracterfsticas {isicas similares a la fase liquida, el cambio
resultante en la distribucidn de los componentes entre las dos fases generalmente no es muy
grande; en algunos casos el cambio en composicién es tan pequefio que el proceso llega a ser
poco préctico e incluso puede suceder que no exista diferencia alguna en su composicidn.

Destilacién, en el amplio sentido de la palabra, significa generar vapores a partir de
un liquido y condensarlos de nuevo. Cuando los vapores son generados de una mezcla de
liquidos, destilacidn también significa alterar la mezcla, ya que los vapores condensados
tendran una composicién diferente de aquella de la mezcla original. También es posible
transformar por destilacién una mezcla de liquidos en nuevas mezclas tenicndo una com-
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posicidn diferente a la de la primera mezcla destilada. Los destilados son entonces colec-
tados de acuerdo a sus intervalos variables de ebullicidn. Este procedimiento es llamado
destilacidn fraccionada.

Si el ciclo de vaporizar y licuar se repite, el proceso se llama rectificacidn. Este es una
aplicacion del procedimiento fisico basico que consiste en mover una fase liquida y una fase
vapor en contracorriente, que como resultado de un contacto fntimo de las dos fases hay
una transferencia de calor y un cambio en la concentracién.

Ya que en la reclificacion sc generan vapores para ser condensados posteriormente, un
equipo de rectificacion comprende la columna de rectificacion con sus cambiadores de calor
llevando a-cabo la destilacidn, condensacidn y enfriamiento. Por medio de la rectificacidn
se logran separaciones casi completas de mezclas liquidas.

La destilacidn es quizd la mas importante de las operaciones de transferencia de masa.

1.2 Equilibrio Liquido-Vapor

Cuando un gas se pone en contacto con Ja superficie de un liquido, se disol-
verdn algunas de las moléculas que chocan con la superficie del liquido. Estas
moléculas que se disuelven contindan moviéndose en el estado disuelto, algunas
de las cuales alcanzan la superficie de nuevo y retornan al estado gascoso. La
disolucidn del gas en el liquido continuard hasta que el nimero de moléculas de
gas que abandonan el liquido sca igual al de las que retornan. Se establece asi
un estado dindmico de equilibrio y no habrd cambios de concentracidn de las
moléculas de gas en ambas fases liquida y gaseosa. [10}

Olaf A. Hougen y Kenneth M. Watson, 1943

1.2.1 Consideraciones Basicas de Equilibrio

El disefio en la destilacidn se basa en la consideracidn tedrica de que el calor y la masa
que se transfieren de ctapa a etapa? estin en equilibrio. Las colurnnas reales con etapas de
equilibrio reales se diseiian considerando las eficiencias de dichas etapas.y aplicando éstas
2 las etapas determinadas por los diversos métodos de cdlculo existentes en la literatura
técnica.

2Considerando a estas etapas como ideales o tedricas.
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Es esencial calcular, predecir o determinar experimentalmente datos de} cquilibrio
liquido-vapor para realizar adecuadamente los célculos de destilacidn. Eatos datos se nece-
sitan para relacionar la composicidn, la temperatura y la presién del sistema.

Bisicamente hay dos tipos de sistemas; ideal y no ideal. Estos términos se aplican
a los mas simples de dos componentes y a los mds comunmente encontrados sistemas
multicomponentes.

. 1.2.2 Equilibrio de Fases -sistemas binarios

En el proceso de destilacién, la separacién de una mezcla de materiales para obtener uno
o mas productos, se lleva a cabo por la seleccién de condiciones de temperatura v presién
para que coexistan al menos una fase liquida y una vapor, asf como alcanzar una diferencia
relativa en concentracion de los materiales a separar en las fases. La mdxima diferencia
en concentracion de los materiales cn las fases ocurre cuando las dos (o mis) fases estin
en estado de equilibrio fisico. Por lo tanto, el alcance de las condiciones de equilibrio
es deseable en el proceso de destilacidn; la mayona de los métedos de célculo utilizan la
condicidn de equilibrio como base del diseiio de los equipos de destilacién {8].

Por esto, debe haber disponibilidad de los datos de equilibrio para hacer estos cilculos.
Tales datos pueden obtenerse de literatura téenica, pueden ser determinados experimen-
talmente o pueden ser obtenidos por medio del uso de correlaciones tedricas o empiricas,
relacionando propiedades de los componentes puros o mezclados.

Reglas y Leyes que Describen el Equilibrio

Se han provisto numerosas leyes y reglas cuantitativas para describir y definir sistemas en
estado de equilibrio fisico. La mayoria de los libros de termodinimica y fisicoquimica dan
con detalle el desarrollo de las reglas citadas aqui, por lo tanto, las discusiones completas
no serdn incluidas.

Regla de las Fases dec Gibbs

J. Willard Gibbs [6] describié el equilibrio mateméticamente en términos del nimero de
componentes, el niimero de fases coexistentes y las condiciones necesarias para establecer
el equilibrio. La regla de las fases, en su forma més simple representando un sistema a
temperatura y presién definida; se expresa de la siguiente manera:

V=0C4+2-P (1)
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~Donde:

V. = los grados de libertad de varianza del sistema en términos de las variables inde-
pendlcntes concentracién, temperatura y presién; las cuales se deben fijar para definir al
sistema en equilibrio

C = el mimero de componentes independientes que aparecen en todas las fases en

- el equilibrio donde el niimero de componentes representa ¢l menor niimero de variables
independientes que lo constituyen por medio de las cuales la composicién de cada fase
puede ser expresada directamente o en términos de una ecuacién

P = el nimero de fases donde una fase es una parte fisicamente distinguible del
sistema teniendo una composicién homogenea, la cual es mecanicamente separable de las
otras partes del sistema

Asi para sistemas en cquilibrio, compuestos por una fase vapor y una fase liquida,
fijando dos variables se define el equilibrio de un sistema binario, tres variables el equilibrio
de un sistema ternario y n variables el equilibrio de un sisterna de n componentes. Para
un sistema compuesto de tres fases, al fijar n — 1 variables se establece el equilibrio para
un sistema de n componentes.

Mezclas Ideales

Los gases modelo ideal son aquellos cuyo comportamiento se describe por la ley del gas
ideal, 1a cual puede establecerse matemadticamente como:

V=5 (12)

donde el volumen de una mol de gas es relacionada a las condiciones de temperatura
y presién por el factor de proporcionalidad de la ley del gas ideal R. Los gases de compor-
tamiento ideal no interactian quimicamente formando nuevas especies moleculares ni se
asocian fisicamente debido a diferencias en voliimenes moleculares y fuerzas de atraccion
molecular no especificas. Podemos decir que el mismo criterio se aplica a liquidos ideales.

Los conceptos de gases, liquidos, mezclas de gases y mezclas de liquidos “ideales”
han formado la base para muchas relaciones cuantitativas que describen el equilibrio. De
particular interés en el campo de la destilacién son la ley de Dalton de las presiones parciales
y la ley de Raoult que relaciona la presién ejercida por un componente ¢n la fase vapor de
una mezcla gaseosa con su concentracion en 'a fase liquida y su presion de vapor.

La ley de Dalton establece que la presidn total de una mezcla de gases es igual a la
suma de las presiones parciales de los gases mezclados. asi,
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=Y P=p+ptpt.tp - (1.3)
=1

Dalton también postuld que la presién parcial de un gas modelo ideal en una mezcla
gaseosa es proporcional a el nimero relativo de moléculas de ese gas en la mezcla (o-asu
fraccién mol). Asf

i =yl : (1.4)

La combinacién de la ley de Dalton y la ley de Raoult resulta en una expresion que
describe mezclas de vapores y liquides ideales en cquilibrio.

= épi = ivsl’c = E":-Z‘.'P.' (1.5)

i=1 =1
y para un solo componente,
yiF = ziF (1.6)
La presion de vapor P; de un componente cs una propiedad inica del componente
y es una funcidén directa la temperatura. Asi, csta anmenta con un incremento en la

temperatura, un material que tiene una mayor presidén de vapor que otro componente a
una temperatura dada, se dice que es mds voldtil.

Presién de Vapor

Se considera que las moléculas de un liquido se encuentran en un estado de movimiento
constante y desordenado, moviéndose a velocidades diferentes. Sin embargo, para cualquier
temperatura existe cierta velocidad promedio de las moléculas, la cual a temperaturas
inferiores a la del punto de cbullicién del liquido, no es suficiente para impulsarlas fuera de
la superficie del mismo.

No obstante, siempre existen algunas moléculas que poseen una velocidad lo suficien-
temente mayor que la promedio, de suerle que cuando se aproximen a la superficie del
liquido, superen la atraccién mutua que se ejercen entre si y al continuar su movimiento
pasen a la fase vapor, abandonando el estado liquido, ejerciendo presién sobre las paredes
del recipiente como resultado del choque producide por las moléculas contra las parcdes
del mismo, pero algunas de cllas no chocardn contra las paredes, sino contra la superficie
del liquido, pasando a formar nuevamente parte de él.
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Cuando el nimero de moléculas que retornan a la superficie liquida iguala al nimero
de moléculas que se desprenden de esta, existe una condicién de equilibrio dindmico. y a
la presién ejercida por las moléculas sobre las paredes del recipiente se denomina presidn
de vapor.

La presién de vapor y la temperatura son comunmente relacionadas por medio de la
ecuacidn de Antoine [6]: )

B
- 1.7
C+t a.n
donde A, B y C son constantes para un componente particular en un intervalo de
temperatura relativamente angosto {(usualmente no mayor de 100°C). Estos valores apare-
cen reportados en la literatura para varios componentes y familias de compuestos junto con
los intervalos de temperaturas para los que se aplican.

logP=A-

Volatilidad Relativa

La volatilidad relativa es una relacién muy usada en los cdlculos de destilacidn ya que es
una medida de la separabilidad; entre mayor sea el valor de o;;, mds ficil es la separacién.
Esta definida por:

yif @i
g = e 1.8
C T vl (1.8)
Para una mezcla ideal es igual a la relacidn de las presiones de vapor.
(1.9)

El concepto de “ideal” es usualmente una buena aproximacién para componentes
con puntos de ebullicidn cercangs, de un sistema donde los componentes son todos de
1a misma familia de hidrocarburos; por ejemplo los hidrocarburos parafinicos. Cuando
estdn presentes componentes ajenos, la posibilidad de desviaciones de la idealidad aumenta,
también sucedec csto si los componentes del sistema tienen un intervalo amplio de puntos
de ebullicién.

Usualmente se asumen condiciones idcales para ¢aleulos preliminares, seguido de méto-
dos rigurosos de disefio. Los cilculos de la primera aproximacién pueden ser completamente
satisfactorios, particularmente cuando las actividades de los componentes individuales son
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Sistemas no Ideales

Los sistemas de dos o mds hidrocarburos, agua y otros quimicos como componentes pueden
ser no idecales por muchas razones. Es necesario disponer de datos experimentales pre-
cisos para poder predecir el transcurso de la destilacidn o bien usar relaciones empiricas
especificas para predecir la variacion de la presién de vapor respecto a la concentracidn a
temperaturas y presiones especificas [8].

Prausnitz [9] presenta un mminucioso andlisis de la aplicacién de técnicas empiricas en

"la ausencia de datos experimentales.

El problema de la no idealidad tiene que ver con la determinacidn de la distribucién
de los componentes del sistema en las fases liquida y vapor. Los conceptos de fugacidad y
actividad son fundamentales para la interpretacidn de los sistemas no ideales. Para un gas
modelo ideal la fugacidad es igual a la presién y para un componente 7,en una mezcla de
gases ideales es igual a su presion parcial y; P; donde P cs la presién del sistema.

Conforme la presién de un sistema se aproxima a cero, la fugacidad se aproxima a
ideal. Para varios sistemas las desviaciones de la idealidad son menores a presiones del
sisterna no mayores de 25 psig.

La relacidn fa sec denomina actividad, a. Note que este no esecl coeficiente de actividad.
La actividad es una indicacién de que tan activa es una sustancia en relacién a su estado
estindar (no necesariamente a cero presidn), f°. El estado estindar es la condicién de
referencia que puede ser cualquiera; sin embargo la mayoria de referencias son a temperatura
constante, variando la composicién y la presién segin se requiera.

La fugacidad es entonces una presién corregida, que representa la desviacién de la
idealidad de un componente especifico.

Mezclas de Gases no Ideales

Los gases reales y mezclas de cllos generalmente no siguen la ley del modelo ideal por la
formacién de especies moleculares diferentes y por las fuerzas de atraccidn intermolecular,
Las desviaciones de la idealidad pucden ser expresadas de muchas maneras, probablemente
las més dtiles desde el punto de vista de la destilacin son el factor de compresibilidady el
coeficiente de fugacidad [6].

z=<l (1.10)
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Donde Z es'el factor de compresibilidad que representa la relacin del volumen de un gas
" real con el que ocuparia un gas modelo ideal bajo las mismas condiciones de temperatura
¥ Presién. ‘Se aproxima a la unidad a cero presidn y es esencialmente la unidad para la
mayora de los gases a y cerca de la presién atmosférica. Sin embargo, se pueden encontrar
" desviaciones extremas a. presiones elevadas.
: El coeficiente de fugacidad v relaciona la presién parcial ejercida por un gas real con
la presién que este ejerceria si se comportara idealmente. Se define como sigue:

vt o (1.11)

Donde f es la tendencia de escape o fugacidad definida por Lewis y Randall [51] como:

G
(B_P)T =RTdInf (1.12)

A presiones bajas, cercade la atmosférica, la fugacidad es esencialmente igual a presién
parcial del gas y el coeficiente de fugacidad es 1, micntras que a presiones altas ge desvia
mucho de la unidad.

Para una mezcla de gas no ideal, el coeficiente de fugacidad entra en la ecuacién de
la ley de Dalton como:

p=diz ¥R (1.13)

Mezclas de Liquidos no Ideales

En los liquidos rcales y en mezclas de ellos, las distancias medias entre las moléculas
son mucho menores que las que tiencn en estado gaseoso y las fuerzas de atraccién entre
ellas son mucho mayores, Una evidencia del comportamiento no ideal es la no aditividad
de los volumenes cuando se mezclan los componentes en solucidn y por los calores de
mezcla cuando los componentes se mezclan a temperatura y presién constante. El grado de
desviacién de la idealidad de los componentes en mezclas liquidas se mide por el coeficiente
de actividad «y. Aplicando este factor de correccion a la ley de Raoult resulta:

pi = vTiPi (1.14)

Incorporando el cocficiente de fugacidad y el coeficiente de actividad en la ley de
Raoult corregida, obtenemos: .
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interrelaciones de las variables se conocen o pueden predecirse.

La volatilidad relativa en sistemas no ideales se calcula con:

o Wiz xiby
vilz; P

ey

Que puede aumentar, disminuir o permanecer constante con el incremento de Ja tem-
peratura, dependiendo de la naturaleza del sistema. Debido a que la volatilidad relativa
varia menos con la temperatura que con la presién de vapor, es usada extensivamente en
los caleulos para la destilacidn.

1.3 Dispositivos de Contacto Liquido-Vapor

Esta seccidn comprende una descripcidn cualitativa del equipo utilizado en las operaciones
mis frecuentes de scparacidén y considera los pardmetros de disciio y las caracteristicas de
operacién {10].

1.3.1 Concepto de Etapa de Equilibrio

La destilacidn es una operacién de transferencia de masa de interfase, donde una fase liquida
se pone en contacto con una fase vapor, se¢ mezclan y posteriormente se separan. Esta es
una operacién de no equilibrio; por tanto, el grado miximo de separacién alcanzable no se
puede predecir a partir de las propiedades termodindmicas de las especies. Sin embargo,
para este tipo de operaciones, las fases se ponen en contacto en etapas. Si se deja suficiente

. tiempo de contacto en la etapa, los componentes se distribuirdn entre las fases de acuerdo
con las consideraciones termodinamicas de equilibrio. Después de la subsiguiente separacién
de las fases, se dice que se ha alcanzado un contacto de cquilibrio.

El equipo industrial no siempre consta de etapas (tales como platos en una columna)
que representan etapas de equilibrio. Con frecuencia en un contacto tnico solamente se
alcanza una fraccién del cambio de las condiciones iniciales hasta el estado de equilibrio.
Sin embargo, el concepto de etapa de equilibrio ha mostrado ser muy 1til y es ampliamente
utilizado en los procedimientos de disefio que calculan el nimero de etapas de equilibrio
(también llamadas tedricas) que se requicren para efectuar la separacion deseada, Cuando



1.3. DISPOSITIVOS DE CONTACTO LiQUIDO-VAPOR e 27

se acopla una cﬁclencm de etapa basada en las relaciones de transferencia de masa, se
puede emplear el nimero de etapas de equilibrio para deternunar el nimero de etapas
"'reales necesario. :

1.3.2 Acoplamiento de Etapas Multiples

Cuando se requiere mds de una ctapa para la sepalia.cidn requerida de los componentes,
se pueden utilizar diferentes acoplamicntos de ctapas miiltiples. Si solamente intervienen
dos fases generalmente es preferible la disposicién del flujo en contracorriente, que se ha
representado para muchas de las operaciones de transferencia de masa, en vez del flujo en
corrientes paralelas, cl flujo eruzado, u otras formas de acoplamiento, debido a que el flujo
en contracorriente conduce generalmente a un mayor grado de eficiencia de separacién para
un nimero de etapas dado.

El problema de disefio, consiste en construir un dispositivo que tenga ¢l nimero re-
querido de ctapas y sea econdmico, digno de confianza, seguro y ficil de operar. Las dos
clases de dispositivos de transferencia de masa de verdadera importancia comercial son
los contactores liquido-vapor por etapas {columnas de platos) y los contactores continuos
(columnas empacadas).

En el contactor liquido-vapor por etapas, cada plato es una etapa diferente y las fases
se separan después de cada contacto. La mezcla de liquide y vapor en los platos se promueve
dispersando cl gas en el liquido, que es la fase continua. Los platos mas [recuentemente
usados tienen cachuchas o vilvulas de burbujeo para mantener el liquido sobre el plato y
dirigir el flujo de gas, asi como también los platos perforados en los que el gas se dispersa a
través de pequefios orificios, mantcmendo el liquido sobre el plato exclusivamente a causa
de la caida de presién.

En los contactores continuos no hay etapas diferenciadas, el contacto es continuo y la
separacion de las fases ocurre en los extremos del aparato. generalmente la fase gaseosa es
continua, siendo el objetivo del empaque promover la turbulencia al provocar un camino
sinuoso del flujo del gas a través del liquido que fluye por el interior y alrededor del empaque.
El empaque puede estar formado por anilles o monturas de material cerdmico, metilico
o pléstico, dispuestos al azar en la columa, o bien espirales, rejillas o mallas metilicas
cuidadosamente colocadas. :
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Capacidad

Las relaciones de equilibrio cstablecen que para obtener una determinada separacién se
requiere un cierto nimero de etapas. Este nimero es independiente de la cantidad de
material a separar. Aunque el niimero de etapas no variard, las dimensiones fisicas del
equipo {particularmente el didmetro) aumentard proporcionalmente con el flujo que circule
a través de él.
Es importante que una colunma esté diseiiada para operar con un intervalo de com-
- posiciones, asi como de flujos de vapor y de liquido, tan amplio camo sea posible.

Los pardmetros estructurales, tales como la relacién entre el didmetro y la altura,
con frecuencia deciden la posibilidad de realizacion prictica. Un ingeniero tendria muchas
dificultades en encontrar un contratista para construir una columna de 40 m de longitud y
medio metro de didmetro. )

Operabilidad.

Los contactores liquido-vapor de columnas empacadas pueden presentar varios problemas,
que se comentan a continuacion,

Inundacién. Esta condicidn ocurre cuando las velocidades del vapor y/o el liquido son
tan grandes que la caida de presién del gas es superior a la carga neta de gravedad del
liquido, que de esta forma es arrastrado hacia arriba en la columna.

Canalizacién. La funcién del empaque es promover la turbulencia de los fluidos y la
transferencia de masa mediante la dispersién del liquido que, idealmente fluye formando
una pelicula sobre la superficie del empaque y como gotitas entre los cuerpos de empaque
y por el interior de los mismos. Para flujos bajos de liquido y/o vapor, o si la alimentacidn
del liquido no se distribuye uriformemente sobre la cama empacada, tendera a descender
por las paredes mientras que el vapor circula por la parte central. A velodidades de flujo
muy bajas puede no haber suficiente liquido para mojar la superficie del empaque.

La inundacidn y la canalizacidn restringen los intervalos de los flujos de liquido y vapor
para la operacién de la columna.

Aunque las columnas de platos pueden generalmente operar dentro de intervalos mds
amplios de los flujos de vapor y liquido que las columnas empacadas, tienen también sus
propios problemas. La inoperabilidad de los platos en ciertas condiciones, depende de
alguna manera del tipo de plato que se utilice: perforados, de vilvulas o cachuchas de bur-
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bujeo. Las fallas mds frecuentes que conducen a disminucion de Ia eficienci y operabilidad

- son?

Formacién de espuma. Este problema se agrava por la presencia de impurezas, por
bajas presiones y elevadas velocidades de la fase gaseosa. En un régimen de espumacién
moderadamente elevado, el liquido es arrastrado por el gas hasta la etapa siguiente y la
eficiencia de separacion disminuye, como maximo, en un 50 %. Por otra parte, la espuma
puede también arrastrar vapor hacia la etapa inferior. En casos extremos, los tubos de
bajada (que conducen el flujo de liquido entre las étapas) se pueden llenar totalmente
de espuma y provocar inundacién de una forma aniloga a lo que ocurre en columnas
empacadas.

Arrastre. En una columna que opera correctamente, la mayor parte de la transferencia
de masa tiene lugar en una capa de espuma o niebla Lurbulenta con una elevada drea
interfacial que se forma sobre el liquido del plato. Una inadecuada separacidn del liquido
y el vapor que forman la espuma da lugar a que ésta se mezcle con el liquido del plato
superior, con la consiguiente disminucién de la cficiencia.

Mala distribucién del liquido. Para controlar la altura del liquido sobre el plato se
utilizan vertederos situados 2 la entrada de los tubos de descenso. En platos muy grandes
o ma! disefiados puede variar la altura del liquido a través del plato dando lugar a un
apreciable gradiente hidraulico. Esto puede provocar un flujo no uniforme del gas y, en
casos extremos, flujos inestables con oscilaciones del gas y el liquido.

Eficiencia de las etapas

Las columnas empacadas que se utilizan en contactores continuos se caracterizan por la
altura equivalente a un plato teérico, HETP. Dos magnitudes relacionadas son: (a) la
altura de la unidad de transferencia, HT'U, que es aproximadarmente proporcional a la
HETP y, en general, algo mis pequefia , y (b) los coeficientes de transferencia de masa
Kya o Kpa, que son inversamente proporcionales a la HTU. La eficiencia del empaque es
inversamente proporcional a la HETP, que puede ser tan baja como 10 em para empaque
de tela metdlica o tan alta como 1 m para empaque de anillos grandes.



30 CAP{TULO 1. DESTILACION

1.3.3 Columnas Empacadas

Las columnas empacadas sc utilizan para ¢l contacto continuo a contracorriente de dos fases,
son corazas verticales llenas con un material adecuado que tiene una gran irea superficial
por unidad de volumen.

El empaque de columnas para ser colocado al azar se fabrica en formas tales que se
adosan unos a otros dejando pequefios huecos entre ellos. Antes de 1915 se utilizaron como
cuerpos de relleno coque o trozos de vidrio o cerdmica rotos con formas al azar, por lo cual
.nunca dos columnas se comportaban de la misma forma. Los anillos de Raschig fueron
desarrollados por Frederick Raschig en 1915 y con ello se introdujo un cierto grado de
normalizacion en csta industria. Los anillos de Raschig, juntamente con las monturas de-
Berl, fueron los tipos de empaque mds ampliamente utilizados hasta 1965. Sin embargo,
desde 1970 estos materiales fueron en gran parte sustituidos por anillos Pall y por monturas
de formas mds elaboradas tales como las Intalox de Norlon.

1.3.4 Dispositivos Interiores de Columnas Empacadas
Distribuidor del Liquido de Alimentacidn

El empaque, por si solo, no conduce a una adecuada distribucién del liquido de alimentacién.
Un distribuidor ideal tendria las siguientes caracteristicas:

1. Distribucién uniforme del liquido
2. Resistencia a la oclusion y. ensuciamiento

3. Elevada flexibilidad de operacién (mdximo intervalo entre los caudales miximo.y
minimo con los que puede operar)

4, Elevada drea libre para el flujo del gas
5. Adaptabilidad & la fabricacisn con numerosos materiales de construccién
6. Construccién modular para una mayor flexibilidad de instalacién.

Redistribuidores de Liquido

Son necesarios por cada 3 o 6 metros de empaque para recoger el liquido que baja por
las paredes de la columna y redistribuirlo después para establecer un modelo uniforme de
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-irrigacidn.. Los criterios de discfio son similares a los de un distribuidor del liquide: de
alimentacion. .

1.3.5 Columnas Empacadas vs. Columnas de Platos

La diferencia de costos cntre las columnas de platos y empacadas no es demasiado grande,
aunque el empaque es mds caro que los platos. Por otra patte, la diferencia de altura
de la columna no es generalmente significativa si las velocidades de flujo son tales que
las eficiencias estin proximas a su valor maximo. Como regla aproximada, los platos se
utilizan siempre cn columnas de gran didmetro y con mas de 20 ¢ 30 etapas. La eficiencia
de las columnas empacadas disminuye con el didmetro, mientras que en columnas de platos
ocurre lo contrario. Algunas condiciones que favorecen a las columnas empacadas son [11]:

¢ Las columnas empacadas gencran una menor caida de presién para el flujo de gas,
que cs de particular importancia en operaciones al vacio

La retencién del liquido es menor en las coluninas empacadas

e Las columnas empacadas pueden ser mds econdmicas para procesar liquidos corro-
sivos, debido al empaque de cerdmica resistente a la corrosién

e Las columnas empacadas de didmetro pequefio suelen ser mdas ccondmicas que las
columnas de platos del mismo tamafio
e Las columnas empacadas mancjan mejor liquidos que forman espuma debido a que

generan menor agitacion
Condiciones que favorecen a las columnas de platos [11]

o Las columnas de platos suministran un contacto mds positivo entre las dos fases
fluidas, mediante el meaclado y separacién repetitivos; en cambio las columnas em-
pacadas pueden estar sujetas a corto-circuitos o retromezclado

Las columnas de platos pueden manejar mayores cargas de liquido sin inundarse

Las columnas de platos se limpian con mayor facilidad

Las columnas de platos pueden operar con velocidades muy bajas del liquido y los
tiempos de residencia de este son mayores
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e Si'se requieren muchas etapas y/o un gran diimetro se prefieren las columnas de
platos, ademds de que resisten mds a esfuerzos térmicos o mecdnicos que podrian

romper el empaque.



Capitulo 2

Destilacién por Lotes T e

En las operaciones discontinuas sc carga una cantidad inicial de material en el equipo y
durante la operacidn se retiran de forma continua una o mds fases. Un ejemplo familiar
es la destilacidn ordinaria de laboratorio, en la que se carga liquido en un calderin y se
calienta hasta ebullicidn. El vapor que se forma se retira y condensa en forma continua.

En las scparaciones discontinuas no se alcanza el estado estacionario y la composicion
de la carga inicial varia con el tiempo. Esto da lugar a un aumento de la temperatura
del sistema y a una disminucién de la cantidad relativa de los componentes de menor
temperatura de ebullicion en la carga al avanzar la destilacién [10).

2.1 Destilacién por Lotes Simple

La forma mds simple de un destilador por lotes consiste en un recipiente calentado; usual-
mente llamado olla o hervidor, un condensador y uno o mds tanques recibidores.

No sc provee a este equipo de empaques o platos encima del hervidor; es decir, los
vapores generados en el hervidor son conducidos directamente al condensador. Lo que
significa que cl sistema completo representa sélo una ctapa de equilibrio; el ensamble de
este tipo de equipo se ilustra en la figura 2.1.

La carga se alimenta. al recipiente-hervidor a través de la linea 3 y por medio de algin
dispositivo de calentamiento esta es Hevada a su temperatura de ebullicién. Los vapores
generados se condensan y son colectados en un recibidor. No se suministra reflujo. La
velocidad de vaporizacion es en ocasiones controlada para prevenir la ebullicidn brusca de
la mezcla alimentada y para evitar la sobrecarga al condensador, pero son minimos los
controles de cualquier otro tipo. Este proceso algunas veces es referido como destilacidn
Rayleigh.

33
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A: Hervidor
B: Setpentin ds Vapor  F: Depésito

E: Recibidor

C: Condensador

G: Termometro
D: Decantador

H: Tubo para inyeccién
directa de vapor

Figura 2.1: Destilador por lotes simple
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‘La figura 2.1 muestra una unidad de destilacién por lotes simple.  Dos eyectores dé
vapor'1y 2, arreglados en paralelo, alimentan el hervidor A; por medio de un serpentin de
vapor B,.0 un tubo de inyeccién directa de vapor f, sc provee el calor de vaporizacién.  La
mezcla de vapor generada pasa a través de la linea 5 y del cambiador de calor €, donde
condensa y es enfriada. Por medio de un divisor de corriente de tres vias y de la linea
6 pasa al decantador D; donde son separadas las fases, en el caso de la destilacién de
una mezcla no miscible. De este (ltimo, la linea 9 descarga un componente de la mezcla;
generalmente agua, mientras que el producto se descarga a través de la linea 8 al tanque
de almacenamiento E. .

Si se desea destilar continuamente, se desconecta el sistema indirecto de calentamiento
y se inyecta vapor directamente a través de la linea H. Si la mezcla a destilar no contiene
agua, el producto se recupera por medio del divisor de corriente de tres vias, la linea 7, cl
depésito I7 y la linea 12; mientras que los gases no condensables, en su mayoria aire, se
liberan a travds de la ventilacion 13. G es un termémetro 1til para seguir el progreso de la
destilacidn.

El liquido de enfriamiento del condensador es generalmente agua a temperatura am-
biente, se suministra al cammbiador de calor en la linea 10, es retirado por la linea 11 y cs
enviado a la torre de enfriamiento para ser nuevamente introducide al sistema.

Si la temperatura de destilacién de una mezcla es menor que la temperatura de con-
densacién del vapor de agua; es posible destilarla haciendo pasar vapor saturado para
calentarla. a esta operacién se le llama destilacidn por arrastre de vapor.

En todos los demis casos, donde la temperatura de ebullicién de la mezcla es mayor a
la del vapor saturado cs necesario entonces inyectar directamente al liquido vapor sobreca-
lentado, o bien transferir €l calor de vaporizacién por medio de fucgo directo o superficies
calentadas como una chaqueta o un serpentin de vapor.

El vapor en el serpentin, una vez condensado pasa por la trampa de vapor J, es entonces
recirculado a las calderas, donde ¢l todavia alto contenido entélpico de estos condensados
es aprovechado como medida de ahorro de consumo de energeticos.

La inyeccién directa de vapor se utiliza debido a que este puede ser condensado junto
con los vapores del producto; donde el agua formada puede separarse por decantacién
gracias a su inmiscibilidad con algunos componentes.

Al finalizar la operacién, una vez que la mezcla en el hervidor se ha agotado del
componente mds volitil se desconecta el sisterna de calentamiento y se procede a drenar el
destilador a través de la linea 4, quedando lista la unidad para el siguiente lote.

El destilador por lotes simple sélo proporciona una etapa de equilibrio de separacidn, su
uso se restringe regularmente para trabajo preliminar en el cual los productos se someterdn
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a una separacion posterior, cuando la mayoria del componente volitil debe ser removida
del lote antes de que sea procesada de nuevo o para separaciones similares no criticas [12},

2.1.1 Destilacién Diferencial

En la destilacidn por lotes de una séla etapa, €l liquido es vaporizado y ¢l vapor se retira
conformese produce. Cada cantidad de materia diferencial de vapor esta en equilibrio con el
liquido que permanece en el destilador. La composicidn del liquido cambiard al transcurrir
-la destilacion, ya que el vapor formado es siempre mds rico en el componente mas voldtil
que el liquido que lo origing. El resultado es un continuo agotamiento del componente mds
voldtil en el liquido [12].

Si representamos las moles de vapor con V, las moles de liquido en la olla con L, la
fraccion mol del componente mds voldtil en este liquido con z, la fraccién mol del mismo
componente en el vapor con y; el balance de materia total es:

dlL = —dV (2.1)

si se forman por vaporizacidn dV moles de composicién promedio y; un balance de
materia para el componente més voldtil, da:

d(Lz) = —y(dV) (2.2)

que diferenciando resulta:

zdL + Ldz = ydV : (2.3)

combinando las ecuaciones 2.1 y 2.3, da:

ydL = —ydV -

xdL + Ldz = ydL (2.4)
y multiplicando la ecuacién 2.4 por (37) :
dz
T+ LE =¥

que arreglando obtenemos:

:—y=—-—£d1:

dL
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multiplicandola por —1.y acomodando;

dz

y—z;—-Ld—L-

separando las fracciones mol de los flujos:”

© e (2‘5)

el estado inicial 7, al estado final f:

e integréndo]a’gi;tké
: ]bx dL - [+ dz
L e y—=x

resolviendo la integral del lado izquierdo de la ecuacidn anterior:

Ly _ =1 dz .
Inz: -./:'_ praspe (2.6)

que para obtener una integral positiva se invierten los limites de integracidn; entonces
1a ecuacidn 2.6 queda como:

L; T dr
I _:' = .
ngt L = @7

Mejor conocida como la ecuacidn de Rayleigh; donde el subindice ¢ representa la
condicidn inicial y f la condicidn final del liquido en la olla destitadora.

Si se asume el equilibrio entre el liquido y el vapor, el lado derecho de la ccuacién 2.7
'
v==)

se puede evaluar graficando z vs y calculando ¢l 4rea bajo la curva resultante de esta

grafica entre los limites z; a ;.

§i la mezcla es un sistema de dos componentes, para el cual la volatilidad relativa o es
constante o se pudiera encontrar un valor promedio adecuado para el intervalo considerado,
entonces la relacién que define Ia volatilidad relativa,

_ y/z
=A== 8



Bf

i (728) = oo (22)

Donde Lai ¥ Lay son lag moles de componente A en el hervidor antes y después dela

(2.11)

destilacidn, Lp; y Lps son las moles correspondientes de componente B.[11} .

El destilador por lotes simple proporciona s6lo una etapa ideal de equilibrio; es decir, el
efecto de separacion de este equivale al de un plato tedrico, su uso se restringe regularmente
para trabajo preliminar en el cual los productos se someterén a una separacién adicional.

2.2 La Columna de Rectificacién

2.2.1 Efecto de la Seccién Empacada en la Rectificacién

La mejor separacién posible de una mezcla liquida puede scr efectuada sujetdndola tan
frecuente como sea necesario a los dos procesos basicos de enriquecimiento por vaporizacién
y enriquecimiento por condensacién parcial.

Para completar esto, el vapor que sube desde una mczcla liquida es reintroducido en
la misma. Debido a la diferencia de temperatura entre la fase vapor y la fase liquida, parte
del vapor es condensado y el calor de condensacidn libera vapor fresco del liquido. Este
proceso se lleva a cabo en platos intercambiadores o rectificadores , o bien en una altura
equivalente de empaque en una columna, en la cual la mezcla liquida se acumula y se le
adiciona vapor de tal manera que haya una gran superficie de contacto entre el vapor y el
liquido, permitiendo un mejor intercambio de calor y de materiales.
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Ya que el vapor que abandona un plato o la altura equivalente de empaquc1 debe tener )
una mayor concentracion del componente més voldtil que el vapor alimentado a ese plato,
es mecesario alimentarlo continuamente con liquido fresco teniendo una concentracién del -~

componente mds voldtil la cual exceda a la del liquide que abandona dicho plato. ‘Este o

liquido es llamado reflujo. Si no hay reflujo, un plato intercambiador no puede cambmr la,_
concentracidn del vapor.

2.2.2 Montaje de los Condensadores de Reflujo

El reflujo que fluye hacia abajo en la colurnna es generado por licuefaccidn de los vapores
que salen de la parte alta de esta, en un condensador. Partedel condensado es reflujado a la
parte alta de la columna de rectificacidn y el balance constituye el producto. Hay dos ma-
neras diferentes de montar un condensador de reflujo, cada una teniendo sus caracieristicas
especiales.

En el montaje que se muestra en la figura 2.2, todo el vapor que abandona la parte
alta de la columna va a un condensador donde es condensado totalmente. El lquido que
sale de este cambiador de calor cs dividido en dos corrientes. Una corriente forma el reflujo
el cual se regresa a la parte alta de la columna, mientras que la otra corriente pasa a un
enfriador y es recobrada como producto.

Asi el condensador de reflujo trata a ambos, al reflujo y al producto. Yaque los vapores
del destilado siemmpre contienen gases que consisten principalment . de aire, es necesario
instalar después del condensador de refluje, un enfriador de gas o condensador de ventilacidn
donde los gases condensables se liciian y fluyen entonces al enfriador de producte. En
adicidn, las vélvulas ¥, y V5 en la figura 2.2 pueden ser ajustadas de tal manera que la
relativamente pequeiia cantidad de liquido formada en el condensador de ventilacion es
drenada a través de V;. Una ventaja de este esquema es que fijando la valvula Vi es posible
regular la cantidad de producto y de rellujo precisa y convenientemente. Los gases son
separados a la temperatura del liquido en ¢l condensador de reflujo. Esta temperatura
excede a la del producto que fluye del enfriador. Con este arreglo la separacién del gas es
mds efectiva, ya que como regla, la solubilidad de los gases es mayor a temperaturas bajas.

Alternativamente, cs posible extraer calor de los vapores hasta un grado sélo suficiente
para suministrar el reflujo requerido. Entdnces el reflujo pasa directo del condensador a la
parte alta de la columna como se muestra en la figura 2.3.

Los vapores no condensados fluyen entonces a un cambiador de calor adicional el cual

1 Ambas como etapas de equilibrio
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Figura 2.2: Montaje de un condensador de reflujo involucrando condensacion total

es usualmente referido como condensador-cnfriadon. En esta unidad no sélo condensan
los vapores del destilado, sino que también el liquido formado es enfriado abajo de su
temperatura de condensacién y recobrado como producto. .

Con esta instalacién, el vapor que sale del condensador de reflujo es mds rico en
el componente mds volatil que el resto del vapor original que entra al condensador, ya
que se lleva a cabo un enriquecimicnto del componente de menor punto de ebullicién por
condensacion parcial.

La ventaja de este arreglo es que el condensador provee un efecto de enriquecimiento
adicional, no sélo gencrando el reflujo, sino que también reemplaza a una altura limitada
de una columna rectificadora. En este caso la condensacién final de los vapores se lleva a
cabo en el iltimo enfriador (condensador-enfriador).

2.2.3 Arreglo de un Equipo de Destilacion por Lotes

La combinacién de los dispositivos descritos, por medio de los cuales las mezclas liquidas
pueden ser separadas, resulta en una unidad de destilacidn por lotes. El arreglo de tal
unidad se muestra en la figura 2.4 la cual sc refiere a un sistema usado a escala industrial
para separar alcohol y agua.
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Figura 2.3: Montaje de un condensador parcial

Los vapores generados en el rehervidor A se conducen por la linea 1 a la columna de
destilacién B donde son enriquecidos en el componente mds voldtil, al salir de esta pasan
a través del conducto 2 al condensador-subenfriador C, donde se condensan totalmente y
son drenados por medio de la linea 3-al tambor de reflujo D.

El liquido proveniente del tambor de reflujo inunda la cimara de la bomba centrifuga
E, la que por medio de la linea 4, el divisor de corriente /' y la tuberia 5 bombea una
fraccién del liquido condesado como reflujo a la parte alta de la columna, mientras que el
resto pasa por la linea G al tanque recibidor {no mostrado).

El liquido que sale de la columna (reflujo) que tiene una concentracidn mayor de el
componente mds pesado que el liquido que entra a al domo de la columna, es intoducido
de nuevo al rehervidor a través de la tuberia 7 donde es perfectamente mezclado con la
solucidn que hay en este por medio del agitador /.

Los gases no condensables compuestos en gran parte de aire, escapan a través de
Ja ventilacidn 8. La linea 9 suministra el vapor de calentamiento a la calandria G para
asegurar una salida constante de producto. La vilvula de control H es activada por un
regulador (no se muestra en la figura). La linea 10 transfiere un impulso de la presién de
destilacién al regulador.
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Figura 2.4: Arreglo de los equipos en una unidad de destilacidn por lotes en la industria
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Este regulador es el equipo de control mds importante que manticne la salida de
producto en el nivel deseado. Entre mds alta es la velocidad de ebullicién y consecuente-
mente la salida de producto, mayor es la caida de presién del vapor al pasar a través de la
columna. La diferencia de presién entre el rehervidor y el condensador cs de alguna manera
una medida de la carga de la columna.

En el caso de que el condensador de la columna esté abierto a la atmdsfera, controlar
la salida se refiere a mantener la presion de exceso del rehervidor arriba de la presién
atmosférica. En muchos casos el efluente de este regulador es agua. Asi el control de
flotador que se muestra en la figura 2.5 da resultados satisfactorios,

El exceso de presidn cn el rehervidor actia sobre el liquido en la parte baja del re-
gulador; estos estin comunicados por una tuberia. La cimara superior del regulador se

“conecta a la inferior por medio de una tuberia igualadora de presién. Si la presién en
el rehervidor aumenta, cl nivel en la cdmara superior aumentard proporcionalmente. Fl
flotador en esta iiltima activa una palanca que mueve la valvula reguladora en la linea de
vapor, obstruyendo el flujo de este hacia la calandria.

La condicién opuesta en el rehervidor causa un efecto contrario en ¢l regulador. El
espacio interior de la cimara superior puede aumentarse o reducirse para ajustarlo.

Como en el caso de columnas empacadas hay una relacidn definida entre cficiencia
y caida de presién, la pérdida de presién debe mantenerse en ¢l nivel que proporcione la
eficiencia mds alta posible de la columna.

También es posible suministrar como medio de calentamicnto al rehervidor vapor di-
recto, el cual agota al residuo del componente mas volitil remanente. Fl residuo es drenado
por e! conducto 11 al finalizar la operacidn, esto es, cuando la mezcla en el rehervidor ha
sido despojada de los componentes esperados como productos, o cuando el destilado ha
alcanzado la composicidn de especificacion. Después se alimenta material nuevo a separar
a través de la coneccién 12; quedando listo el equipo para el proceso del siguiente lote.

El agua de enfriamiento se suministra al condensador por la linea 13 y abandona a
este a través de la tuberfa 14 por la que es conducida a la torre de enfriamiento para
posteriormiente ser recirculada al sistema [12].

2.8 Operaciéon de una Columna de Destilacién por
Lotes

El modelo matemaético de la destilacién por lotes es complejo debido a la presencia de la
retencidn del Iiquido en la seccién empacadade la columna y en la parte alta del equipo (con-
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Figura 2.5: Control automdtico de la presién del vapor
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densador y tambor de reflujo). Este modelo consiste de un sistema riguroso de ecuaciones
diferenciales simultineas, que no es posible manejarlo analiticamente y es numéricamente
inestable.

Esta inestabilidad aumenta para retenciones del liquido pequefias pero no desprecia-
bles en relacidn a la cantidad de liquido en ¢l rehervidor.

Los modelos reportados en la literatura permiten la determinacidn del perfil de cam-
posicién y temperatira en la columna durante el periodo de operacién con retiro de pro-
ducto.

En los modelos con retenciones apreciables, las composiciones de estas, incluyendo
la del rehervidor al final del periodo de arranque, se consideran como las condiciones de
iniciales para el periodo de operacién con retiro de destilado.

El ticmpo consumido en el arranque del equipo cuando este tiene una gran retencién
de liquido, puede ser una [raccién considerable del tiempo total de la destilacién, par-
ticularmente cuando se trata de separar componentes con puntos de ebullicidn cercanos.
Consecuentemente, para optimizar todo el proceso, el periodo de arranque debe ser con-
siderado como parte del ciclo completo de fa destilacién por lotes.

En el periodo de arranque sc tiene que llevar a cabo un cambio muy ripido en la
composicion, de manera de alcanzar el valor preestablecido de la concentracidn del liquido
en el condensador lo mds pronto posible. Se pueden hacer algunas modificaciones en el
procedimiento de arranque o bien pueden usarsc las caracteristicas del equipo para reducir
tanto como sea posible la duracién de este periodo.

Se propone que el equipo de la parte alta de la columna sea modificado de manera de
acercarse lo mds posible al flujo tipo pistdn dentro del condensador. Se ha demostrado [45),
que este comportamiento en lugar de un mezclado completo del liquido, reduce la inercia a
cambios de composicidn y permite un arranque rdpido del equipo con ¢l consecuente ahorro
de cnergia.

2.3.1 EIl Arranque

El periodo de arranque consiste de los tres siguientes pasos consecutivos:
1. Precalentar la carga cn el rehervidor lasta su temperatura de ebullicién.
2. Llenar las retenciones de la columna y condensador

3. Operar el cquipo sin retirar producto destilado hasta que las condiciones en la columna
no cambien (estado estable).
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La duracién del primer paso puede considerarse despreciable en relacién al tiempo
- total de la destilacion. La duracién de los pasos 2 y 3 es importante debido a la energia
consumida durante la ebullicién.

El llenado de las retenciones en el paso 2 puede llevarse a cabo en dos formas diferentes:
(2a) dircctamente con liquido del rehervidor a la temperatura de cbullicidn; o bien (2b)
operando la unidad sin reflujo-i.e., con sélo una etapa teérica de rectificacién. Los vapores
formados en el rehervidor se condensan y sc acumulan en el equipo de la parte alta hasta
que el liquido llena la retencidn de la columna y condensador. Este modo ha sido propuesto

" pero no se ha aplicado en simitlacién o en la practica.

Paso 3, sin retirar producto, se evita tener que excluir una porcién previa de des-
tilado que no satisface las especificaciones requeridas o mantener un reflujo muy grande
al principio del periodo de la toma de destilado para obtener un producto dentro de las
caracteristicas deseadas.

El paso 3 puede realizarse de dos maneras distintas: (3a) a reflujo total, i.c., regre-
sando todos los vapores condensados como reflujo; (3) a reflujo finito, i.e., regresando sélo
una porcién de los vapores condensados como reflujo al domo de la columna y el resto direc-
tamente al rehervidor, La primera cambia la composicién mas rdpido cn el equipo y lo lleva
a régimen permanente con una concentracion mds alta en la retencién del condensador.

El periodo de toma de producto empieza cuando la retencién en el condensador alcanza
el valor deseado que depende de la politica de operacién a seguir, asi que las ecuaciones del
modelo en el paso 3 deben describir el cambio de la concentracidn respecto al tiempo, para
saber cuando exactamente podemos empezar a retirar el producto destilado.

La mancra mds comiin de realizar el paso 3 en la prictica es a reflujo total hasta que
la concentracion del liquido en el tambor de reflujo alcanza la concentracidn requerida, cs
entonces cuando comienza el periodo de toma de producto, operando ¢l equipo con reflujo
constante o con la politica éptima de reflujo [1].

2.4 Destilacién por Lotes con Rectificacidn

Para obtener productos con un intervalo angosto de composicidn, se usa un destilador
por lotes que consiste de un rehervidor una columna de rectificacién, un condensador, un
tambor de reflujo y algiin medio divisor de corricnte {para enviar una parte del condensado
como reflujo) y uno o mds tanques recibidores de destilado.

La temperatura del destilado es controlada para que el reflujo esté a la temperatura
de la columna o cuando menos cerca de ella, para permitir una verdadera indicacién de la
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cantidad dé reflujo y para mejorar la operacién de la columna.

En algunas instalaciones se utiliza un cambiador de calor sub-enfriador para disminuir
la temperatura del resto de destilado; y asf enviarlo a un recibidor para almacenamiento.

La columna puede operar a presidn elevada o bien al vacio; en este caso se deben
incluir medios apropiados para alcanzar la presién descada.

Los métodos de disefio de equipo para los companentes de un destilador por lotes,
excepto el rehervidor, siguen los mismos principios que se presentan para unidades conti-
nuas; pero el disefio debe verificarse para cada mezcla, si es que se van a procesar varios
sistemas; también debe ser verificado para mas de una concentracion de la mezcla, ya que
la composicidn en la columna cambia conforme la destilacién progresa.

El disefio del rehervidor se basa en el tamaifio del lote, (carga) asi como en la velocidad
de ebullicidn requerida.

En la operacidn, el lote del liquido se carga al rehervidor y el sistema es Hevado a
régimen permanente, (estado estacionario) bajo la condicidn de reflujo total. Una vez
alcanzado este estado, se retira continuamente una porcién del condensado de la parte alta
de la columna, de acuerdo con la politica de reflnjo establecida.

Al transcurrir la destilacién de una mezcla multicomponentes se hacen algunos cortes,
cambiando alternadamente los tanques recibidores, para asi obtener los componentes sepa-
rados, Durante estos cortes la condiciones de operacién pueden ser alteradas.

Toda la columna opera como una seccidn de enriquecimiento. Conforme el tiempo
transcurre, la composicion del material que se estd destilando es mds pobre en los compo-
nentes mas voldtiles y la destilacidn de un corte se termina cuando el destilado acumulado
alcanza la composicidn promedio requerida.

El avance de la destilacién por lotes puede ser controlado de varias mancras,

-

. Reflujo constante, variando la composicidn del destilado.
El reflujo se fija a un valor predeterminado y se manticne durante toda la corrida.
Como la composicidn del liquido en el rehervidor estd cambiando continuamente, la
composicion instantinea del destilado también varia.

2. Composicién del destilado constante, variando ¢l reflujo.

Si s¢ desea mantener una composicion constante del destilado en el caso de un sistema
de dos componentes, la cantidad de reflujo regresado a la columna debe incrementarse
gradualmente durante el transcurso de la destilacion.

La mezcla liquida en el rehervidor se consume gradualmente del componente més
volitil. Finalmente, se llega a un punto en el cual la relacidn de reflujo alcanza un
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valor muy ‘alto. En ese momento se cargan los recibidores, §
reflujo’y se toma, como antes, un-corte.intermedio: Esta técnic
aplicarse a mezclas multicomponentes. R

3. Otros métodos de control.

Para fijar el patrén de operacién de la columna se puede emplear un pfoccdimiento
ciclico. :

La unidad opera a reflujo total hasta que se establece el equilibrio. Es entonces
cuando se retiran durante un periodo corto de tiempo, los vapores ya condensados;
es decir, no se regresa a la columna una porcién de este liquido como reflujo.

Después de esto se regresa la columna a la condicidn de operacién a reflujo total.
Este ciclo se repite exhaustivamente a lo largo del curso de la destilacién. Como se
puede suponer este método requiere de mayor atencién y cuidado que los anteriores;
lo que lo hace poco favorable econdmicamente.

Otra posibilidad es optimizar la relacién de reflujo de manera de lograr la separacién
deseada en un minimo de tiempo [53]. ’

Las operaciones complejas pueden involucrar el retiro de corrientes laterales, pro-
vision de intercondensadores, adicién de alimentaciones en diferentes niveles de la seccidn
empacada de la columna y alimentacién periddica al rehervidor durante la operacién. En
el Capitulo 4 se analiza un modelo de simulacién involucrando este tipo de operaciones.

2.5 Efectos de la Retencién en la Rectificacién

Para alcanzar una separacion razonable y para obtener cortes de productos de una pureza
deseada en un destilador por lotes, es necesario rectificar los vapores generados en el rehervi-
dor en una columna ya sea empacada o de platos. Regularmente esta columna no contiene
demasiados platos, ya que la destilacién por lotes consiste solamente de la seccién de rectifi-
cacién. Como se muestra en la fignra 2.6, una vez que la concentracidn del componente mas
voldtil en el rehervidor se acerque a la curva de equilibrio, la curva de operacién intersectard
la curva de equilibrio, sin inportar el nimero de etapas instaladas en la columna.

Mientras que la concentracidn del componente mas voldtil en el rehervidor permanezca
considerablemente alta, la pureza del destilado se mantendrd razonablemente constante.
Sin embargo, conforme este componente se consume, la concentracion de la parte alta de
la columna disminuye ripidamente.
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Figura 2.6: Punto critico de interseccién de las lincas de operacién y equilibrio al agotarse
¢l componente mds voldtil en el rehervidor.
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Cuando la relacién de reflujo se mantiene constante durante la separacion de los dos
componentes clave, la composicién del domo cambiard continuamente, y la concentracién
final del destilado serd el promedio de la cantidad de todo el corte colectado en ol recibidor
de producto. Un retiro muy rdpido de producto (relacidn de reflujo baja) reducird el tiempo
de colectado de producto, a costa del detrimento de la. calidad del producto. Un retiro muy
lento de destilado (relacién de reflujo alta) resultard en un recobro miximo de producto,
pero a un largo y costoso tiempo de operacién.

Para mantener una compeosicidn de domo constante, es necesario autnentar la relacién
de reflujo continuamente conforme la destilacién avanza. Esto retrasa el punto de inter-
seccidn de las lineas de equilibrio y operacidn, ocasionando con esto un tiempo mayor de
destilacion. La operacién es considerada terminada cuando un siguiente incremento en la
relacién de reflujo reduciria el flujo de destilado a tal grado que el tiempo para comp]ctar
la destilacién se extiende mis alld de los linites econémicos.

El arreglo acostumbrado para la operacion de las columnas de destilacién por lotes
es la combinacidn del modo de operacion a reflujo constante con el modo de operacién a
relacién de reflujo variable. Usualmente se aplican dos o tres relaciones de reflujo diferentes
para cada corte de producto. Se ha encontrado que para un cierto nimero de etapags, las
variaciones cn la relacion de reflujo y en el tiempo de colectado de producto, ticnen poca
influencia en la capacidad total de un rehervidor, siempre y cuando estas estén dentro de
limites razonables estabilizados por la operacidn del rehervidor, ya sea a relacién de reflujo
constante o compaosicién de destilado también constante.

Los investigadores han dedicado mucho trabajo para fijar el efecto de la retencidén
de liquido en la eficiencia de separacion en las columnas de destilacién por lotes. Durante
muchos afios, cualquier retencion en una columna se consideraba dafiina. Estudios recientes
indican que una cantidad limitada de liquido en la columna podria en realidad optimizar
la capacidad de la columna.

La cxistencia de una retencidn finita crea un “efecto de estabilizacion,” que causa que
la composicién cambie mds lenta que “instantineamente,” como tienden a indicar las condi-
ciones de equilibrio. De esta manera, la pureza del domo permanecerd alta mds tiempo
de lo que mostrarian los cdlculos tedricos, especialmente cuando la relacidn de reflujo es
relativamente baja (probablemente < 8) y el reflujo al salir de la columna es mezclado
ripidamente con el contenido del rehervidor. El efecto de retraso es menos pronunciade
cuando la relacién de reflujo es alta, una condicién que se encuentra frecuentemente cuando
se requieren cortes de alta pureza. Las referencias de la literatura parecen indicar que una
retencion de columna de hasta ¢l 10% de la carga alimentada al inicialmente al rehervidor
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podria realmente mejorar la operacién de los destiladores por lotes. Arriba del 15% de
retencién aparenta tener un efecto negativo y la capacidad de la columna es reducida. La
capacidad puede scr optimizada posteriormente reduciendo la retencion externa de desti-
lade. La eliminacién de tambores de reflujo sustituyéndolos por divisores de flujo colocados
en la misma linea minimizard el tiempo de equilibracidn y por lo tanto permitird cambios
ripidos de la concentracidn entre los cortes de producto destilado {13}

2.6 Métodos Graficos

Sin embargo, se aprecia que el siguientc método gréfico es mds sencillo, presenta
los resultados en una forma mds intuitiva que cualquier otro método, analitico o
grdfico, hasta ahora propuesto, y es suficientemente exacto para todos los usos
précticos. [10]

Warren L. McCabe y Edwin W. Thicle, 1925

2.6.1 Diagrama de McCabe-Thiele

Las ecuaciones adecuadas para el andlisis de destilacion binaria de flujo continuo fueron
desarrolladas a finales del siglo XX por Sorel {1893), pero ¢l método mas simple y mds
instructivo para analizar las ¢olumnas de destilacién binaria es el acercamicnto grifico
planeado por McCabe y Thiele (1925). El método hace uso del hecho de que la com-
posicién en cada punto es completamente descrita por la raccidn mol de sélo uno de los
dos componentes.

Este método asume que el calor latente de vaporizacidn de una sustancia cs indepen-
diente de su composicién; por lo tanlo, el nimero de moles de vapor condensado por el
liquide en cualquier etapa de equilibrio de la columna, es igual al nimero de moles de vapor
que se forma nuevamente. Por coﬁsiguiente, la cantidad de vapor que entra y que sale de
la etapa de equilibrio es igual y constante a lo largo de toda la columna; esta condicidn
también se cumple para la fase liquida.

Un balance de materia escrito para el envolvente 4, en la figura 2.7, cortando debajo
de cualquier etapa de equilibrio y la parte alta de Ia columna da lo siguiente:

Balance de materia total

Vacz =Lpa + D (2.12)
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Balance'de materia para un'componénte

“/vl-;ﬂ:"/n—l =Lpazn + D :tpv i T R (2.13)
Loyt D E .
R A A e

Esta es la ecuacién de wna linea recta en una grifica de la composicién del vapor
- contra la composicién del liquido, donde Ln_1/V,-2 es la pendiente, la recta intercepta el
eje de las ordenadas en el punto D/V,_; y a la linea de 45° en zp = yp.
Ya que los flujos molares de la fase vapor y la fase liquida son constantes a lo largo de
toda la columna, se pueden eliminar los subindices, obtenicndo asi:

L D
Yn-2 = -1+ TD (2.15)

Que es la ecuacidn de la linea de operacidn o la ecuacién de balance dec materia para
la columna de rectificacién.

En una destilacién por lotes las composiciones en todos los puntos estin cambiando
continuamente. Como resultado no se puede hacer un andlisis de operacién de la columna,
como el de régimen permanente empleado para la destilacidn continua. En cada seccidn de
la columna estd ocurriendo un proceso de mezclado tal que

\

Entrada — Salida = Acumulacion

d
Vici¥anet + Lnsazapis — Vavan = Lazan = a (Mz4.0) (2.16)

Donde M es la retencién del liquido en una etapa n cualquiera de la columna. Se
asume que la retencion del vapor es despreciable debido a la baja densidad de este'y a
que el liquido en la etapa estd bien mezclado; de otra manera z4, en el lado derecho de la
ecuacidn seria el promedio a traves de la ctapa de equilibrio ¢n lugar de ser la fraccién mol
de salida de 1a etapa.

La retencion en las ctapas es cn ocasiones lo suficientemente baja para permitir que el
término de la variacidn respecto al tiempo sea despreciado en comparacidn cor los términos
del lado izquierdo de la ecuacién 2.16. Esta situacidn ocurre cuando la retencién en las
etapas es una fraccién pequefia (5 % o menos) de la carga en el rehervidor. Ain se pueden
emplear las ecuaciones para una columna de destilacién continua en régimen permanente,
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Figura 2.7: Balance de materia para el desarrollo de las ecuaciones, en el método grifico
de McCabe-Thiele.
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para describir las composiciones dentro de la columna de destilacién por lotes en cualquier
instante. Hsto ademds guiere decir que el diagrama de McCabe-Thiele puede usarse para
relacionar las composiciones, dada una mezcla binaria. Sin embargo, la retencion en el
rehervidor sigue siendo un factor importante.

Es posible operar una columna de destilacidn ya sea manteniendo una relacién de
reflujo constante durante todo el proceso, o variar la relacién de reflujo de una manera ar-
bitraria, Dos politicas de reflujo obedecen a este anélisis relativamente simple, i.e., relacion

_de reflujo constante y composicion de destilado constante.

El anélisis de McCabe-Thiele para una columna con poca retencién operando a reflujo
constante se ilustra en la figura 2.8. Las lineas de operacién a diferentes tiempos son
una serie de lineas paralelas, siendo las pendientes iguales ya que L/V es constante. La
construccién del diagrama para una composicidn de domo de z,,4, se muestra con lincas
continuas. Ya que el componente 4 es el que se retira preferentemente en la destilacién,
ZTap, ¥ por consiguiente z,4, serd menor a un tiempo posterior. Las lineas punteadas
describen la operacidn para otro instante cuando la composicién del domo €3 z44,. En
cada caso la linea de operacién de pendiente conocida se dibuja mds abajo del valor de
744 bajo consideracion. En la fig 2.8 se dibujan escalonadas tres etapas de equilibrio y un
rchervidor para las dos composiciones de destilado, de este modo se obticnen los valores de
z 4. De esta manera 44 puede relacionarse con z 44 para todos los valores de z44.

La figura 2.9 indica el andlisis para el caso en que varia la relacidn de reflujo para
obtener una composicién de destilado constante. Las lineas de operacién parten del punto
que representa la concentracidn del destilado que se desea mantener en un valor constante.
Para cada linea de operacién el nimero de etapas requeridas puede ser dibujado en escalones
hacia abajo para dar x4, como funcién de I/d. Los subindices 2 en la figura 2.9 se refieren
a un instante posterior al del subindice 1.

La capacidad de una columna de destilacién se limita gencralmente por una velocidad
del flujo de vapor, como se discute adelante en el Capitulo 3. Si el flujo de vapor se manticne
constante y la relacién de reflujo aumenta gradualmente para mantener Ja composicidn del
destilado constante, la velocidad de flujo del destilado debe disminuir conforme el tiempo
pasa.

La cantidad total de vapor que se debe generar en el rehervidor y, por consiguiente
el tiempo requerido para alcanzar una cierta composiciin de fondos (o bien una cierta
cantidad de destilado colectada), puede calcularse sabiendo que L/V es funcidg de za4,

esto se obtiene de la construccién del diagrama en la figura 2.9 [53].
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Figura 2.8: Destilacién por lotes a reflujo constante; tres etapas de equilibrio mds un
rehervidor.
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Figura 2.9: Destilacion por lotes a composicidn de destilado constante; tres ctapas de

equilibrio mas un rehervidor.
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27 " Destilacién por Lotes vs. Continua

Ya se ha sefialado que la destilacidn por lotes proporciona mds flexibilidad operacional que
una destilacidn continua y es por lo regular mis adecuada para la operacién de multipro-
ductos. Por otro lado, una destilacion por lotes requicre considcrablemente mas labor y
atencidn. Estos factores son usnalmente los mds importantes al selecionar el tipo de pro-
ceso de separacidn; sin embargo, es Lambién instruclivo considerar la calidad de separacién
lograda por los dos tipos de destilacién. La pureza de producto que sc alcanza con la desti-
lacidn de Rayleigh de una séla ctapa cs comparable con la que se logra con un separador de
flash. Si una vaporizacién de flash se hace sucesivamente, la pureza de producio obtenida
es comparada con la que se obtiene en una columna de destilacién por lotes.

Refiriendonos a la figura 2.8, para la operacidn a reflujo constante, suponga que la
composicion final de los fondos es z,44,. En una destilacion continua con tres ctapas de
equilibrio mds un rehervidor, la composicion del domo serd £a,4,. En una destilacién por
lotes sélo la iltima cantidad de destilado tendrd esta composicion. Todas las porciones
previas de destilado serdn mds ricas en ¢l componente A (el mds voldtil), y de aqui que ¢l
promedio de x4 4 para cl destilado acumulado serd mayor que z4,4,.

Una desventaja de la destilacidn por lotes es que la columna proporciona accidn rec-
tificadora pero no accién agotadora. Consccuentemente es posible obtener un destilado de
alta pureza, pero el recobro del componente menos voldtil es pobre. Esto pasa porque z 4,
en la grafica de la figura 2.8, no puede ser reducida mucho sin que 4,4 sca reducida subs-
tancialmente, para obtener una buena recuperacién del componente mis pesado nsando
este tipo de destilacidn, se tendria que usar una relacidn de reflujo muy grande; trayendo
como consccuencia un mayor tiempo de operacion. Esto no sucede en ¢l caso de columnas
de destilacidn en operacién continua; ya que estas sf despojan al producto del fondo del
componente més volitil, gracias a que cuentan con una seccién de agotamiento.

Una manera de vencer el problema del recobro del componente menos volitil en los
fondos es tomando un corte intermedio; la columna opera primero colectando destilado de
alta pureza. Es entonces cuando la corriente de producto de domo se desvia a un tanque
de producto intermedio, la destilacidn continda hasta que los fondos se concentren en el
componente mds pesado. El preducto intermedio puede entonces ser mezclado con la carga
en ¢l siguiente lote.

Las columnas de destilacion por lotes generalmente no contienen muchas etapas de
equilibrio. Puedc verse en las figuras 2.8 y 2.9 que pocas etapas de equilibrio llevan
rapidamente a la regién dende las lineas de operacion cruzan la curva de equilibrio. El
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hecho de contar con' mds ctapas en: la. do!u

! a de 'poco o’.ningiin provecho. Para
mayor pureza de producto en’ estos ca.sos lo que se mquxere ‘es’ una ca.nt:dad mayor de

reflujo (33].




Capitulo 3

Calidad de Separacién

Aunque las unidades de destilacién por lotes son comunes en la industria de los procesos
quimicos, estas son poco tomadas en cuenta actualmente; debido a la. considerable atencién
y tiempo que hay que dedicarle durante su operacién. Sin embargo, hay situaciones donde
la seleccion de la destilacién discontinua es justificada y econémicamente favorable. Por
cjemplo en corridas de produccién sucesiva con diferentes procesos, cuando el uso del equipo

es irregular y cuando la produccidn es relativamente baja [13].

3.1 Reglas Heuristicas que se Aplican a la O perac'ién
de Destilacién por Lotes

o Una vez que la columna ha sido instalada; la capucidad para una especificacicn de
producto dada, es sélo minimamente afectada por cambios en la relacion de reflujo y
por la longitud de un corte de producto.

» Conforme los componentes mds voldliles son relirados del rehervidor, la separacidn
es progresivamente mds dificil.

o Con una relacion de reflujo muy baja no se puede alcanzar la especificacidn de un
produclo, no importa la altura de la seccion empacada o el nimero de platos instala-

dos.

e Es imposible recobrar en una séla operacidn un componente voldtil con una pureza
alta, que representa sélo una fraccion pequesia de la carga inicial. .

59



60" T % CAP(TULO 3. CALIDAD DE SEPARACION

¢ 'Para una capacidad dptima de separacidn, es necesario minimizar o eliminar la re-
tencidn del reflujo en la i0' pacada de la col a. Se debe discriar esta para
- una retencidn del liquido equivalente al 10 0 15 % de la carga inicial en el rehervidor.

El discfio preciso para un sistema de destilacidn por lotes puede ser extremadamente
complicado, debido a la conducta transitoria de la columna, ya que no sélo cambian las
composiciones continuamente durante el proceso si no que también el siguiente lote tendré
una composicién diferente a la del anterior y quizd diferird también en componentes y
nimero de los mismos [L3].

3.2 La Curva de Destilacién: Influencia de la Re-
tencidn

El curso de la destilacidn por lotes en columna, como el de la destilacidn simple, es re-
presentado por la curva de destilacidn, que describe la composicién del Hquido destilado a
cualquier moménto dado durante la produccién de destilado [14].

Una primera impresién del curso de la separacién, se obtiene graficando la temperatura
del vapor observada a presién constante en la parte alta de la columna contra la cantidad de
destilada colectado. Una grafica de este tipo, registrando la destilacién de una mezcla 30%
en volumen de ciclohexano y 70% en volumen de n-heptario; se muestra en la figura 3.1.
La curva resultante consiste de tres partes: dos secciones horizontales que represcntan las
etapas donde destilan los componentes casi puros y, entre ellas una seccidn con una leve
pendiente. Esta seccidn indica que la composicion del destilado cambia rapidamente en
funcién de la cantidad de destilado, es referida come la fraccién intermedia.

En un diagrama de este tipo la temperatura del domo registrada representa; en prin-
cipio, el punto de rocio del destilado fluyendo. Por lo tanto, si la eurva del punto de rocio
del vapor en el diagrama ¢, z, X es conocida, este diagrama puede usarse para construir la
curva de destilacién experimental. Sin embargo, generalmente la temperatura observada de
1a parte alta de la columna no puecde considerarse que representa precisamente el punto de
rocio del vapor, uno de los factores que afectan a esta es el reflujo frio que fluye del conden-
sador pasando por el termdmetro. El andlisis del destilado es, por lo tanto, preferentemente
basado en la determinacién de una constante fisica tal como el indice de refraccidn, la densi-
dad, o una propiedad quimica, como el porcentaje de materia sulfonatable de las fracciones
destiladas.

Si se desea determinar precisamente la curva de la destilacidn, el destilado debe colec-
tarse en un nimero considerable de fracciones pequenas.
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) Figura 3.1: Destilacidn de una mezcla 30% en vol. de ciclohexano y 70% en vol. n-heptano.

Para escoger el aparato y el procedimicnto, es necesario tener entendimiento de la
relacidn que hay entre el tipo y las dimensiones de la columna, asi como la calidad de
separacion que puede obtenersc de esta.

La calidad de separacién no sélo depende de la naturaleza y composicidn de la mezcla
para destilar, de la altura de la columna ni de la relacidn de reflujo escogida; si no que
también es muy influenciada por la retencion del liquido en la seccidn empacada de la
columna. Como se compara con cl caso del proceso de transferencia de masa, que ¢s
afectado por una retencién despreciable. Una retencidn grande puede favorecer o afectar
la calidad de separacion de la eolunna.

Un efecto favorable ocurre particularmente a relaciones de reflujo grandes y a reflujo
total; de esta manera, si uno desea conocer la composicion x4 de un destilado obtenido
a partir de una mezcla de composicidn x, en una columna de altura Z a reflujo total; z4
puede encontrarse directamente en el diagrama z,X si la retencién es despreciable. En
realidad parte del contenido total del equipo (M moles) estard contenido en la columna
como retencién (H moles). .

El rehervidor por lo tanto; sélo contiene M'=(M-H) moles. Ahora, el contenido prome-
dio (Z)) del componente mis volitil de la retencidn es mayor que el del liquido en el rehervi-
dor; el cual, debido a que preferentemente se retira el componente mds voldtil, contiene
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menor cantidad atin del componente de menor punto de ebullicidn y por lo tanto, ticne una
: compesicion &}, que es menor que z;. Esto significa que la composicidn en la parte alta de
la columna tampoco puede ser x4; pero la concentracién z/; es menor que zg4.

Serd menor la diferencia entre z}, y 24 y entre z} y 24 como el valor de M con respecto
a H es mayor; si la retencién de la columna es muy pequcia en relacién a la cantidad de
la mezcla a destilar, su influencia en la composicién del destilado puede ser ignorada.

La segunda posibilidad, que la retencidn pudiera tener un efecto favorable en el proceso

. de separacidn, es ¢l resultado de que durante la destilacidn las concentraciones en la columna
y en el rehervidor estin cambiando continuamente. Esto puede entenderse mejor después
de lo siguiente: :

En la ausencia de retencién el curso de la destilacién puede seguirse con la ayuda del
diagrama de McCabe-Thiele. AunqueIa posicion de la linea de operacién cambia durante la
destilacidn ya que la concentracién del componente mas voldtil en el rehervidor disminuye
gradualmente, es posible encontrar en el diagrama la relacidn entre la composicién del
destilado y la composicidn de residuo dibujando el nimero de ctapas de equilibrio tedricas
empleadas en la destilacidn.

Este método relativamente simple, no puede aplicarse si se considera la retencién
del liquido en la columna y en el equipo de la parte alta. La retencidn causa un retraso
en la estabilizacién de las condiciones de operacidn de la columna: No puede seguirse la
composicién del residuo tan ripido como es necesario para conservar el equilibrio dindmico
requerido pard la aplicacién del método de McCabe-Thiele. Este retraso en la estabilizacidn
impide retirar el componente mas volitil de la columna y en consecuencia, la concentracién
promedio en esta es invariablemente mayor que la calculada a partir de la composicién del
residuo por el método de McCabe-Thicle. Como resultado, el efecto adverso de la retencién
puede ser compensado totalmente ¢ incluso mejorar [a calidad de separacién.

Esta mcjora es mds evidente si los cambios en la concentracidn son ripidos, lo que
implica una destilacion rdpida con relacidn de reflujo baja; y si el retraso del cquilibrio de
la columna es grande; lo que se logra con una columna muy alta en el caso de columnas
empacadas, o con una retencién grande en cada plato [14].

3.3 Calidad de Separacién y Altura Polo

El cilculo de la curva de destilacién puede ser importante para destilaciones en escala
industrial, donde es necesario conocer con precisién la relacidn que hay entre las condiciones
de la destilacién, la pureza y cantidad de destilado.
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: " "Aunque el estudio dedicado al cdlculo de esta curva ha sido principalmente para'
equipos de laboratorio, es posiblé obtenerla para columnas que operan en la industria,
ya que no es necesario conocer toda la curva de destilacidn.

Si se define un criterio adecuado de calidad de separacién, cs posible obtener infor-
macién del nimero de etapas de equilibrio y de la relacién de reflujo requerida para una
scparacién determinada.

Para formarse este criterio, hacemos uso de lo siguiente en el diagrama de McCabe-
Thiele, a condicién de que el cociente (retencidn/carga) sea pequeiio o de que la velocidad
de destilacidn sea baja y la columna opere casi a reflujo total,

La figura 3.2 muecstra la curva de destilacion de una mezcla binaria y tres grificas del
método de McCabe-Thiele, representando la situacidn en la columna durante tres etapas
de destilacidn, la cual es realizada con una relacidn de reflujo constante [14].

La grifica A ilustra las condiciones al comienzo de la destilacién; se ve que el producto
se obtiene muy facilmente en cstado puro; aparenta que sélo aproximadamente de 3 de las
6 ctapas de cquilibrio estdn activas y que la concentracidn en las tres etapas siguientes es
aproximadamente constante’ (componente volatil casi puro).

La grifica B muestra las condiciones durante la destilacién de la fraccion intermedia;
ahora todas las etapas de equilibrio estdn activas. Por dltimo, la grifica C refleja las
condiciones después de que ha sido destilada la fraccién intermedia; de nuevo sélo algunas
de las etapas estdn activas. En las 3 etapas de la parte baja dificilmente queda algo del
componente de menor punto de ebullicién.

De lo anterior se deduce que durante las etapas inicial y final, el reflujo puede reducirse
pricticamente sin ningiin detrimento de la pureza del producto. Vemos que la situacién
critica que determina el mimero de etapas de equilibrio y el reflujo requeridos es la fraccién
intermedia. Por lo tanto el criterio de calidad de separacidn debe ser aplicado a esta
fraccidn.

A Bowman ei al sc le da el crédito de haber demostrado que la pendiente de la
curva de la destilacién en la fraccién intermedia; es decir, en el punto donde el destilado
contiene exactamente 50% en mol del componente voldtil, es representativo de la calidad
de separacién. Entre mayor sea la pendiente de la curva en ¢l punto de 50%, mds aguda es
la separacion de los componentes de la mezcla destilada.

Consideraremos como criterio de calidad de separacidn a la pendiente de la curva de
la destilacidn y aplicaremos el método relacienado con ella lamado altura polo.

1La relativa inactividad de las iltimas etapas es el resultado de las condiciones especificas de la desti-

lacidn; sin embargo, la eficiencia de estas ctapas no necesariamente difiere de la de las otras etapas
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Figura 3.2: Destilacién por lotes representada en ¢l diagrama de McCabe-Thiele. o = 3;
relacion molar de componentes 1:1; nimero de etapas de equilibrio tedricas 6; relacién de

reflujo 10
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.- Camposlicifn
do deediada

Figura 3.3: Definicién de altura polo.

En destilacion por lotes la altura polo se encuentra multiplicando la pendiente %, de
la curva de destilacién por la fraccion (m,) del residuo en el rehervidor y en la columna
en el momento que el destilado contiene exactamente 50% mol del compoanente de menor

punto de ebullicién:

_ day
s (). a

Donde & es la altura polo y m, es la cantidad de residuo, referida a la carga inicial.

La definicién de altura pole de acuerdo a la ecuacidn 3.1 se explica grificamente en la
figura 3.3. En casos donde la separacién de dos componentes es suficientemente aguda, la
fraccion residual m, aparece en la ecuacidén 3.1 siendo aproximadamente igual a la fraccidn
del componente mis pesado de la mezcla original.

La altura polo puede ser considerada como una medida de la dificultad de la separacidn
de dos componentes dados; de aqui que consista de un término que representa a la calidad
de separacidn deseada (dzy/dm) y uno que representa la composicién de la mezcla (m,).

Para los casos limite, ya sea destilacidn a reflujo total o que la razdn retencién-carga
sea despreciable; se derivan ecuaciones que describen la relacién entre la altura polo y
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racién.: Estas se basan en un balance de materia diferencial, el cual,

las varia‘Bles; de o
la’retencion, queda:

tomando en’cue:

| d(m = h)z + hdzy = zadm (3.2)

la cantidad de mezcla en ia columna y rehervidor,
expresada como una fraccién de la carga original

" retencién, expresada también como una fraccidn de
la carga original

cantidad de liquido en el rehervidor

z composicion del liquido cn el rehervidor

Ty composicidn promedio de la retencién

Tgiii = composicidn instantinea del destilado

LR

: Rearreglando la ecuacidn 3.2 obtenemos la siguiente relacion para la altura polo:

PRy S
S=m, (dz“> = (ma=o)g (a3)
£4=0.5 iR

m ECEDE

La sustitucién de los valores apropiados de z, % y "7”: en esta ecuacion lleva finalfnente .

' a las siguientes relaciones para la altura polo: [14]
(a) Retencién despreciable; reflujo total (altura minima de la columna):

s=%

_donde E = a™! (factor supuesto de {raccionamiento; £? 3 1).
77 7(b) Retencién despreciable; altura infinita de la columna (reflujo minimo):

(a=1) Ry
s~%—— (3.5)

(¢) Retencién despreciable; altura finita de la columna y reflujo parcial:

8 2

z + m (3.6)

1

S
(d) retencién no despreciable; reflujo total (altura minima de la columna a una retencién
dada):

(3.7)

E 1
S—§~

b (aefer - 1)
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En‘esta (ltima ecuacién la altura polo también depende de la concentracién de la
*, mezcla original, como ocurre en el lado derecho de la ccuacion la fraccién mol del residuo
m,. Para destilaciones en las que la relacién k/m, es constante, la altura polo alcanzable
sélo la determina el poder de separacion® del equipo, como estd en la ecuacién 3.4,

Las ecuaciones 3.4 a 3.7 son vilidas solo para los casos limite; no son aplicables para
condiciones practicas, en las que la retencidn dificilmente es despreciable y se opera con
reflujo parcial. Para determinar la altura polo cn estos casos pucde usarse la siguiente
ecuacidén semi-empirica:

1 8 h E 2
=~ b -1 3.8
STE [ m. (4.610gE )] t ooy (1+3210gE) @)

Analizando la ecuacién anterior vemos. que cuando h/m, = 0, se simplifica hasta
tenerla de la forma de la ecuacidn 3.6 para retencidén despreciable. Sir — oo, la ecuacién 3.8
se simplifica a la relacién obtenida para reflujo total 3.7.

Graficando la relacién de reflujo vs la pendicnte de la curva de destilacién, para dar
una idea de la influencia de la retencién y la cantidad de reflujo en la calidad de separacién
bajo condiciones préicticas de destilacion; se obtienen diferentes curvas para ciertos valores
de retencién representadas en la figura 3.4, para la destilacidn de una mezcla equimolar de
dos componentes (a = 1.50) en una columna de altura equivalente a 25 etapas teéricas de
equilibrio. Para ciertos valores de retencidn las curvas en esta figura describen la relacion
entre reflujo y calidad de separacicn.

La curva para una retencién despreciable, es la curva de la ecuacidn 3.6; en este caso la
relacién de reflujo influye mucho en la calidad de separacion, debido a que en un intervalo
dado de relaciones de reflujo, el término 8/ E en la ecuacién 3.6 es virtualmente despreciable
respecto a los términos 2/r(a — 1), § (y por lo tanto también a dxy/dm) por consiguiente
es casi directamente proporcional a r.

Si la retencién no es despreciable, varfa mucho la influencia de r en dzg/dm. Los
valores de dzg/dm de las curvas se acercan asintéticamente al incrementar el reflujo corres-
pondiente a los valores que pueden ser calculados para reflujo total por la ecuacién 3.7, La
figura 3.4 muestra que estos valores de reflujo total se aproximan ya a valores de reflujo
reales relativamente bajos. Bajo estas condiciones la retencidn tiene invariablemente un
efecto adverso sobre la calidad de separacidn. Sin embargo, a reflujos ain mds bajos, las

2El poder de separacién del equipo se refiere a la longitud de la seccidn da o el nd de platos

instalados en la columna
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Figura 3.4: Influencia de la retencidn y la relacion de reflujo en la calidad de separacién
cuando se destila una mezcla equimolar (a = 1.50) en una columna con 25 etapas tedricas
de equilibrio.
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curvas de retencién no despreciable intersectan a la curva de cero retencién; en consecuencia,
a reflujos bajos la retencién tiene un efecto favorable en la calidad de separacién.

Las ecuaciones dadas en esta seccién se pueden utilizar ventajosamente para escoger
las condiciones de destilacién para un problema de separacién dado.

3.4 Capacidad

Las caracteristicas de un equipo de destilacion por lotes divergen, debido a que las condi-
ciones bajo las cuales las destilaciones de rectificacién tienen que ser realizadas dependen
de la cantidad y de la naturaleza de la mezcla, asi como del grado de separacién deseado.

Por un lado, cstas caracterfsticas conciernen al material de construccién del equipo,
seleccion del sistema de calentamiento y arreglo del condensador®. Aunque generalmente
es posible determinar que tan adecuado es el equipo para una separacién de una mezcla
especifica, sin necesidad de hacer prucbas cxtensivas, en lo que le toca a los materiales de
construccidn del equipo ya que estos no difieren mucho.

Pero en cuanto a las caracteristicas del aparato cuando se consideran factores de o-
peracidn, tales como la capacidéd, poder de separacidn, relencidn y caida de presion de
columna de destilacidn; es necesario hacer destilaciones experimentales, aunque en la lite-
ratura existen suficientes datos disponibles para dar una idea del orden de las magnitudes
de estas cantidades.

a.

A continuacidn se tratard con los métodos que se aplican usualmente para este pro-
pésito, en cada seccidn se da una breve discusién de la influencia del disefio de la columna
y las condiciones de operacién en las cantidades a medir [14].

3.4.1 Factores que Influyen en la Capacidad

En la columna de destilacidn €l reflujo escurre en contra del vapor ascendente. Un incre-
mento en la carga de liquido y de vapor (expresada en unidades de peso o volumen por
unidad de tiempo), conducird en cierto momento a una situacion donde el reflujo ya no sea
capaz de fluir en contra del vapor. El liquido es arrastrado por el vapor y se acumula en
la columna y en el condensador. Este fenémeno, llamado inundacién, determina la carga
méxima permitida o la velocidad mixima de ebullicidn de la columna.

Para un tipo dado de columna, una mezcla a destilar y una presién total dada, la carga
maxima de vapor es determinada en primer lugar por la velocidad lineal del vapor asi como

3Ya sea cond Jor total o densador parcial.
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por su densidad, la relacién de reflujo influye poco en la velocidad de. vapor permisible.
Consecuentemente, al incrementar el didmetro de la columna puede incrementarse la ve-
locidad de ebuliicion. La importancia prictica de esto es clara: a una relacidn de reflujo
dada la carga de la columna determina la velocidad neta de la destilacidn y por tanto el
tiempo total requerido para la destilacién de un lote dado; entre mis alta cs la capacidad,
menor sera el tiempo de la destilacién.

Claro que el disefio de una columna es un factor importante en la determinacion de las
velocidades de vapor permisibles. Por ejemplo, las unidades de empaque de dimensiones
‘pequeiias reducen mucho la capacidad de la columna.

Por dltimo, debe mencionarse la influencia de la presion en la capacidad de la columna.
Una reduccién en la presién, como se aplica cn la destilacidn al vacio, resulta en un decre-
mento considerable de la capacidad de la columna; como una aproximacién la pérdida de
capacidad puede considerarse proporcional a la raiz cuadrada de la reduccién relativa de
la presién aplicada. '

3.4.2 Medida de la Capacidad

Fin vista del hecho de que la carga maxima de las columnas de destilacién depende poco de
la relacién de reflujo, la determinacidn representativa de esla cantidad puede realizarse bajo
la relativamente simple condicién de reflujo total. Se recomiendan los siguientes métodos,
ya que el mismo experimento usualmente sera usado para determinar ¢l niimero efectivo de
etapas de cquiiibrio en la columna, el flujo de vapor y liquido no deben ser interrumpidos
durante estas determinaciones:

(a) Medida de la velocidad de drenado del reflujo del condensador o colum-
na, Para este propésito las piezas que conectan la colnmna y el rehervidor, o el condensador
y la columna, son provistas de puntos de goteo por los que el reflujo escurre. El método es
muy adecuado para columnas que tienen comparativamente poca capacidad. Es recomen-
dable fijar por calibracidn el tamafio de las gotas del liquide que gotea por cstos puntos,
de preferencia con la mezcla experimental a ser destilada, a una temperatura cercana a la
del punto de ebullicién de la mezcla.

(6) Medida del calor transferido en el condensador. Se puede calcular la can-
tidad de calor de condensacidn transferida al condensador multiplicando el incremento
en temperatura del agua de enfriamiento por su velocidad (en kilogramos por unidad de
tiempo), y dividiendo este valor entre el calor de condensacion de la mezcla destilada, puede
encontrarse la cantidad de vapor condensado en el enfriador por unidad de tiempo. Este
método produce resultados confiables sélo si el condensador y la conexién con la columna
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estdn adecuadamente aislados; en general, es muy adecuado para columnas de alta capaci-

dad. .
(¢c) Medida del calor suministrado. En los casos en que el hervidor es calentado
electricamente, el calor suministrado puede calcularse a partir del valor de la corriente. Sin
embargo, ya que la mayorfa del calor se pierde en el rehervidor (del orden del 20 a 30 %) es
necesario hacer una calibracion. Esta puede hacerse conectando el rehervidor directamente
a un condensador y registrar la velocidad de destilacién a diferentes amperajes, Al calibrar,
es importantc aplicar la misma carga y aislar el rehervidor. Este método es aplicable sélo
si hay una transferencia de calor ripida entre el elemento calefactor y ¢l contenido en ¢l
rehervidor, una condicién que se cumple cuando se usan calentadores de inmersidén:

3.5 Poder de Separacién

Es la capacidad del equipo para lograr una separacidn requerida; se refieré particularmente
a la longitud de la seccién empacada o al mimero de platos instalados en la columna., es
decir, es funcidn del irea de transferencia de masa.

Entre mayor sea el niimero de ctapas de equilibrio de la columna mayor serd el grado R
de separacidn alcanzado por esta. Las variables de operacidn y las caracteristicas fisicas
del equipo influyen en el poder de separacién. :

3.5.1 Factores que Afectan el Poder de Separacién

El poder de separacidn de una columna de rectificacidn depende de las dimensiones de la
columna y de la mancra como se cfectua la transferencia de masa entre la fase liquida y
la fase vapor. Generalmente sc obtiene un mayor poder de separacidn si se usan unidades
pequefias de empaque; un efecto particularmente bueno se produce si el empaque consiste
de un material sobre el cual el reflujo se esparce en una capa delgada (p. €j. malla fina de
alambre). En las columnas de platos la manera en que el vapor se dispersa en el liquido
juega una parte imporlante; si las aberturas de entrada del vapor son pequeiias, se obticne
una bucna eficiencia de plato.

En principio, el poder de separacidn de una columna de destilacidn deberia ser pro-
porcional a su longitud; sin embargo, se encuentra a menudo que debido a efectos laterales
(relacionados con la distribucién del liquido sobre el empaque), una columna larga tiene
un valor mayor de HETP * que una mds corta.

4Altura equivalente a un plato tedrico, por sus siglas en inglés
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El poder de separacién puede ser también influenciado por el didmetro de la columna.
Para columnas empacadas de laboratorio la relacién entre el didmetro de la columna y las
unidades de empaque debe ser al menos 5; a relaciones menores la mayoria del reflujo sc
desvia hacia las paredes de la columna por Io que el poder de separacidn es relativamente
bajo.

Ademds de estos factores, que se relacionan al disefio, las condiciones de destilacién
aplicadas pueden conducir a variaciones en el poder de separacién. Para la determinacidn
experimental del poder de separacién (nvimero de ctapas de cquilibrio) las siguicntes ob-

" servaciones pueden encontrarse ttiles.,

(a) Naturaleza de la mezcla destilada. El poder de separacién de la columna
puede variar apreciablemente de acuerdo a las propiedades fisicas (viscosidad, tensién su-
perficial) de las mezclas a destilar. Si una cierta mezcla experimental se ha escogido para
determinar el nimero de etapas, puede usarse para comparar varias columnas, pero debe
hacerse notar que el poder de separacién encontrado con cierta mezcla no es necesaria-
mente el mismo cuando se destilan mezclas que tienen propiedades muy diferentes. Estas
difercncias pueden atribuirse a la distribucién del liquide sobre el empaque, el tipo de flujo
sobre los platos, la velocidad de difusién y muchos otros factores.

() La carga en la columna. Esta variable de operacidn puede a veces cjercer
considerable influencia sobre el poder de separacidn. Ya que por razones cconémicas simples
las destilaciones se realizan preferentemente con la carga mds alta posible, se acostumbra
determinar el poder de separacién a la velocidad de cbullicién a la que aiin no se presenta
inundacidn de la columna. Sin embargo, para una cvaluacién correcta de un determinado
tipo de columna, su poder de scparacidn debe ser determinado con varias cargas, p. ¢j.,
25, 50, 75 y 100 % de la carga mixima. El cambio del poder de separacién en el intervalo
completo puede ser diferente para distintos tipos de columnas.

(c) La relacion de reflujo. Por simplicidad en el procedimiento el poder de sepa-
racién de una columna se determina usualinente bajo la condicidn de rellujo total. Sin
embargo, con relaciones de reflujo finitas cl poder de separacidn es menor que el valor
lfmite encontrado a reflujo total. Esto llega a ser aparente cuando se determina el nimero
de ctapas en régimen permanente. La disminucion del poder de separacién cuando se
pasa de reflujo total a reflujo parcial generalmente es pequefia para los tipos de columnas
comunmente empleadas en cl laboratorio y los reflujos que éstas manejan. Sin embargo,
puede suceder que las columnas con un alto poder de separacién por unidad de longitud
(valor bajo de HETP) y poca retencién, muestren una gran disminucién en el nimero de
etapas tedricas a pequeiias disminuciones en la relacién de reflujo.
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(d) Presién de operacién. Como regla, ¢l poder de separacién de una columna de
rectificacidn se determina a presién atmosférica. Pero si ¢l aparato también es adecuado

para destilacidn al vacio, la cuestién es si ¢l valor determinado a presion atmosférica es

representativo del comportamiento de la columna bajo presién reducida. Aunque las opi-
niones no son undnimes en este punto, investigaciones recientes han demostrado que, para
los tipos mds usuales de columnas bajo la misma carga de liquido, ¢l poder de separacidn
a presién reducida dificre poco del valor determinado a presién atmosférica.

Naturalmente, si la presidn se reduce, se disminuye mucho también la capacidad de
la columna, se hace mds angosto el intervalo aplicable de carga que a presién atmosférica.
Consecuentemente, la caracteristica Carga- Altura Equivalente a un Plalo Tedrico a baja
presién difiere generalmente muy poco de la caracteristica atmosférica.

3.5.2 Seleccién de la Mezcla Experimental

La mezcla binaria de liquidos usada para determinar experimentalmente el poder de sepa-
racién debe reunir las siguientes caractensticas:

(a) Los componentes deben ser comercialmente obtenibles con un alto grado de pureza
o bien ficiles de preparar en esc estado.

(b) Los dos componentes deben ser estables a temperatura normal y temperatura de
destilacién y no deben reaccionar entre si.

{¢) Los componenter no deben ser higroscépicos,

(d) Debe ser posible analizar muestras pequeiias de la mezcla con precision por
métodos simples, preferentemente determinando el indice de refraccion.

{e) La cirva del equilibrio. liquido-vapor del sistema debe ser conocida; la ventaja
de usar una mezcla ideel es que puede utilizarse todo el intervalo de concentracién y que
generalmente, el poder de separacidn pucde ser calculado por el método de Fenske.

(f) La diferencia de volatilidad de los componentes debe cstar de acuerdo con el orden
de magnitud del poder de separaéidn a determinar.

Para determinar el poder de separacién de columnas de rectificacién de laboratorio se
han sugerido y descrito un gran mimero de sistemnas, de los cuales los mds importantes son:

tetracloruro de carbono + benceno
benceno + dicloroetano
2,2,4-trimetilpentano + metilciclohexano
n-heptano + metilciclohexano
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Tabla 3.1: Algunas constantes fisicas de los componentes de la mezcla e)éperi:;léhﬁal. o

Constantes n-Heptano | Metilciclohexano
p.cb., °C a 760 mmhg | 98.43 100.93
p.fus., °C -90.6 -126.6
ni 1.3877 1.4231
n% 1.3852 1.4206
420 0.6837 0.7694
% ) 0.6795 0.7651

De todos estos sistemas el que s¢ menciona al dltimo cumple particularmente con los
requerimentos (a) a (f); tienc la ventaja adicional de que su equilibrio liquido-vapor puede
ser considerado como ideal, y es usado por varios investigadores para determinar el poder
de separacidn.

El n-heptano es comercialmente disponible en un alto grado de pureza garantizado por
la NBS 5, ya que este hidrocarburo se usa como material de referencia para determinar el
nimero de octanos de la gasolina. El metilciclohexano puede prepararse a partir de tolueno
por hidrogenacién. La rectificacidn del material de base y del producto hidrogenado (des-
pués de retirar el tolueno por filtracién a travéds de gel de silice) produce metilciclohexano

con un alto grado de pureza. Algunas constantes fisicas de los dos componentes se reportan
en la tabla 3.1.

3.6 Retencién

3.6.1 Factores que Influyen en la Retencién

El término “retencién de una columna de rectificacién™ generalmente se usa para indicar la
cantidad de material presente en el equipo, sin incluir al rehervidor, durante la operacién.
En un equipo bien disefiado la retencién es un poco mayor que la cantidad de reflujo en la
columna.

Asi como la capacidad y el poder de separacidn, la retencidn es grandemente influen-
ciada por el disefio y las condiciones de operacién de la columna.

De esta manera, en las columnas empacadas la retencién es determinada por la su-

3National Bureau of Standards
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perficie por unidad de volumen de empaque; para valores altos de esta drea {cuando las
unidades de empaque son pequefias) la retencién por unidad de volumen de empaque es
grande.

) Naturalinente, la retencién de toda la columna es aproximadamente proporcional a su
volumen y se incrementa con el didmetro de la columna.

Las variables de operacién que principalmente influyen en la retencién son las propie-
dades de la mezcla destilada y la carga de la columna; por consiguiente, la retencidn de
una columma de destilacidn no es una cantidad caracteristica de ella.

Para determinar un patrén de comparacién, se determina el valor maximo de la re-
tencién para un liquido dado bajo reflujo total. Ya que para obtener la mixima produccién
de destilado por unidad de tiempo, un equipo de destilacidn por lotes es preferentemente
operado en su carga maxima y la relacidn de reflujo aplicada a columnas de un buen poder
de separacion es invariablemente alta, el valor para la retencion encontrado de esta manera,
generalmente serd cercano al que se tiene durante la destilacién real.

3.7 Caida de Presion

3.7.1 Factores que Influyen en la Caida de Presién

Bajo la influencia del gradiente de presion el vapor generado en el rehervidor pasa a través
del empaque de la columna hacia el condensador. Asi la presion ea el rehervidor es mayor
que la del condensador, la magnitud de esta diferencia es determinada principalmente por
el disefio de la columna, por la carga del vapor y la presidn aplicada a la parte alta de la
columna.

Es importante conocer la caida de presién de una columna, considerando la operacién
de la destilacién bajo presién reducida. Este tipo de destilacidn se aplica para evitar el
sobrecalentamiento de productos térmicamente inestables. La temperatura mds alta a la
cual se somete el liquido en ebullicidn es entonces determinada por la presidn que prevalece
en el rehervidor; esta presién es la suma de la presion aplicada en el condensador y lacaida
de presién a través de la columna.

En las columnas de platos, la caida de presién es como regla muy alta; consecuente-
mente estas no son muy adecuadas para destilaciones al vacio. Para este propésito las
columnas empacadas son mds adecuadas, aunque con unidades pequefias de empaque la
presién generada en el rehervidor puede ain ser considerable.

Cuando la carga del vapor se incrementa, la caida de presién en la columna aumenta
rapidamente; en el caso de columnas empacadas, si se duplica la carga de vapor, la caida
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de presién gencralmente se incrementa tres o cuatro veces.

3.8 Conclusion de la Rectificacién

Hacia el final de la destilacidn, cuando la cantidad del liquido en el rehervidor esta dis-
minuyendo, la tiinica manera de continuar la destilacion es aplicando més calor. Ya que el
riesgo de descomposicién por sobrecalentamiento aumenta, no es muy prudente seguir ca-

_lentando la unidad hasta que el rehervidor csté “seco”. En algunos casos se puede adicionar
un liquido que tenga una menor volatilidad que ¢l menos volitil de los componentes en el
rehervidor. El liquido usado para este propédsito debe tener, por supuesto, baja reactividad
quimica y ser resistente a altas temperaturas {14).



Capitulo 4

Simulaciéon de la Destilacién por
Lotes

4.0.1 Modelos de Simulacién Anteriores

El estudio matemadtico de la destilacion por lotes es relativamente complicado; por el hecho
dec que las condiciones del proceso cambian constantemente debido a que este se encuentra
en estado transitoriol; los cortes de la destilacidn y ¢l cambio del perfil de concentracion
de la fase liquida y vapor en cada nivel de la columna, contribuyen a la complejidad del

modelo.
Se han hecho numerosas publicaciones sobre la simulacién y andlisis de operacién de

las columnas de platos, una sintesis de estas se da en la referencia [20]
Al analizar los trabajos anteriores sobre destilacidn por lotes que presentan otros
autores, notamos que generalmente adoptan una de las siguicntes bases de estudio:

o Mctodo global y generalizacion de la ecuacion de Rayleigh, o
o Método de cdlculo etapa por clapa.

Este segundo método consiste en escribir las ecuaciones del balance de materia y
energia de cada plato en la columna, en el rchervidor y en el condensador, completando
los términos de variacidn del perfil de concentracién y de temperatura de la columna. Las
soluciones se obtienen por integracién numérica de un sistema de ccuaciones diferenciales.

iSe dice que un sistema se encuentra en estado transitorio (o régimen no permanente) si el valor
de cualquier variable se modifica con el tiempo; en este caso, una de cllas es la concentracién de los

componentes.
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En lo que concierne a las columnas empacadas, las publicaciones anteriores se relacio-
nan con trabajos de operacién de absorcidn, desorcién o vaporizacion [21,22,23,24,25,26,
27,28,29], aqui sc reportan los principales estudios sobre columnas de destilacidn por lotes.

Las primeras ccuaciones generales representan la transferencia de masa y de calor en
las investigaciones hechas por Jawson y Smith {30] para una operacién a contracorriente
como la absorcidn, extraccidn o destilacidn.

Generalmente los trabajos publicados se refieren a columnas de platos a partir del
concepto de altura cquivalente a un plato ledrico. HETP por sus siglas en inglés (Height
Equivalent to a Teoretical Plate) ' .

Holland y sus colaboradores [31,32,33,34,35], calculan los perfiles de concentracidn y
de temperatura en funcidn de una cficiencia de la vaporizacién; este modelo es parecido al
de Standart [36] que toma en cuenta la variacién de la eficiencia de vaporizacidn a lo largo
de la columna.

De la misma manera que Miyauchi y Vermuelen [37] a partir de ccuaciones de base
desarrolladas por cllos, Furzer y Ho [38] estudiaron la destilacién de un sistema de dos
componentes en el que utilizan algunas hipétesis de simplificacién para resolver estas ecua-
ciones, que no permiten utilizar este modelo en una forma global debido a que los autores
suponen la relacién liquide vapor lineal y no toman en cuenta la variacion de los coeficientes
de transferencia de masa.

Un estudio a régimen permanente (reflujo total) lo hicicron Honorat y Sandall (39] que
desprecian el fendmeno de dispersién en la direccidn axial y presenta un modelo simplificado
para la transferencia de masa y calor.

Heink y Wagner [10] establecicron una solucién analftica para la sirmulacidn dindmica
de una columna de destilacién. Su modelo es desarrollado con un sistema binario de volatili-
dad relativaconstante y no intervienen los balances de cnergia ni los términos de dispersion;
lo que limita el dominio del trabajo. Un trabajo andlogo lo presentaron Tommasi y Rice [41)
para una destilacién por lotes con las mismas restricciones. Los autores notan desacuerdo
entre los resultados tedricos y experimentales obtenidos en una columna experimental, que
atribuyen a las numerosas simplificaciones hechas.

Para evitar cstas divergencias Yu [42] propuso un modelo dende considera que los
flujos en la columna son de tipo pistdn con dispersién en la direccién axial e introdujo los
términos del balance de cnergia. Lo realizd para reflujo total y para régimen no permanente.
Este modelo supera a los antertores.

El desarrollo de los métodos de cdlculo permite el tratamiento numérico de sistemas
complejos de ecuaciones diferenciales parciales. Ainsi, Steiner y sus colaboradares [43] com-
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paran diversos modelos de simulacidn de una columna de destilacién por lotes en régimen
permanente y no permanente. Al comparar los resultados experimentales con los valores
obtenidos con los modelos, estos coinciden. Atribuyendo este éxito a la consideracién del
flujo pistén de las fases dentro de la columna.

El modelo més general encontrado en la literatura es el de Lee [44], es una simulacién
dindmica de una columna de destilacién continua, tomando ¢n cuenta la no idealidad del
equilibrio liquido-vapor, los balances de energia y la dispersién en la direccidn axial. Sin
embargo la columna que considera es adiabdtica pero el autor incluye en las ccuacidnes
los términos que representan la variacidn de la retencién (hold-up) y los cocficientes de
dispersién a lo largo de la columna.

El estudio de Lee es puramente tedrico y no compara los resultados obteaidos del
modelo con los experimentales. Es por eso que es interesante representar su trabajo en
el caso de la destilacién discontinua; esto se presenta en el Capitulo 5 aportando algunas
modificaciones para evitar tanto como sea posible, las simplificaciones usuales en lo que
concierne al analisis de operacién de una columna empacada de destilacidn por lotes.

4.1 Modelos para Columnas de Platos, Parte 1

4.1.1 Un Sistema Avanzado para la Simulacién de la Operacién
de la Destilacién por Lotes

Un sistema de rutinas de computadora, referido como “BATCHFRAC™?, se ha desarrolla-
do para simular la operacién de una columna de destilacién por lotes, multicomponentes y
multictapas [16]. El sistema esta dischado para cumplir con la amplia variedad de especifi-
caciones tipicamente encontradas en la operacién de una columna de destilacion por lotes,
ademds de que el algoritmo usado para resolver las ecuaciones que describen el fenémeno
hace uso de los recientes avances en los algoritmos de calculo de la destilacidn y en los
métodos de solucién de ecuaciones diferenciales.

La operacidn de una columna de destilacién por lotes usualmente consiste de una serie
de pasos de operacién, cada uno de los cuales tiene diferentes especificaciones. Para un
paso en particular, por ejemplo, seria deseable cambiar la relacién de reflujo, descargar un
acumulador de producto, empezar a retirar producto de una corriente lateral, adicionar
mds material al rehervidor o continuar con un estado que corresponda a reflujo total. Para

2BATCHFRAC es una marca de servicio de Process Simnulation Associates, Inc., 5¢ Church St., Cam-
bridge, MA 02138
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simular realmente la operacién, el sistema debe ser capaz de adaptarse a estas diversas
especificaciones.

Las ecuaciones, que deben ser resueltas para cada paso de operacién, consisten de los
balances en régimen no permanente de materia y energia y de las relaciones de equilibrio
de fases. Aqui se asumen etapas de equilibrio con retencién liquida molar constante. Se
desprecia la retencién de vapor y no se incluye ia hidraulica de la columna.

Las ecuaciones de los balances no estables de materia y entalpia forman un sistema
de ecuaciones diferenciales acupladas no lincales ordinarias. Los trabajos previos en la

"solucién de estas ecuaciones se han basado principalmente en ¢l uso de métodos predictores
y métodos predictores-correctores. Una ventaja de estos métodos es que no es necesario
rcalizar el equivalente de una solucién completa de las ecuaciones a régimen permanente
para cada paso de tiempo. Sin embargo los métodos predictores-correctores tienen dos
efectos frustrantes que los hacen inatractivos al compararlos con otros métodos.

Primero, ¢l sistema que tienen que resolver es muy rigido, debido a los amplios inter-
valos de volatilidades de los componentes o a lus grandes diferencias de retencién en los
platos y el rehervidor.

La segunda caracteristica no descable del los métodos predictores-correctores es que
110 mantienen estrictamente el balance de material de un paso a otro, este error puedé acu-
mularse hasta niveles intolerables conforme la integracidn avanza. Esto puede solucionarse
usando pasos de integracidn suficicntemente pequefios.

En afios recientes se ha reconocido que se requicren métodos implicitos para resolver
los problemas asociados con la inestabilidad numérica que surge de esa rigidez.

Los algoritmosdesarrollados se han aplicado exitosamente a cdlculos de varios procesos
de separacién a régimen permanente.

El algoritmo resultante es eficiente y puede particularmente manejar sistemas con un
intervalo angosto de puntos de ebullicién tan bien como sistemas con un intervalo amplio
de puntos de ebullicién, sistemas altamente no ideales asi como cualquier condicidn factible
de operacion de la columna.

4.1.2 Disefio del Sistema

El disefio del sistema BATCHFRAC sc basa en la suposicidén de que el modo fundamental
de la operacién real de una columna es una serie de pasos de operacién mds o menos
independientes. Durante el curso de la destilacion cambia el perfil de concentracion y
las condiciones de operacién pueden variar mucho. Ademds de que ocurren una variedad
de eventos discretos, tales corno el drenado de un acumulador, ¢l comienzo del retiro de
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una corriente lateral o una alimentacién continua, agregar una carga nueva, cambiar las
variables de operacién como la relacidn de reflujo o la velocidad de destilacidn, etc. En
el sistema BATCHFRAGC, la ocurrencia de uno o mds de tales cventos discretos marca el
final de un paso de operacién y el comienzo de uno nuevo. El estado de la columna al final
de un paso de operacién, cn términos de los perfiles de temperatura y composicion, es la
base para el estado inicial al comienzo de uno nueve. Para la duracién de cada paso de
operacidn, sc asume que todo lo requerido para especificar completamente la operacién de
la columna se mantiene constante,

El sistema estd disciiado para manejar hasta 5 alimentaciones 3, 5 corrientes laterales
ademads de la corriente principal de destilado y § calentadores o enfriadores de platos.

Al principio de un paso de operacién puede ocurrir uno o mds de los siguientes eventos:

1. El rehervidor puede ser cargado con material de composicion especificada (inicial-
mente o durante la operacidn).

2. Cualquier acumulador puede scr drenado.

3. La columna puede ser operada a reflujo total a una velocidad de ebullicién especifi-
cada, basada en en la carga mds reciente, en el contenido de la columna durante la
operacién o una combinacion de ambas.

4. Un depésito de alimentacidn puede ser recargado

Para la duracién de un paso de operacién, es posible especificar dos de las cinco
variables siguientes: relacién de reflujo, velocidad de destilado, velocidad de ebullicién,
carga de calor en el condensador, carga de calor en el rehervidor. El paso de operacién se
continda hasta que se alcanza el criterio de finalizacién de la operacién. El criterio puede
set el tiempo, la purcza del destilado o de la carga remanente en el rehervidor; o bien, la
temperatura del condensador o del rehervidor.

También es posible especificar para la duracion de un paso de operacién que:

1. Sec alimenta material de los depdsitos a los platos, al condensador o al rehervidor, a
las condiciones especificadas.

2. Se adiciona o se retira calor de los platos a una velocidad especificada.

3. Se retira calor de todos los platos de acuerdo al perfil especificado de pérdida de calor,
debido a la operacién no adiabitica de la columna.

3Se refiere a alimentar producte destilado de alguno de loa depdsitoa recibidores a los platos
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1 t_ité;n"ae l@s platos y se alimentan a los acumu-

A lé‘conclusidn de un paso de o'peraciénb se comienza uno nuevo o la destilacidn por
lotes es ' detenida.
La cla.se de datos dé entrada al sxstema se dividen cn tres grupos:

Especificaciones de la Columna

Estos datos definen a la columna pero no a su operacion. Incluye nimero de etapas, re-
tenciones, presiones, carga inicial y modeclos opcionales para las propiedades fisicas. Se
incluyen en el sistema una gran variedad de modeclos para la evaluacién de las propiedades
fisicas requeridas por el modelo tales como la entalpia, densidades de liquidos, fugacidades
de vapor y liquido. Ademds se incluyen correlaciones para calcular el coeficiente de activi-
dad del liquido asi como ccuaciones de estado.

Especificaciones de los Pasos de Operacién

Estos datos definen la operacién de la columna durante un paso de operacién; incluye
especificaciones tales como relacién de reflujo, velocidad de destilacidn, velocidad de ebu-
llicidn a reflujo total, etc., asi como el criterio de finalizacidn de un paso de operacién. Se
incluyen ademds comandos para especificar si el cdlculo se va a realizar bajo la condicién
de reflujo total como parte del paso de operacién o si el acumulador de producto va a ser
drenado, etc.

Modelos para las Propiedades Fisicas

La fuente principal para los datos de propiedades fisicas es un banco de datos para com-
ponentes puros. Sin embargo, es posible omitir o agregar algunos valores del banco para
componentes no incluidos o pseudo-componentes.

La tabla 4.1 muestra los modelos incluidos cn cl sistema para evaluar las propiedades
fisicas.

4,1.3 Modelo Matemdtico y Ecuaciones que lo Describen

La destilacién por lotes es un proceso a régimen no permanente en cl cual la conducta tran-
sitoria es causada por un deshalanceo en las corrientes de entrada y salida durante todo el
periodo de operacién. Hay un periodo transitorio a partir de que sc alimenta la carga inicial
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Tabla 4.1: Modelos incluidos para evaluar las propiedades fisicas

Ecuaciones de estado

Coeficientes de actividad

Entalpia del liquido

Redlich-Kwong
Redlich-Kwong-Soave
Peng-Robinson
Hayden-O’connell

Scalchard-Hildebrand
Wilson

UNIQUAC

NRTL

Yen-Alexander
Ecuacién de Watson
Ecuacidn de estado

83

Entalpia del vapor Fugacidad de la mezcla liquida | Densidad del liquide

Cocficientes de actividad Ecuacion de Rackett

Ecuacién de estado

Yen-Alexander
Ecuacidn de estado

y se aplica calor. En la mayorifa de las aplicaciones, la columna se lleva al estado estable
a reflujo total antes de comenzar el retiro de producto. Usualmente no es Lan importante
seguir la conducta transitoria mientras se alcanza el régimen permanente a reflujo total, ya
que no se retira ningGn producto. Por lo tanto las condiciones que rcpresentan la solucién
a las ecuaciones a reflujo total, basadas en la carga inicial especificada y en los pardmetros
de la columna, se tomaron como las condiciones iniciales para el primer paso de operacién.

Las ccuaciones empleadas en este trabajo son esencialmente las mismas usadas por
Distefano (1968). La principal diferencia es que se introducen términos que mancjan a-
limentaciones y corricntes laterales, pérdidas de calor y calentadores laterales asi como
ecuaciones adicionales para los acumuladores laterales de producto.

Las ecuaciones consisten de los balances rigurosos en régimen no permanente de ma-
teria y entalpia y las relaciones de equilibrio de fases. Se asumen etapas de equilibrio
con retencidn liquida constante. Se desprecia la retencidn del vapor y no se considera la
hidrdulica de la columna. No se hicieron suposiciones considerando la dependencia que
tienen con la temperatura, presidn y composicién; el valor de K, las entalpias del vapor y
liquido y las densidades del liquido.

Las ecuaciones presentadas aqui se basan en la suposicién de que la retencién en
volumen es constante ya que esta es mds real que suponer retencion en niasa o en mol, Las
ecuaciones se dan sélo para una etapa tipica de equilibrio como se muestra en el diagrama
esquemadtico de la figura 4.1. Las ecuaciones de conservacién representan los balances para
el envolvente que encierra sélo a la etapa a la cual se aplican; mientras que los términos
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Figura 4.1: Esquema de una etapa de equilibrio interna tipica

de alimentacidn, retiro de material y cargas de calor se incluyen por generalidad, se debe
reconocer que en la prictica rara vez serfan presentados para mis de algunas etapas. Las

ccuacioues~entonces son:
Balance de materia para cada componente

d(Hazin)
di

Balance de materia total

dH,

dt

=F 4 Loy = Loy = Wi ~ Vo = Wyn 4 Van

Balance de entalpfa

AHHee) _ g Fy + Hoer oo — Hinln + Wen) =

+Hya(Va + W) + Hynga Vasr + Qn

Equilibrio de fases
Yin = KinXin

= fin+ Loc1Tinet = {Ln 4 Wea)zZin = (Vo + Wy )in + Vag1¥inss

(4.1)

(1.2)

(4.3)

(4.4)
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M, (@)

Modelos de las propiedades fisicas .

' Kin = Kaa(To, Py Bus )

Hpp = Hlm(Tm Pmiu)
Hyn = Hyo{Ta, Puiy,) ‘ (4.9)

= po(Ty Pay Za) (4.10)

Se asume que los flujos, composiciones, entalpfas y locaiizacidn de las corrientes de
alimentacidn, la localizaciin de los flujos molares de las corrientes de los productos, el
perfil de la presién de la columna y los volumenes de las retenciones estén especificados.
Estas ecuaciones deben ser resueltas para los perfiles de composicidn, temperatura, flujos
y retencidn al final de cada intervalo de tiempo.

4,1.4 Métodos de Solucién

Las ecuaciones forman un sistcma acoplado de ccuaciones algebraicas y diferenciales or-
dinarias no lincales. Estas tal como se dan no estin en una forma adecuada para ser
resueltas con las variables desconocidas en funcién del tiempo. Sin embargo, la manera
maés apropiada de rearreglarlas y combinarlas depende del enfoque usado para integrarlas
numéricamente con respecto al tiempo. Mientras que hay otros métodds de integraciin,
las dos clases consideradas aqui son los métodos predictores-correctores y los métodos
implicitos. En las siguientes secciones se presentan las caracteristicas principales del método
predictor-corrector, ademads se discuten sus ventajas y desventajas.
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4.1.5° Métodos Predictores-Correctores

El estudio més completo de la aplicacién de los métodos predictores-correctores pa.fa la -
destilacién por lotes fué publicado por Distefano (1968) [15). Siguiendo su-desarrollo, las
ecuaciones del balance total de materia se substituyen en las ecuacnonﬂ de ba.lance de::
materia y entalpia para cada componente para obtener:! = :

dzin 1 v
A [La-1(Zin=1 = Tin) = Va(¥in = Tin) + Vaga (int1 + Ti)]) - 0 T(4i11) g
dHp,

H,

2t~ = Ln-1(Heney ~ Hin) - Va(Hyw — Hen) + Va1 (Hvngy ~ Hia) (4.12)
Las diferenciales de retencién y entalpia son reemplazadas por aproximaciones de

diferencias finitas usando el operador &. Entonces las ecuaciones del balance total de”

materia y entalpia quedan como:

Lyt =Ln—Vot Vop=0H, (4.13)

Loy ~ (Hpne1 ~ Hen) = Va(Hyn — Hin) 4 Vorr(Hvngy — Hin) = HyO Hpn (4.14)

El procedimiento seguido por Distefano fué aplicar un método predictor-corrector a las
-fracciones molares liquidas como variables primarias dependientes, usando la ecuacién 4.11
para obtener sus derivadas con el tiempo. En un método predictor-corrector, se usé una
ecuacién predictora con los valores de las fracciones mol y sus derivadas en uno o mas
puntos para predecir los valores de las fracciones mol al final de un incremento nuevo de
tiempo. Entonces las ecuaciones se resolvieron para las variables dependientes restantes en
la secuencia siguiente: .

1. Ecuaciones ( 4.4), (4.5), (4.7) para Ly y
2. Ecuaciones ( 4.8), ( 4.9), ( 4.10), ( 4.6) para Hg, Hv, py H

3. Ecuaciones ( 4.13),(4.14) paraL y ¥

1Por simplicidad se omiten las los productos | les y los requeri de calor.
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Finalmente, las ecuaciones 4.11 se usaron con los valores resultantes para calcular las
derivadas al final del incremento. Estas derivadasfueron entonces empleadas en la ecuacidn
correclora para asi obtener una x corregida, y el procedimiento anterior se repitié en los
casos donde el corrector fué iterado.

‘ Distefano estudié muchas ecuaciones predictoras-correctoras y las compard en base al
tamafio del incremento miximo adimensional (Af)mae tolerable a partir de un punto de
estabilidad numérica. Distefano niot6 que esto s un criterio apropiado porque el tamaiio
de paso mdximo adecuado para un método de este tipo se determina usualmente mds que
por sus consideraciones de trunque de error, por sus caracteristicas de estabilidad.

El incremento de tiempo adimensional fué definido como:

L 8 {dzri,
Al = Al max;, [—m ( @ )]

Concluyd que el método de cuarto orden de Adams-Moulton-Shell fué el mejor ya que,
permitié el valor mayor de (Af),uq, en los limites de estabilidad. Recomendd que los valores
de prediccién y correccion sean modificados de manera que hicieran ¢l método de cuarto

orden, con lo cual se reduce el error de trunque, sin reducir substancialmente el intervalo
de estabilidad.
Una ventaja de los métodos predictores-correctores es que no es necesario iterar hasta

la solucién de las ecuaciones de operacién en cada paso de tiempo. Esto es, el nimero de ve-
ces que deben ser empleadas las ecuaciones (incluyendo los modelos de propiedades fisicas)
es el mismo de iteraciones. Distefano demostré que para el método de Adams-Moulton-
Shell, una séla aplicacién del corrector es preferible ya que las aplicaciones adicionales no
aumentan el intervalo de estabilidad significativamente.

A pesar de la anterior ventaja de los métodos predictores-correctores, estos sufren de
un efecto frustrante que los hace inatractivos para el problema de la destilacién por lotes
comparados con los métodos implicitos. E! problema de la destilacién por lotes es casi
siempre “rigido" por una o dos de las razones siguientes:

1. Intervalos amplios de volatilidad de los componentes.

2. Diferencias grandes de retencion entre las etapas internas y el rehervidor y/o conden-
sador.

Se designa ejemplo para ilustrar la flexibilidad de BATCHFRAC. La descripcién del
problema se da en la tabla 4.2 y los resultados se resumen en la tabla 4.3. (verseccién 4.3.4.)



88 CAP{TULO 4. SIMULACION DE LA DESTILACION POR LOTES

4.2 Modelos para Columnas de Platos, Parte 2

4.2.1 Simulacién de los Procesos de Destilacién Multicompo-
nentes por Lotes

Se ha desarrollado un procedimiento para simular la operacién de destilacién por lotes
multietapas y multicomponentes {2].

E! régimen no permanente se simula como una sucesién de un mimero infinito de
"estados cstacionarios de pequedia duracidn. Para cada intervalo de tiempo, la solucién se
lleva a cabo usando un modelo matemadtico correspondiente a la destilacién continua. Se
toma en cuenta la retencidn.

La fuerza del procedimiento es la misma que para el modeclo de destilacién continua
(UNIDIST) y no es influenciada por el tiempo del procedimiento de integracidn. La efi-
ciencia del método se compara favorablemente con la de los métodos tradicionales que usan
algoritmos rigurosos para la integracion de las ecuaciones difercenciales.

La comparacidn entre los perfiles de destilacién calculados y los valores experimentales
muestran un buen acuerdo.

En este modelo, el proceso de la destilacion por lotes es dividido en una sucesion de
eventos discretos. La ocurrencia de uno o mds de tales eventos discretos marca el final de
un paso de operacion y el principio de uno nuevo. El estado de la columna al final de un
paso de operacién, en términos de los perfiles de temperatura y composicidn, es la base
para cl estado inicial al principio de un nuevo paso de operacién. Durante cada paso de
operacidn, se asume que las especificaciones de la columna se mantienen constantes.

4.2.2 Especificaciones del Programa

El programa est diseiiado para manejar hasta 10 componentes y hasta 30 etapas en una
columna con un condensador parcial o total (esto pucde modificarse facilmente) Las en-
tradas al programa pueden ser las siguientes.

Especificaciones de la columna. Estos datos definen a la columna, pero no a su opera-
cién. Se incluyen: nimero de etapas, nimero de componentes, componentes identificadores,
carga inicial y composicidn, presiones, retencién y modelo de prediccién del equilibrio
liquido-vapor.

Se consideran tres situaciones para la retencién del Yquido:
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=1 cua.ndo los pla.tos (o empaque) yel condcnsador estdn secos mncnalmcnte, pero pos-
tenormenw contienen cantidades dadas de retencidn; o

2: cuandD se'llenan inicialmente con liquido a la concentracién apropiada; y.

3."cuando se desprecia la retencién.

Una variedad de modelos de propiedades fisicas se incluyen para el cilculo del cocfi-
ciente de fugacidad del vapor {(gas modclo ideal) y ¢l coeficiente de actividad del liquido
(fase liquida). Los modelos UNIFAC y UNIQUAC para describir los cocficientes de activi-
dad de la fase liquida y la ecuacién de estado de Soave-Redlich-Kwong (SRX) para describir
los coeficientes de fugacidad de la fase liquida y vapor {7].

Especificaciones de operacidn. Estos datos definen la operacién de la columna. El
programa distingue entre dos modos distintos de operacién. Uno cuando la relacién de
reflujo se mantiene constante y la composicidn de destilado varia; y el otro cuando la
relacidn de reflujo se aumenta progresivamente para mantener la composicién de destilado
constante en un valor determinado.

Ademas, en el primer caso cl sistema tiene la posibilidad de destilar toda la carga de
manera de obtener un perfil total de la temperatura y composicion en funcién del tiempo,
o de especificar hasta 10 productos destilados diferentes.

En todos los casos, el flujo de vapor y la relacidn de reflujo deben ser especifica-
dos, excepto cuando la estrategia de operacidn sea variar la relacidn de reflujo. Cuando
se especifican las composiciones de destilado, pueden especificarse valores acumnulativos o
instantdneos.

Las especificaciones de operacién pueden ser diferentes, para diferentes intervalos de
tiempo especificados.

Independientemente de las especificaciones anteriores, se debe proporcionar otro dato;
este cs ¢l intervalo de tiempo para cada paso de destilacidn continua. La eleccidn de este
valor ¢s importante para la precisidn de los resultados.

Hasta 10 productos destilados de varias longitudes de tiempo pueden especificarse.
Esto hace la simulacion altamente flexible. Las variables tales como ¢l flujo de vapor y la
relacién de reflujo pueden escogerse para cada producto.
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4.2.3- Modelo Matematico del Px‘ocesb :

y la solucidn ideal.
Las suposiciones del modelo UNIDIST son:

o Flujos molarcs totales constantes en cada seccidn

e Balances de entalpia despreciables

o Efectos hidrodindmicos de los flujos de llqmdo y vapor. despreclables

Consecuentemente la dindmica de arranque . de la columna no se puede slmula.r

4.3 Régimen no Permanente

il régimen no permanente se simula como una sucesién de periodos cortos de tiempo en
¢l cual se lleva a cabo un proceso de destilacidn continua. Para cada periodo de tiempo el
proceso de la destilacidn se resuelve con las rutinas de UNIDIST. Para simular un proceso
de destilacidn por lotes empleando un programa de destilacidn continua, es necesario definir
el concepto de tiempo.

En un proceso discontinuo, los perfiles de composicidn y temperatura en la columna
carrbian respecto al tiempo, por lo cnal, se requieren varias corridas del programa de desti-
lacién continua con diferentes flujos y composiciones en las corrientes de alimentacién; para
representar cada momento del proceso no estacionario. De esta manera, es posible simular
la destilacidn en estado no estable, si escogemos un intervalo de tiempo adecuado. Debe-
mos, sin embargo, considerar el cambio de las condiciones ¢n el rehervidor y Ja retencién
del liquido en cada ctapa de la columna.

En los procesos por lotes, usualmente no hay flujos de alimentacion, pero hay una
carga de lfquido en cl rehervidor la cual cambiard en composicidn y cantidad con el tiempo.
Adelante se define una alimentacidn ficticia la cual representa a esta carga en el programa
de destilacién continua.

La figura 4.2 muestra los flujos de la pscudo-alimentacién correspondientes a un in-
tervalo de tiempo dado con una relacion de reflujo, flujo molar de vapor, concentracién
y cantidad de carga conocidas. La cantidad de liquide que permancce en la etapa es {a
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Proceso simulado Ecuaciones Simulacién con el
. procasg de dastilacitn
D=V/(1+R) continua
Dt=( 1y - tg)
P= DAt
Sp=3+P

Sp 1 At={SIA + PAY)
)

Fo=B+D -
donde
A Fg=Spf &t
- 5.3 B-S/at
D =P/ AL
to

Figura 4.2: Simulacidn del régimen no permanente

retencidn. Esta es funcién de la geometria y del tipo del dispositivo de contacto. Para una
columna dada, la retencién volumétrica es usualmente constante.

Si la densidad de! liquido no cambia muche durante el proceso de la destilacién por
lotes, podemos asumir que la retencién de masa permancce constante; y si la variacidn
de la masa molar de las mezclas en el periodo de tiempo no es grande, podemos entonces
considerar que se tiene retencién molar constante,

Durante cada paso del proceso por lotes {destilacién continua de muy corta duracidn),
la concentracion del liquido en cada etapa cambia de 2 (2o) a (21). Si el periodo de tiempo es
muy corto, pademos asumir que durante este intervalo, las concentraciones de las corrientes
de entrada y salida de cada etapa permanecen constantes correspondiendo al ticmpo ¢,.

Suponiendo retencién molar constante en cada etapa y en el condensador, y escribiendo
los balances de materia totales y por componente para régimen no permanente, tenemos
pata cada ctapa n:

d(H,
Vact + Loy = Vo — L = 202 (4.15)
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wm

g . d(;r;.H,.) g Az H) - HoaA(z,)

dt At Al (4.18)

d(znH,) A [za(t1) — zn(ta))
dt (t1 —to)

(4-19)

Usando el concepto de alimentacién ficticia para la carga en el rehervidor, la retencién en
cada etapa puede ser interpretada como una entrada y una salida de corrientes liquidas.a esa
etapa; que Lienen el mismo flujo molar total pero diferentes composici , correspondiend
a dos muy cercanas, pero a tiempos diferentes. La composicidn del liquido de la corriente
que sale de la etapa debe ser la misma que la composicién de liquido en la etapa. Se define
F como sigue:‘

i,
F,= it , (4.20)
Entonces:
Vot + Inpt — Laz(t) = Fo[za(ts) ~ za(to)] (4.21)
Vpet +lnpr = n—=ln = fn(tl) — fu(to) (4'22)

Donde v, = ynV,, y similarmente v,_1 ¥ va4a1.

Empleando los conceptos y suposiciones anteriores, las ecuaciones para simular al
rehervidor (etapa 1) son las siguicntes:

Balance de materia total:

d(Hy) _ [S(t) = S(to)]

L= I0=5 (1 — t0)

{4.23)
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(4.24)

s

2 '(4127)v-

= a(t) (1) = a:(t0) Flto) ' - @29)
Iy — vy 2 34 (t)) Ly — z1{to) 1 (4.29)

En esta forma, cada etapa de una columna de destilacidn por lotes puede simularse
por medio de un proceso de destilacién continua (ver figura 4.3).

La simulacién de la conducta dindmica por medio de cstados cuasi-estables podria
parecer obsoleta. La ventaja de este acercamiento cuasi-estacionario sobre el simulador
dindmico como el que presenta Boston et al. (1981) es sin embargo una drastica reduccién
del tiempo del CPU sin sacrificio de precision. Como reportaron Nad y Spiegel (1987),
usualmente se logra una reduccidn por un fo :tor de 5 o mds.

Para un problema dado de simulacicn, el tiempo ocupado por el CPU dependera
del tamaiio del incremento del At y del nimero de iteraciones del UNIDIST por cada
incremento. La seleccién del At depende de cierta forma de la sensibilidad del problema.
Normalmente usamos At = 0.05 h (cjemplo 1 y 2 0 At = 0.1 h, cjemplo 3). Cuando los
perfiles de la columna obtenidos en ¢, son usados como suposicién inicial para los perfiles
en tq41, €l programa UNIDIST converge en una o dos iteraciones.

4.3.1 Estabilizacién

El proceso por lotes se arranca en un periodo de tiempo ¢ a tg. El proceso de estabilizacién
asegura un perfil exacto de temperatura y composicidn para el tiempo inicial fo.
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Pro . Simulacién can el
casa simulado procaszo da destilacifin
continua
0 xn('1)
(o) fu(ty)
o n %Fn
xn(to) xn(ty)
2
fz('u) * '2('13
1
R
(to)
S(tg): Xylto) S(m. %111} A
to t, L
at=(t = 1,) xy(t4)
Figura 4.3: Simulacién de la retencidn
*m——————— L i el Rt e
£ to ty ty t; tiempo

t=(t; — ;=) >0

Estas condiciones para ¢l tiempo #; se alcanzan cuando la columna se ha operado
a reflujo total durante algin tiempo. la duracidn de este estado incstable podria estar
determinada por la experiencia de la planta, o podria simularse por medio de un programa
por separado. Desde el punto de vista matemadtico el problema equivale a simular e} proceso
una vez con el programa de destilacién continua a reflujo total,

El programa toma en cuerta dos clases de situaciones para el tiempo to:

e toda la carga estd en el rehervidor (la columna estd seca); y
s la columna tiene liquido de composicién similar a la composicién de la carga.

En el primer caso, la cantidad de liquido correspondientc a la retencién total se toma
de la carga inicial. tomando en cuenta que la cantidad de liquido que permanece en el
rehervidor disminuird. Los perfiles de temperatura y concentracion a lg se obticnen de la
simulacién a reflujo total (ver figura 4.4)
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A
Proceso simulado . Simulacién con el
proceso de destilacifn
continua

X *m Xa

m-cwma itaracidn

P | -1
Ro=X_  =[ts;+1) ] %.-H Xo1s
H-H(ti) Sn“3|"o) 0 mel [( d J, i '§2 -] ()

Figura 4.4: Estabilizacion

4.3.2 Ejemplos

Nad y Spicgel (1987) han comparado la eficiencia de los procedimicntos descritos en este
trabajo con otros procedimicentos convencionales de destilacidn por lotes; como por cjemplo
BATCHFRAC (Boston et al) [16]. Encontraron que los procedimientos convencionales uti-
lizan mds tiempo de computadora que los procedimientos que se muestran en este trabajo,
Ademds encuentran excelente acuerdo entre sus resultados experimentales y las predicciones
usando este procedimiento; para la destilacion por lotes de los sistemas ciclohexano/n-
heptano/tolueno.

En esta seccion se muestran comparaciones entre resultados experimentales y practicos
de destilacidn por lotes para tres casos.

4.3.3 Ejemplo 1

Domenech y Enjalbert (1981) [5] usan el método cldsico de cdleulo elapa por etapa y el
método tradicional Runge-Kutta-Merson de cuarto orden, con tamaiio de paso variable
para la integracion del tiempo. Asume soluciones ideales.

Este ejemplo involucra la rectificacion de una mezcla de 10 componentes en una



96 CAPITULO 4. SIMULACION DE LA DESTILACION POR LOTES
1.9

Fracclén 0.9 !
mol de )
destilade 0.8 |-

a7}

0.6 |-
85}

ERESERRIE

04}
0.3}

8

Tempath])
Aoultados da la simulacidn de Domenach

o

0.2

o.1-k

0
1 2 Tiempa [h ]} & &

Figura 4.5: Resultados de la simulacidn del Ejemplo 1.

-

columna con 22 platos y un condensador total. La relacidn de reflujo constante durante
toda la operacidn, tiene un valor de 20, ¢l flujo de vapor se fija a 36.63 mo! h~!. La canti-
dad del lote inicial es de 12.51 mol y la operacién se simulé hasta que 1 mol quedaba en el
rehervidor, el tiempo requerido para la rectificacion es de 6.59 h. La rctencidn total en la
columna representa el 3% de la carga en el rehervidor.

En la figura 4.5, los autores muestran el desarrollo respecto al tiempo de la fraccién
mol de cada componente del destilado.

Este programa se corrié con los mismos datos de entrada, los resultados se grafican en
la figura 4.5. El tiempo de rectificacion requerido para dejar en el rehervidor solo una mol,
fué en este caso 6.60 h. Hay un acuerdo total entre los resultados de la simulacién con los
resultados de los dos modelos.

4.3.4 Ejemplo 2

El ejemplo es de Boston et al. (1981) [16]. Las ecuaciones bédsicas de régimen no permanente
empleadas son esencialmente las mismas que reporta Distefano (1968). Las ecuaciones
empleadas consisten de los balances rigurosos de materia y entalpia y las relaciones de
cquilibrio de fascs.
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Tabla 4.2: Especificaciones del ejemplo de Boston et al. (1981)

Especificaciones de la columna:

Nimero de ctapas internas 8 Componentes:
Retencidn de las etapas 0.01 fF88 Propano
Retencidn del condensador 0.10 f£° Butano
Presién 14.70 psia Pentano
Carga inicial 100.00 Ib mol Hexano

Modelos de las propiedades fisicas: i

Valores de K: Constantes relativos al valor de X del Pentano.
K- del Pentano por ley de Raoul
ec. de Antoine para la presién del vapor.

Entalpias: . S Gas ideal para el vapor.
: Ecuacién de Watson para el liquido.

Densidades: - Ecuacidn de Rackett.

Los resultados se resumen en las Tablas 4.3 y 4.4, la descripcidn del problema se da
en la Tabla 4.2.

Hay cinco pasos de operacion y los criterios de finalizacidn se representan por las
cantidades subrayadas en la Tabla 4.3. El objetivo es producir butano a una pureza del
99.0 % y hexano a 99.98 %. El propésito de los dos prineros pasos es remover la mayor
parte del componente més volitil, propano. El segundo paso de separacién de propanu
se termina cuando la fraccién mol del componente siguicnte mas pesado, butane, alcanza
0.985 en el destilado. ) )

Entonces el acumulador se vacia y se adicionan al rehervidor 20 moles conteniendo 40
% de butano y 60 % de hexano, antes de comenzar el tercer paso. Este paso sc termina
cuando la fraccidn mol de butano en el acumulador alcanza 0.99. El acumulador se vacia
de nuevo antes del comenzar el primere de dos pasos de retiro de pentano. Al final del
iltime paso de operacion, la fraccién mol de hexano en el rehervidor es 0.9998 y este puede
cer drenade camo el producto final de hexano.

Este problema fué simulado con los mismos datos de entrada que el de Boston et al.
con excepcion de que se usé la ecuacidn de estado SRK para las predicciones del equilibrio
liquido vapor.

Con el programa presente no cs posible recargar el rehervidor durante la operacién.
Por lo tanto el ejemplo se divide en dos corridas. Para los tres Gltimos pasos, se calculé una
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Tabla 4.3: Resumen de resultados del Ejemplo 2 de Boston et al. (1981)

| Paso de operacién 1 2 3 4 5
Propdsito retirar C3  producir C4 retirar C5
Relacion de reflujo 5 20 25 15 25
Tlujo de vapor 12 42 52 32 52
Vel de destilacion 2 2 2 2 2
Tiempo (h) 4.07 1.81 18.27 4.31 3.78
Destilado prescnte
Prepano 0.80000 0.01500
Butano 0.20000 0.98500 0.16440
Pentano 0.83560 0.80000 0.01610
Hexano 0.20000 0.98390
Destilado acumulado
Propano 0.98880 0.84970 0.00020
Butano 0.01120 0.15030 0.99000 0.00630 0.00450
Pentano 0.00980 0.98750 0.79140
Hexano 0.00610 0.20410
(Ibmol) 8.1321 11.7600 36.5430 8.6129 121670
Rehervidor
Propano 0.02060
Butano 0.32540 0.31910 0.00060
Pentano 0.10900 0.11350 0.13350 0.01730  0.00020
Hexano 0.54500 0.56740 0.86580 0.98270 0.99980
(thmal) 91.737 88.124 71.600 62.998 59.398
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Tabla 4.4; Resumen de los resultados del Ejemplo 2 de este trabajo

Paso de operacion 1 2 . 3 4 5
Propésito retirar C3  producicr C4 retirar C5

Relacién de Reflujo & 20 25 15 25
Velocidad del vapor 12 42 52 32 52
Tiempo (h) 4.05 2.10 18.15 3.90 3.80
Destilado presente

Propano 0.79283 0.01590

Butano 0.20717 0.98407 0.35252 0.00003

Pentano 0.00003 0.64469 0.80534

Hexano 0.00279 0.19463 0.98382
Destilado acumulado .

Propano 0.98935 0.81280

Butano 0.01065 0.18720 099114 0.02608 . 0.01321
Pentano 0.00883 0.93843 0.62842
Hexano 0.00003 0.03550 0.35837
(1b mol) 8.10 12.30 36.30 7.80 15.40
Rehervidor

Propano 0.02076 0.00009

Butano 0.32590 0.31444 0.00231

Pentano 0.10901 0.11423 0.33312 0.03556 0.00037
Hexano 0.54514 0.57124 0.86456 0.96444 0.99963
{Ib mol) 91090 87.70 71.82 64.02 56.42

nueva carga inicial con la informacion del producto de domo del segundo paso y ¢l nuevo

0

99

material agregado. En este caso, ‘el material remanente en los platos se mezcla con la carga

del rehervidor, y habrd un periodo nuevo de equilibrio (no incluido en la tabla 4.4).

Los criterios de finalizacién sc representan por las cantidades subrayadasen la tabla 4.4

junto con los resultados de la simulacion de este modelo; el acuerdo entre las dos simula-

ciones es muy bueno.

4.3.5 Ejemplo 3

Domenech y Enjalbert (1974) [5), realizaron una serie de pruebas experimentales en una

instalacidn piloto para probar la validez de su modelo. Escogieron para este estudio una
mezcla de ciclohexano-tolueno.
Los calculos se realizaron bajo las mismas condiciones de operacién que las de los
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Figura 4.6: Resultados de la simulacion del Ejemplo 3

experimentos de Domenech y Enjalbert (1974).

En este caso se usé el modelo de UNIFAC (7] para las predicciones de las propiedades
del Equilibrio Liquido-Vapor (ELV) y los resultados de cuatro casos diferentes se grafican
en la figura 4.6. Los datos experimentales y las condiciones de operacién se muestran en la
Tabla 4.5.

Se aprecia, de nueva cuenta, que estos resultados estin en buen acuerdo con los valores -
publicados.
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Tabla 4.5:" Datos 'cxperimgutaies de destilacién por lotes de decnech;Ehjalbért

Caso 1 Caso 2 Caso 3 Caso 4
R=3 R=4 R=6 R=5
z; = 0.62:- z; = 0.55 r; == 0.42 z; = 0.30
P(mol) . . x4 P(mel)  zy4 P(mol) zy4 P(mol) Td
0.0 0.96 [ 0.0 0.945 | 0.0 092 | 0.0 0.90
21.0 0.94 | 10.0 093 | 10.0 090 |35.0 0.86
29.0 0.93 |20.0 0.91 |25.0 0.875 | 12.5 1 0.85
50.0 0.92 |29.0 0.905 | 39.0 0.865 | 23.0 - 0.84
60.0 0.91 |40.0 0.90 | 60.0 0.83 :36.0 :0.80
75.0 0.895 | 50.0 0.895 | 80.0 0.73 | 43.0 017
90.0 0.875 | 60.0 0.885 | 89.0 0.63 |51.0 ---0.69
111.0 0.825 | 81.0 0.85 | 9.0 0.475(.63.0 0,56
129.0 0.70 |93.0 0.83 75.05 220,40
140.0 0.55 | 104.0 0.77 0.83. . . 0.30
118.0 | 0.65 LAl o
123.01 0.53
131.0 | 0.37
. Mezcla binaria ciclohexano y tolueno T
Columna de rectificacion con platos de malla "4 platos .,
Presién de operacion 1{atm)
Condensador total
Carga inicial en el rehervidor 200.0 (mol)
Retencion de liquido en cada plato y en el condensador 2.5(mol)
Eficiencia de etapa 75.0%

101
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Capitulo 5

Modelos para Simulacién de
'Columnas Empacadas

5.0.1 Simulacién de una Columna de Destilacién por Lotes Em-
pacada

A continuacidn se presenta un modclo matematico que simula la operacién de una columna
empacada de destilacion discontinua. Las ecuaciones del modclo se desarrollan para. sis-
temas multicomponentes y para distintas condiciones de operacién.

Se toma en cuenta el fenémeno de retromezclado en las fases liquida y vapor para
una columna de destilacién no adiabdtica en operacidn discontinua, por lotes. Este
modelo puede ser usado para la simulacidn de sistemas reales donde las suposiciones de
simplificacién usuales no son aceptables. Los algoritmos permiten la determinacicn de la
evolucidn de los perfiles de temperatura, concentracion y velocidad de flujo en la fase liquida
y en la fase vapor.

Se presenta un cjemplo numérico para la destilacién de una mezcla binaria.

5.1 Introduccién

El desarrollo de la industria de la quimica fina contribuye al desarrollo de las operaciones
de destilacidn por lotes; de aplicacidn menos frecuente que la destilacidn continua. Sin
embargo, este proceso de separacion de las fases liquida y vapor representa mucho interds
al plan de investigacion fundamental y al anélisis funcional de los procesos.

La operacidn de la destilacidn discontinua, (por lotes) es una sucesién de etapas transi-
torias que involucran el fenémeno de la transferencia de calor y masa en funcién del tiempo;

103
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es decir, los perfiles de composicidn y temperatura varian respecto al tiempo.

A la fecha existen diversidad de trabajos de investigacion realizados sobre columnas de
platos. Este trabajo se consagra al andlisis de operacion de una columna de destilacién por
lotes empacada, ya que si bien es cierto que en la industria el uso de columnas empacadas
es muy frecuente, son pocos los trabajos publicados en lo que concierne a la rectificacidn
en columnas empacadas.

El desarrollo de los métodos numéricos y la existencia de computadoras cada vez més
rapidas, ponen a nucstra disposicién los medios de tratamiento numérico para las ecuaciones
diferenciales resultantes de un modelo; hacen posible la consideracion de un mayor ndmero
de factores involucrados en estas ecuaciones, tales como los fenémenos de transferencia y las
relaciones de equilibrio liquido-vapor; reduciendo tanto como sea posible las suposiciones
hechas con el fin de simplificar dichas ecuaciones; es decir, evitar cualquier simplificacién,
para que de esta manera sca posible tomar en cuenta modelos més sofisticados.

Una parte de este trabajo se dedica al estudio del modelo matemitico que representa
una columna de destilacién por lIotes empacada, bajo distintas hipdtesis concernicntes a su
funcionamicnto, a los algoritmos de tratamiento numérico, al estudio de simplificaciones
que aportan hipdtesis sobre los algoritinos de cdlculo asi como a los resultados de cnsayos
experimentales realizados en una planta piloto, otra parte se dedica al andlisis de adaptacidn
de los modelos a los resultados experimentales y a la sensibilidad del modelo a las variaciones
de los principales pardmetros fisicoquimicos.

5.2 Anadlisis de Operacién de la Columna

El proceso que se presenta a manera de esquema en la figura 5.1, es ¢l comportamiento de
una columna de destilacién por lotes de altura Z, un rehervidor total y un condensador
total. La columna se divide en sccciones de allura AZ.

Se asume que la presidn se mantiene constante respecto al transcurso del tiempo de
operacién de la columna; asi como pérdidas de carga despreciables, aunque esta suposicién
no es forzosamente necesaria.

El rehervidor opera como una elapa de cquilibrio tedrica, esto es, el vapor realmente
estd en equilibrio termodindmico con el liquido.

Los vapores que salen de la parte alta de la columna son condensados totalmente; se
da por hecho que el liquido que se introduce a la coluinua como reflujo, asi como el destilado
que se retira de clla, se encuentran en su temperatura de cbullicion.

Se consideran también las pérdidas de calor a través de las paredes de la columna; se
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Figura 5.1: Diagrama esquemitico de una columna de destilacidn por lotes -
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asume que la transferencia de calor entre las fases que fluyen y las paredes de la columna se
da tinicamente por medio de la fase liquida; es decir, se desprecia la transferencia de calor
por medio de la fase vapor.

Se desprecia la dispersion radial, pera no asi la dispersion en la direccion azial; la
transferencia de masa debida a este fendmeno se representa por el término ~D = % , que
se sobrepone a la lransferencia de masa al suponerse que el flujo de las fases es de tipo
pistdn. : .

Las variables que permiten describir la evolucion del proceso, en cada nivel de la
columna, incluyendo al rehervidor y condensador son: '

1. Las composiciones y temperaturas de las fases liquida y vapor.
2. Los flujos molares del liquido y vapor.

De esta manera cada seccidn de la columna de altura AZ hace aparccer 2(C — 1) + 4
variables o incégnitas. En el caso de una mezcla de C componentes: las (C — 1) fracciones
molares z; e y; y las temperaturas de las fases Ty, Ty; asi como los flujos molares L'y V.

Por otra parte interviencn mds variables que constituyen las magnitudes de entrada,
como la energla que se suministra al rehervidor, la relacion de reflujo, el calor que se retira
del condensador y las pérdidas térmicas; todas las anteriores son determinadas experimen-
talmente o bien, pueden ser calculadas.

Las ecuaciones que involucra el modelo son independientes para cada fase; esto es, las
ecuaciones para la fase liquida y las correspondientes a la fase vapor (ver figura 5.2 ). Por
un fado se plantean las ecuaciones de conservacidn para cada seceidn de la columna, como
lo son el balance total de materia, el balance de matcria para cada componente y ¢l balance
de energia. Por otra parte se plantean las ccuaciones en los limites de la seccién empacada
de la columna; estas se explican mds adelante.

Ademas se involucran las ecuaciones de equilibrio termodindmico, y todas las correla-
ciones permitidas para determinar las retenciones de las fases liquida y vapor, los coefi-
cientes de transferencia, los coeficientes de dispersidn asi como otras magnitudes en funcién
de propiedades fisicas, termodindmicas ¢ hidrodindmicas de las variables principales.

A continuacidn se presentan las ecuaciones generales concernientes al modelo en dis-
tincién. Estas son las relaciones para la parte empacada de la columna y sus limites con el
rehervidor y el condensador.
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F)gura 5.2 Esquema gcneral dc '.mnsfc ncia;
empacada. -

l D28,
L}z

_ Transferencia de masa global en un
elemento de altura de columna AZ.

[VHV]z4a2 [LHL)zp a2z
[DVH" L8 Hys —(‘Eu] z+azT l [D"H" o ”"' ]z-mz
T 1 L KviaHvi(y; —y)AZ P T8 KviallL(y; — %)AZ T
AZ ——— ¥ HuzAZ F»Qp AZ
l \ 2 5°C | HyriAZ S Ua(Ty - T1)AZ
[Dviy £E, 1y 28] T l (Dot g, 2]
l vl C L,

Transferencia de calor en un
clemento de altura de columna AZ.
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5.3 Ecuaciones Dindmicas de la Operacién de la
Columna

5.3.1 Parte Empacada de la Columna

Las ecuaciones de los balances y las relacioncs de transferencia, tanto de masa como de
energia se describen para un clemento de columina de altura diferencial AZ; las ecuaciones

finales se obtienen por pasos, tomando pequeiios diferenciales de altura; cuando AZ tiende
.a cero.

De esta mancra se obticnen 3 ecuaciones para cada fase; la ecuacidn 5.1, que.es el
balance de materia para cada componente ¢, la ecuacién 5.2 del balance de materia total y
la ccuacidn 5.3 del balance de energfa.

Fase vapor

Balance de materia para cada componente:

F TR +$

A(hvCyy) _ B(Vy):,. 8 [D iy a(cavy.)] ¥ Kv.-‘a(y,.-,_‘.'“

Donde:

Es el término que representa la. a.cumulacuon (hold-up) del vapor en'la’ seccnon empacada -'
de la columna; g i - :

Avyi)
9z

Es el término que representa la transferencia de masa debida al flujo priﬂcipa];~_ v ;

NCvyi
-aa—: [Dvhv-——-( 31;3] )]

. Es ¢l término que representa la transferencia de masa por dispersién en la direccidén’axial;

Kvialy! — wi)
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Bs el ;tér'mi'nb‘ de'la tran:iferencm de masa ¢

represeuta la condensaclon del vapor o

paredes de la columna.
Balance de materia total
La suma de las ecuaciones del bal

al balance de materia total.

a(hvCv) _ 3V
a

Donde:

G
Z: Kvia(y; —y) =0

para un sistema binario.

Balance de energia

En csta ecuacidn intervienen los términos de la entalpia que estd asociada con la
transferencia de masa de todos los componentes. El término que traduce el mecanismo de

transferencia de calor debida a la diferencia de temperaturas entre la fase liquida y vapor
es:

d(hvCvHy) _ 3(VHV) (')(va.
at -

5t 5 [D hvzlly

+ sz.aHv-(y. - y-) +

ZHV'I - UA(TV - TL) (5 3)

i=1

Donde Hy; representa la enialpfa. molar del componente i puro, o bien su entalpla
molar parcial, ya sea que se desprecie o no la entalpfa de mezcla,

Fase liquida

Balance de material para cada componente

3(heCrzi) _ 3(LI.) 8(Crz;)

Qp.
at 5 & {D" 3z ] ""'("'”')"'

" (54)



110 CAPITULO 5.

e (55)

Balance de ene rgia

||qmda es-andlogaa ladela l'ase vapot, i
_con un término adicional que represernitalas perdldas tu-mxcas a travcs de las paredes de la
columna: .

La ecuacidn del balance de cncrgm de

B(hiCLHL) B(MI ), 20| _§ : -
= BzL 3 D, IILZI{L (82 ) —;l{ViﬂI]Li(yi—'yi)"'

+92 5 Hynt + U0 ~T0) - Q )

=

Ya se dispone de seis ecuaciones diferenciales parciales para traducir la evolucién de los
perfiles de temperaturay composicidn, asi como los flujos molares de las fases a todo lo largo
de la columna (0 < z < Z) y del Lliempo de operacién. Sin embargo, las relaciones gencrales
no son aplicables en las fronteras de la seccién empacada de la columna (z =0 y z = Z);

para las cuales es necesario formular ciertas condiciones que sc explican a continuacidn.

5.4 Condiciones en los Limites de la Seccién Em-
pacada

Las condiciones en los l{mites consideradas son andlogas a las propuestas por Danckwerts
[46}; estas representan la continuidad de las variables de salida de las fronteras del sistema,
consideran que ya no hay mezclado longitudinal en el exterior de la parte empacada de la
columna. Los subindices que caracterizan la interfaseson € y s, representan respectivamente
la entrada y salida de las fases a la columna.

5.4.1 Interfase Rehervidor-Columna (2 = 0).
Balances de materia para cada componente

3(Cvyi)

3=0

Veyei = |Vsi — Dvhy (5.7)
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Balance de energia

VoHy. = |i7m Wy i

T

) CoGaay
a(LHL)|

Bz =0, )

x=0

Se utilizan estas dos condiciones bajo una forma mds simple:

1Tvico =Ty, - o T (5.18)
or, o . | - PR,
i o 0 e : (5.16)

Lo que se demnestra a continnavion:
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en la buse de’la

que escrita paraz =0 -

o b
/ — Veyi —.—v—-.Dvthv 52

o-bien:

o Velwei - i) = —DVhVCvE (5.20)

De la misma forma se desarrolla exhaustivasnente la ecuacion 5.19 bajo la forma:



R Ut

Vattya= VHV

Tomando en cuenta que:

queda:
VeHye = [VHy — Dvhvf{vaaﬂ - Dvhy ZHV.Cvay'
- - z =1 9z 4
Factorizando:
c
V.Hye = |Hy (V - Dvhy?%) — Dyhy lev.Cvan'

=0..

y sustituyendo las ecuaciones 5.18 y 5.20 en la anterior, obtenemos:

V.Hy. = Hva-i-EHv.V(ye. ¥i)

=1

Lo que resulta para 2 =0 en:
(<]
=3 Hviyei
it
ya que

c
VeHve = HyVe+ 3 HyiVe(yei — ).
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o bien

pero cbmo el'término-;

represenm a ﬁn de cuentas'otra composicidn del componente i a la entrada de la oolumna
;- (z.= 0); entonces esta Wltima ecuacxon es posible escribirla como:

Hy. = Hy +E”V.‘yn'

i=1

pero ya que Hy es la entalpia de la fase vapor y ya se encuentra involucradaen el segundo
término de la ecuacidn anterior; entonces queda:

c .
Hye =" Hyiyei (5.21)
=

Esta tiltima ecuacidn describe la igualdad entre la temperatura del vapor en la altura z = 0
y la temperatura Ty, de esta fase a la entrada de la columna, Porque:

c
S Hviyei = Hv

i=1
entonces:
Hy. = Hy
que se traduce como:
|Tv|,0 = Tve

La ecuacién para la fase liquida cn la altura z = 0 se escribe de la siguiente forma:

=0 (5.22) '

=0

dLHL
az

Que desarrollandola da:

§ My 0n ‘om, a1y
£ Oz 02 Ty, 9=z
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Lo que resulta en:

115

Con cdlculos similares a los anteriores se llega a2 las ecuaciones que representan las

condiciones en el limite superior de la columna (z = Z) :

5.4.2 Interfase Columna-Condensador (z = Z)

1Teliaz = Tee

Ty
dz

=2

=0

Balance de materia para cada componente

Balance de materia total

Lezei =

‘3(vas)

L, =

9z

oV

Lzi+ Dphy

L+ dLh(,T

=2

acCy,

8(Crz:i)
0z

2=2

=2

. (5.23)

(5.24)

(5.25)

(5.26)
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Balance de energfa

jones del ba ance de ehérki’& enla forma simplificada:

T,

=2

Que se demuestran de manera andloga a la hecha en la interfase columna-rehervidor.

5.4.3 Rehervidor

Las ecuaciones, son las siguientes:

d(Bzgi)

= Lewe - Veyei (5.29)

con
Yei = yi(z5i)

El rehervidor representa una ctapa de equilibrio, por lo tanto el vapor realmente esti en
equilibrio termodinimico con el liquido que lo origing.

aB _

B v 5.30
7= (5.30)

ABHE) - Qu+ Loty — Veve (5:31)
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5.4.4 Condensador

Despreciando la retencidn en el condensador; se
tes: i

con
Ui = Tei = Tpi : = (5.33)
V.Hys = (Le + D)Hy. + Qe (5.34)

5.4.5 Correlaciones que Permiten el Célculo de los Pardmetros
Fisicoquimicos

Para calcular €} irea interfacial de las fases liquida y vapor asf como los coeficientes de
transferencia de masa entre las fases; se emplearon las correlaciones de Onda ef al. [47]. Los
coeficientes de dispersién en la direccidn axial son determinados a partir de las correlaciones
propuestas por Sater y Levenspiel [48]; también se utilizd la correlacion de Shulman et al.
[49] para el cdlculo de !a retencidn estdtica y la correlacién de Otake y Okada [50] para la
evaluacidn de la retencién dindmica.

Para las entalpias y las condiciones de equilibrio se hace incapié a las expresiones
especificas de mezcla de las especies quimicas consideradas.

5.5 Operacién de la Columna en Régimen Esta-
cionario '

Las condiciones iniciales de la irxiegracidn de las ecuaciones que describen la operacidn
dindmica de la columna; son generalmente los valores de las variables a la salida de una
fase preliminar de operacidn, sin retivo de destilado como producto. Esto es en la operacion
de la columna a reflujo total, en otras palabras, a operacidn en régimen estacionario.

La unidad de destilacién por lotes opera inicialmente a reflujo total; esto es, todos los
vapores generados en ¢l rehervidor ascienden a través de la parte empacada de la columna,
al salir de la parte alta de esta, son condensados fotalmente y se regresan al domo de la
columna como reflujo.
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La condicidn de reflujo total se establece a una velocidad de vapor fija en ¢l domo de
la columna. De esta manera se evita tener que excluir una porcién de destilado que no sa-
tisface las especificaciones requeridas, o tener que mantener relaciones de reflujo elevadas al

principio del periodo de retiro de destitado, para obtener el producto en las especificaciones
descadas.

Se considera también la operacién del equipo en régimen permancnte, como se enfoca
muy frecuentemente en otros estudios. Al principio de la operacidn, cuando la columna
operando a reflujo total ha alcanzado el estado estacionario, todos las términos que varian
“respecto al tiempo desaparecen de las ecuaciones de los balances de materia y energfa.

Las ecuaciones del balance de materia para cada componente, del balance de materia
total y del balance de energia para la seccidn empacada de la columna, son las siguientes:

Para la fase vapor

Balance de materia para cada componente

S0, 0 [Dvhva—(-cé:Li)] + Kvialy; ) — %ag =0 (5:35)

Balance de materia total:

Balance de energia

_VHy) | A(Cvin)
5 ‘o [D"'“’?;”" I

Para la fase liquida

Balance de materia para cada componente

B(La:) [DLhLO(CLI-')

5.38)
9z 3 8z ( ) E

] — Kvia(y; — !l.')+_%£1‘;
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Balance de materia total

Balance de eriebrgfn

3(LH,
(az ) + 352 [DLTAL.ZHL.

Z Kv.aHL.(y, - 1/-) -+

8(Cm:.)]

+——21{L,= +Ua(Tv = Tp) — Qp =0 (5.40)

i=1

las condiciones en las fronteras del sistema son andlogas a las descritas en la seccidn 5.4
En lo que concierne a las ccuaciones de balance en el rehervidor y en el condensador,
se obtiene:

5.5.1 Para el Rehervidor
Lz —Veyei =0 (5.41)

con

vei = y"(=5i)

L=Vo=0 : : (5:42)

Qs+ L,Hy, — VeHy. =0 (5.43)

Es convenicnte ahadir a estas tres relaciones fundamentales, las ecuaciones que de-
terminan la carga y la composicién del rehervidor, lomando en cuenta la retencién del
liquido y del vapor en la columna; una vez que se ha alcanzado el régimen permanente de
operacién.

Balance para cada componente

2
Brp; = B, — / hyCryi dz — A hyCrz; d= (5.44)
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. Balance total: Ll -

o

5.5.2" Para el Condensador

- i S Ve L B ;(5;46)
Ys = Tei (5.47)
ViHv, = LeHie + Qc (5.48)

Nota: Las ecuaciones de balance ¢n ¢l rehervidor y en el condensador no sor indepen-
dientes, ya que se toman en cuenta los balances parciales y totales de la seccién empacada
de la columna; por consiguiente eliminamos las ecuaciones 5.41 y 5.42

5.6 Modelo Simplificado

Se han expuesto las caracteristicas escenciales de un modelo matemadtico de una columna
de destilacidn por lotes empacada, soportando un minimo de simplificaciones.

La importancia de disponer de un modelo, es la posibilidad de efectuar una simulacién
de un proceso que se aproxime tanto como sea posible a la realidad. Sin embargo; cuando se
dispone de un modelo, se tienen un sinimero de aplicaciones, algunas que sc colocan en el
contexto de concepcién de una columna; es decir, en la determinacidn de sus caracteristicas,
tales como la altura, la naturaleza del empaque y ciertos pardmetros que influyen para
obtener el grado de separacién deseado de una mezcla, asi como las condicienes de operacién
impuestas.

Otra de las ventajas que se tienen al disponer de un modelo, es la posibilidad de
determinar las mejores condiciones de operacidn, el rendimiento de la columna y un enfoque
rapido de las condiciones de la columna que pucden ser variadas para obtener la opeacién
éptima incluso en un momento dado cuando la columna esta funcionando, especialmente
en el caso de las operaciones discontinuas, como lo ¢s la destilacion por lotes, en la que la
mezcla que se alimenta al rehervidor difiere siempre en componentes y concentracién de los
inismos.

Es por esto que cs indispensable estudiar la sensibilidad de un modelo a las variaciones
de los principales pardmetros, de manera de aportar las simplificaciones eventuales con el
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abjeto de reducir el volumen y el tiempo de cilculo, o bien modificar la estructura del mo-

delo y los algoritmos de solucidn, en uso de las hipétesis formuladas para el establecimiento
de tal modelo.

A continuacién se presenta un modelo simplificado, en el cual ademds de aportar las

hipdtesis de base necesarias para la elaboracién de un modelo general, se consideran las
condiciones de operacion siguientes:

e Columna adiabdtica; esto es, pérdidas de calor despreciables.

o Flujos molares de la fase liquida y vapor constantes respecto a la longitud de la
columna y al curso del tiempo.

P, sod.
e Prop d

fisicas y termodindmicas tantcs respecto o la longitud de la columna
y al curso del tiempo.

Con estas condiciones, las ecuaciones del modelo se reducen a escribir los balances de
materia para cada componente en la fase liquida y vapor, a las cuales se le adicionan las

ecuaciones del rehervidor y del condensador.

Para la fase vapor

Ay 6 i . )
mC 2 - vy porey ZY 4 Kviay; - w) (549)
Para la fase liquida T T e e e
dz; 8:, . L
hiCrgf = L=+ DLhLCL_ - Kv.a( P y.-) G “(5:50)
Condiciones en los limites. g :
Limite columna-rehervidor
Vyei = ‘Vy.- - ‘ (5.51) .
Lk

= 5.52
9z 1.2 0 : ( )
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Limite columna-codensador

LI,; =

Lz + Dihy

=0 e o (554

Rehervidor y condensador.

Las ecuaciones para el rehervidor y el condensador son andlogas a las ecuaciones del modelo -
general, pero considerando los flujos molares del liquido y vapor constantes. En lo que
concierne al régimen permanente; es decir, a reflujo total, la eliminacidn de los términos
que varian respecto al tiempo conduce al siguiente sistema de ecuaciones:

Fase vapor

zy. + Dvthv% %+ Kvia(y; — ) =0 (5:55)
Fase liquida
12 D E vl -y =0 Ese)

Con las mismas condiciones en los limites:

V=1L S (5.57)
Ty = yei =y"(B:) - (5.58)
— (5.59)
Y4 Y4
Bapi = B2%; — hyCy [c yidz — hiCr, /o dz  (5.60)

B=B°—(hCv+hCr)Z (5.61)
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5.7 Ejemplos de Simulacién

Todos los métodos de resolucién numérica que se han utilizado se basan en un procedimiento
de discretizacion el cual reemplaza las ecuaciones diferenciales por ecuaciones algebraicas,

estos métodos sc detallan en la Seccidn 5.8. Para la resolucidn de las ecuaciones del modelo
en régimen estacionario, se ha utilizado un método de diferencias finitas centrales, este

conduce a un sistema de ecuaciones algebraicas que se resuelven con ayuda de una relajacion
de la inversién de una matriz tridiagonal.

En el caso de la operacién de la columna cn régimen no estacionario, se ha utilizado
un método de diferencias finitas de tipo impicito.

Se presenta como ejemplo una aplicacidn del modelo para simular la operacién de una
columna, €l comportamiento de los espacios vacios de empaque en funcién de una altura
total empacada de anillos Raschig de 160 cm. Los cilculos se efectuin para una mezcla
binaria tolueno-ciclohexano. La figura 5.3 representa los perfiles de composicidn de las
fases liquida y vapor para el régimen estacionario a reflujo total, obtenidos con el modelo
pistdn, el modelo simplificado y el modelo completo con los datos siguientes:

B® =470 mol; 2§ =0.18 y Qp = 970 =!

Se observa que gracias a que en ¢l modelo completo se considera el balance de encrgia
es igualmente posible obtener los perfiles de temperatura de las fases liquida y vapor.

La figura 5.4 representa las curvas de variacidn respecto al tiempo, de los perfiles
de composicidn calculados de las fases liquida y vapor, con las condiciones de operacién
siguientes:

B° =615 mol; % = 0.32; Qp =735 calfs y R = 2.5.

La columna estd compuesta de clementos empacados separados por los redistribuido-
res, se ha trazado la evolucidn de la composicidn en el nivel de cada uno de cllos.

5.8 Explotacién Numérica del Modelo

Ahora se prucban los algoritmos que se desarrollaron para el tratamiento numérico y los
modelos de simulacién de una columna de destilacidn por lotes empacada que se presentaron
en la seccién 5.3. Los algoritmos sc basan en un procedimiento de discretizacién, Las
ecuaciones de los modelos fueron discretizadas por el método de diferencias finitas centrales
en las cuales el método implicito fué usado para las ccuaciones diferenciales parciales. En
todos los casos, el sistema de ecuaciones no lineales resultantes tiene la forma de una

matriz tridiagonal. Este sistema no lineal de ecuaciones fué resuclto por una técnica de
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0.2

" i } }. " " . 1 1

et t 4 t t Atura {em) .
20 40 60 82 1080 120 14D 160 180
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t t t y ¢ t t + + Altura {cm)
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Figura 5.3: Operacién de la columna en régimen estacionario a reflujo total. Perfiles de
composicién de las fases liquida y vapor: curva 1, modelo pistén; 2, modelo completo; 3,

modelo simplificado.
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Figura 5.4: Operacidn en régimen no estacionario: evolucidn respecte al tiempo del perfil
de composicion (a) de la fase liquida y (b) de la fase vapor.
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Tabla 5.1: Condiciones de operacién

Variable | Exp. A | Exp. B | Exp. C | Exp. D
B 513 500 435 563
f . 0.28 0.25 0.13 0.25
Qs 928 682 951 993
R ) 2 oo 3.8

relajacién.

Se estudis la influencia de los pardmetros numéricos y algunas suposiciones fisicas en el
tiempo de célculo, estabilidad, convergencia y espacio de memoria de computadora ocupado
por los algoritmos. Un programa de experimentos fué llevado a cabo en una columna de

destilacién por lotes no adiabatica a escala piloto para probar que tan adecuado cs el
modelo. Se estudié la sensibilidad del modelo a los principales parimetros fisicoquimicos.

Se presentan comparaciones entre los perfiles de temperatura y composicién medidos
y los obtenidos con la simulacién basados en pardmetros fisicos identificados.

Al revisar la literatura concerniente a la destilacidn por Jotes se encontrd que ya se han
desarrollado varios modelos de simulacidn de la operacién a reflujo total y en régimen no
permanente, a diversos niveles de complejidad en funcidn de las simplificaciones admitidas.
Es evidente que los algoritmos de tratamiento numérico dependen de la estructura de
los modelos considerados. Este Capitulo concierne a los métodos numéricos enfacados
de manecra que sea posible la comparacidn de los resultados de! modelo con los valores
obtenidos experimentalmente en una planta piloto.

Al principio de este Capitulo se presentaron Jos métodos de resolucidn de los modelos
para los dos modos de operacién de manera que al escoger los factores se determine el
objetivo de estos algoritmos. Particularmente se estudia la influencia de los pazdmetros en
la duracién y precisién de los cilculos y de esta mancra las simplificaciones hechas aporten
la introduccidn de hipdtesis complementarias.

Esta parte concierne al analisis de adaptacion de los modelos con los resultados ex-
perimentales y al estudio de su sensibilidad a las variaciones de los principales pardmctros
fisicoquimicos; para esto partimos-de cualro experimentos que se han escogido como ejem-
plo y cuyas condiciones de operacion aparecen en la tabla 5.1.
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‘ -5.19 Método de Solucién Numérica

5.9.1 Solucién Numérica de las Ecuaciones en Régimen Esta-
cionario

En régimen estacionario, las ecuaciones de opcracién de la columna corresponden a la
derivadas con respecto a una sola variable independiente: la altura z en la columna; y
son por consiguiente ecuaciones diferenciales ordinarias. En el modelo completo hay seis
ecuaciones diferenciales para seis variables dependientes: z, y, T, Tv, L, V. En el modelo
sirnplificado no hay mds que dos ecuaciones diferenciales para dos variables dependientes:
z, y. En todo caso, la resolucidn de las ecuaciones diferenciales tienen un problema de
condiciones cn los limites. Los métodos para conducir a las condiciones iniciales requieren
de una tediosa solucidn por tanteco en la que los resultados defraudan; por lo tanto se recurre
a un método de diferencias finitas de tipo centrado

La columna estd dividida en N incrementos iguales a AZ, los niveles de divisidn estin
numerados de 0 a NV partiendo de la base. Si U es una de las variables consideradas, sus
derivadas en ¢l nivel j se estiman con ayuda de las relaciones siguientes:

paraj=1,.,N -1

bl g B
BN _ Upps —2U; + Ui,
9z}, 287
para 7 =0 DR
BU) —3Ug+4Uy = Uy - .
5 ) = —— 5.64
(32 o 2AZ (564)
paraj.= N
: . au) UNea—4Upn-1 +3Ux
T F— (5.65)
(c’)Z N 2AZ

En ocasiones, para evitar la anulacidn de elementos diagonales de la matriz los coefi-

cientes discretizados de las ecuaciones (%). se reemplazan por QJ—*‘%’Q que es mds ade-

d lazarlos por (Lis1=Lh=1)
cuado que reemplazarlos | T A

El reemplazo de las derivadas con las diferencias finitas por medio de las ecuaciones
anteriores, permite sustituir las ecuaciones diferenciales por ecuaciones algebraicas, estas
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'ultlma son esuelta.s por u_n metodo de relajaclon que se auxllxa con ‘un;, algontmo de N
én de’ la,s matnccs tndlagonales

i El snstema de las ecuaciones dlscrchzadas se pone | facn]mcnte bajo la forma

.A-X=B

donde X es el vector de los términos indepéndicntcs (incégnitas), A es una matriz
tridiagonal Y B es el vector solucidn. A y B no dependen implicitamente de X.
-=:De’hecho, la matriz tridiagonal A es la sobreposicién de la misma matriz tridiagonal
-y las variables dependientes que tenemos (seis con ¢! modelo completo, dos con el modelo
- simplificado) y, de manera andloga, el vector B es la sobreposicién de los mismos vectores
y las variables dependientes que tenemos.

El vector X se corrige al reemplazarlo por el vector

(l-w)X +wA™'-B

Naturalmente, el cdlculo de A~! . B se hasa en la descomposicién de la matriz A y del
vector B, en las mismas partes que hay de variables dependientes. w designa un factor de
" relajacion escogido apriori. De la correccidn del vector X, se deduce una correccién de la
matriz A y una correccién del vector B.

Esta triple correccién estd atraida por una inicializacidn de X, ella se repite exhaus-
tivamente hasta la convergencia.

5.9.2 Solucién Numérica de las Ecuaciones en Régimen no Esta-
cionario

En la operacién de la columna en régimen no estacionario aparece una segunda variable

independiente: el tiempo {.

Las ecuaciones de operacién de la columna en este caso son ecuaciones diferenciales
parciales. Para resolver este tipo de ecuaciones se hace uso de un método de diferencias
finitas de tipo implicito. Las derivadas de una variable U, en el nivel j y en el instante &,
se estiman ¢on la ayuda de las relaciones siguientes:

paraj=1,.,N—1

au _ Uik — Ui
(), -t
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NP Don'dve,j
Crank Nich
el

‘para‘].'k =N

Z) . 2AZ

(3U> _ Unv-ap—4Un-14 +3Uns (5.70)

Con este método, se previene que no es necesario unir la eleccidn del incremento At
con aquel del incremento AZ. »

La operacidn de la destilacidn por lotes se efectiia en un tiempo relativamente largo,
lo que obliga a escoger un At grande, eso mismo es posible despuds de haber escogido un
AZ pequefio para asegurar una precision suficiente.

Las ecuaciones algebraicas obtenidas con el reemplazo de las ecuaciones diferenciales
por las derivadas con las diferencias finitas a régimen no permanente, estin arregladas
en una forma tal que es facil calcular los valores de las incégnitas que corresponden a los
diversos niveles ¢ instantes £+-1, ctando se calculan los valores de aquellas que corresponden
a los diversos niveles y a los diversos instantes k.

Una vez mis, los calculos sc levan a la inversicn de las matrices tridiagonales; para
efectuarlos, es necesario disponer de los valores de las incégnitas que corresponden a los
diversos niveles en la columna y al instante cero. Para esos valores, se proporciona la forma
de resolucion numérica de las ecuaciones en régimen estacionario.

lcomo en estadistica, es un indice que sitia a cada uno de los clementos considerados en un lugar

proporcional a su importancia real
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5.9.3 Seleccién de los Métodos Numéricos para la Solucién de
las Ecuaciones

Si lo que sc desea es alcanzar una precisién satisfactoria en un tiempo de célculo razonable,
..es necesario escoger bien entre las numerosas posibilidades de métodos numéricos aplicables
para resolver los sistemas de ecuaciones resultantes. El desarrollo del método numérico,
-“depende sobre todo de la seleccidn de los incrementos de altura de la columna AZ y de los
incrementos de tiempo A, que son los parametros principales de la discretizacion de las
ecuaciones diferenciales.

También la seleccidn estd en funcidn de las ecuaciones que se utilicen para discretizar
las derivadas; por ejemplo, no es posible efectuar la discretizacion después de haber aplicado
cicrtas reglas de derivacion. Depende igualmente de la mancra de aplicar el método para”
resolver las ecuaciones discretizadas. .

Asi es que la solucién de las ecuaciones discretizadas de régimen permanente estd en
funcién directa de los valores iniciales que se le asignan a las variables desconocidas, del
factor de relajacidn w y del criterio que se toma para decidir si la convergencia ha sido
alcanzada o no. v

Es neccsario sefialar que la menor modificacidn hecha a las ecuaciones diferenciales,
ya sea despreciar ciertos términos o bien reemplazarlos por aproximaciones, puede influir
mucho en los tiempos de cdlculo; pero de igual manera podria no afectar mucho a los
resultados.

Para decidir que método de resolucién conviene se han hecho ensayos, considerando los
medios de cilculo que se disponen actualmentey por otra parte los valores de los parimetros
{isicos concernientes: es decir, los que corresponden a los resultados experimentales que se
han obtenido?. :

La columna que se utilizd estd compuesta de elementos de empaque separados por
redistribuidores equipados con tomas de muestras; esto nos conduce a escoger un niimero
N de intervalos de discretizacidn en el espacio igual a un miltiplo de 8.

Para las ecuaciones discretizadas de régimen permanente, debemos de admitir que la
convergencia se alcanza cuando las correcciones que se hacen a los valores de las variables
desconocidas, son inferiores en valor relativo a 1074,

Con el modelo simplificado en régimen permanente, la rapidez de convergencia depende
poco de los valores iniciales que se dan a las variables desconocidas.

Con el modelo, iniciando con un ndmero de incrementos de altura de la columna NV
igual a 24 y variando el factor de relajacion w, asi como los pardmetros fisicoquimicos con-

?Descritos mds adelante.
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cernientes, se observa que la convergencla s¢ alcanza en
después de 200 iteraciones ..........L. 000000

después de 280 iteraciones .......... .. ...0000
después de mds de 450 iteraciones ...........

El valot 6ptimo de w aparentemente se situa alrede :
y variando NV asi como los valores de los parametros flsncos se o
se obtiene en promedio: : .
después de 200 iteraciones y 56 s para.N= 16
después de 200 iteracionesy 57s ... -para NV =24
después de 110 iteracionesy 61 s para V =48

rva que'la convergencia

Cuando se pasa de N = 24 a N = 48 ¢l volumen de la memoria ocupada pasa de 11,5
KB a 12 KB; y los resultados son afectados en promedio hasta la tercera cifra significativa.

Para los cdlculos definitivos conservamos:
N=24yw=0.1

Con el modelo completo a régimen estacionario®, no es posible una convergencia satis-
facloria de las ecuaciones discretizadas aunque los valores iniciales dados a las incégnitas
sean razonables. Una convergencia satisfactoria quizd sca posible si los valores iniciales
dados son los obtenidos con el modelo simplificado.

Una vez que se tienen fos resultados del modelo, es posible un ahorro de tiempo de
calculo si:

o sc admite una funcién simple (lineal) de la distribucién de la pérdida de encrgia total
a lo largo de la columna,

® si se desprecia el término de transferencia de calor debido a la dispersién de materia,
Yy

o si se aplica a los términos diferenciales de entalpia la regla de derivacidn de funciones
compuestas antes de la discretizacidn.

Con el modelo, se inicia estableciendo un mimero de incrementos de altura N = 24 y
se varia el factor de relajacion w asf como los valores de los pardmetros fisicos; la conver-
gencia se alcanza en promedio: .
despuds de mds de 500 teraciones ........cvveeiviriirriieariiieiiiiiaienins para w = 0,2

después de 270 iteraciones para w = 0.3

3Condicicn de reflujo lotal.
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(y:le’sb.pués"de 320 iteraciones . e
después de mds de 500 jteraciones ............

El valor Sptimo de w aparentemente estd’ alrcdcdo de
Primero se fija w = 0.3, se varia N y'los parametr
gencia se alcanza en promedio:
después de un ntimero muy alto de iteraciones ......:

después de 270 jteraciones y 7 min ........ovoiuiioniiiiiieiiaid ol
después de 230 iteraciones y Tmin 308 ..oovrieiitieiiienrnnenieiintrarernns pata N'= 32
después de 210 iteraciones y 8 min30s ......ooiiiiiiiiiieiin i, s para N =48

Cuando se pasa de N =24 a N = 48, ¢l volumen de la memoria ocupada pasa de 27
KB a 31.5 KB; y los resultados son afectados en promedio hasta la tercera cifra significativa.

Para los cdleulos definitivos se conserva N = 24 y w = 0.3,

En el cilculo de régimen no cstacionario, el tiempo total de la destilacidn es de tres
horas. Entonces se mantiene un incremento de tiempo &t = 0.5 s,

Con los medios de cdlculo que se diponen es complicado experimentar con valores mis
pequeiios, pero con valores superiores aparece una inestabilidad en los cdlculos.

Al principio, el uso de un método implicito de datos asegura que una disminucién del
At o del AZ debe mejorar la precision de los cdlculos. De hecho se observa que esta garantia
esta limitada, De esta manera para At = 0.5 5, la disminucién de AZ que corresponde al
paso de N == 24 a N = 48 hacc aparecer, en ciertos casos, las incstabilidades. Sin duda,
este fenémeno se explica con los errores ocasionados por el aumento de volumen de los
cilculos que implica el hecho de disminuirel AZ,

Para los cdlculos definitivos se conserva At =053y N =24,

Con ¢l modelo simplificado, ¢l volumen de memoria cntonces ocupado es de 15 KB
(en vez de 15.5 KB.para N = 48) y para representar 3 horas de operacion, son necesarios

en promedio 19 minutos de tiempo de cileulo.

5.10 Sensibilidad del Modelo a los Parametros Fisi-
coquimicos
Para efectuar los cilculos, se evaluaron los pardmetros siguientes: Kv, kg, hy, D¢, Dv, U.

Para esta evaluacion se recurre a la literatura, el dnico inconveniente es que las correla-
ciones propuestas se aplican mejor a columnas de absorcién que a columnas de destilacién.
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Figura 5.5: Influencia de la variacidn de Kv en el perfil de z calculado con el modelo
completo (experimento A): @ = Kv/Kvatulado; curva 1, a = 2.90; 2, o = 2; 3, o = 1.4;
4,0 =1;5 a=08; 6,a=0.5.

Por otra parte, el parimetro mds importante para la simulacidn de la operacién de
la columna, es el coeficiente de transferencia de masa entre las fases liquida y vapor, la
correlacidn que da la literatura para el cdlculo del coeficiente es para un modelo mucho
mis simple (modelo pistén) que lo que se propone utilizar aqui.

En vista de obtener los parimetros mds convenientes para los experimentos que se
han hecho y modelos que se han conservado, se emprendié un estudio sistemdtico de la
sensibilidad de los modelos a las-variaciones de los pardmetros. Tales variaciones se obtu-
vieron multiplicando o dividiendo por los factores constantes a las expresiones dadas de los
parametros en la literatura, y que nos sirven de referencia.

Se estudié la sensibilidad del modelo a las variaciones de Ky, Dy, Dy y U asf como
su influencia sobre los resultados de los cilculos en régimen estacionario.

La variacidn de Ky provoca una variacion muy grande en los perfiles de las fracciones
mol.

Cuando K'v aumenta, los perfiles calculados tienden a los obtenidos experimental-
mente. Como cjemnplo, las figuras 5.5 y 5.6 muestran como varfan las concentraciones de
ciclohexano en la fase liquida y vapor.

Indican que para evaluar Iy se debe incluir un término que involucre la resistencia
de la transferencia de materia del lado del gas y un término andlogo para la fase liquida.
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Figg}-a 5.6: Influencia de la variacidn de Ky en el perfil de y calculado con el modelo
wcompleto (experimento A): & = Kv/ Kvelcutado; curva 1, o = 2.9; 2, a=2;3,a=14;4,
Ta=1;5,a=08;6a=05

Se observé que la contribucién del término de transferencia de masa del lado del liquido es

. despreciable.

: Los resultados calculados no son muy sensibles a la variacién de Dz como lo muestran
las figuras 5.7 y 5.8. Por el contrario son mucho mds sensibles a la variacidn de Dy.

Las figuras 5.9 y 5.10 muestran quec el efecto obtenido al aumentar Dy es contrario al

“que se obtiene al aumentar Ky.

Las variaciones de U no son de mucha importancia. Lo que se explica con la leve
diferencia entre las temperaturas de las fases liquida y vapor en las condiciones en que se *
hizo el estudio.

La retencidn de la fase vapor hv se calcula a partir de &y, y del porcentaje de espacio
libre en la columna empacada, esto por consiguiente hace variar k.

El efecto de una variacidn de by sobre los resultados de los cdlculos en régimen esta-
cionario es dificil de diferenciar del de variacion del coeficiente de dispersidn; por lo tanto
se ha estudiado el efecto de tal variacién en los resultados de los cdleulos en régimen no
estacionario.

Las figuras 5.11 y 5.12 mucstran que para cl sistema estudiado y para una columna
empacada donde las retenciones son normalmente menores que en las columnas de platos,
las variaciones de la retencién del liquido (y por consiguiente también las variaciones de la
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Figura 5.7: Influencia de la variacidn de Dy, en el perfil de z con el modelo completo
(experimento A): o = D/ Dpcatcutads; curva l, e = 0.1; 2, a = 1; 3, a = 10.
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Figura 5.8: influencia de la variacidn de Dy, en el perfil de y con el modelo completo
(experimento A): a = Di/Drcateutado; curva 1, a = 0.132, o = 1; 3, a = 10.
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Figura 5.9: Influencia de la variacién de Dy en el perfil de z calculado con el modelo
completo (experimento A): @ = Dy /Dy stcutado; curva 1, a = 0.1; 2, a = 0.25; 3, a = 0.33;
4, =055, a=1;6,a=2;T,a=48, a=10.
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Figura 5.10: Influencia de la variacidn de Dy en el perfil de y calenlado con el modelo
completo (experimento A): @ = Dv/Dveatcutado curva 1, a = 0.15 2, a' = 0.25; 3, a = 0.5;
fa=1;5,a=2;6,a=4;7,0=10.
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Figura 5.11: Influencia de la variacidn de Ay, en z para.el redistribuidor n%8 (experimento
B): a = b/ hicatcutado; — - —y @ =0.33; -+ « - - ya=1; ——— a=3.

retencién de gas), ticnen efecto paco importante a condicidn de que se encuentren en ciertos
limites (que se indican en las figuras). por el contrario, cuando sc salen de los limites, los
resultados de los cdilculos se hacen totalmente inaceptables,

Por dltimo se indica que el modelo completo incluye un término que representa las
pérdidas térmicas; los resultados que incluyen el modelo dependen también de la evaluacidn
de este término.

Los experimentos que se realizaron demuestran que las pérdidas térmicas totales son
un factor importante, la manera de distribuir esas pérdidas segin la altura de la columna es
de poca importancia (salvo que se descarte una distribucién demasiado irregular) En este
modelo, como una manera de simplificar, se asume una distribucién lineal de las pérdidas
térmicas.

5.11 Verificacién de los Modelos

5.11.1 Descripcién del Equipo

Una serie de experimentos se realizaron en una planta piloto para verificar la validez del
modelo. La instalacion comprende de un rehervidor de 80 litros, una columna empacada,



138" CAPITULO 5. MODELOS PARA SIMULAGION DE COLUMNAS EMPACADAS

1

Fraccibn .0
molenel 0.9

vapor

v 0.8
[ %4
0.6
8.5

04 1

y 5 L : bt : i f
0.2 U

ot I e e W
20 40 60 @@ 100 120 140 160 1gg Alturafem)

Figura 5.12: Influencia de la variacidn de hz en y para el redistribuidor n°8 (experimento
B):'a = Ar/hreateutado; ~ + ~, a = 0.33; -+ -+ ya=1l———= a=3.

un condensador total y accesorios que permiten controlar la operacidn del equipo.

La columna se compone de secciones de vidrio de 150 mm de didmetro interior y 245
mm de altura separadas con un redistribuidor de liquido. La columna estd empacada con
anillos Raschig dispuestos a granel (random packing) de 15 mm.

Se efectuan dos experimentos: uno con el objeto de estudiar el fenémeno a reflujo total
y ¢l otro con el objeto de analizar la operacién de la columna en régimen no permanente; es
decir, con retiro de destilado. En todos los casos, los experimentos se realizan con relacion
de reflujo y con suministro de calor al rehervidor constantes.

Ademds se cuenta con termémetros en diversos puntos del equipo, especialmente en
la parte empacada de la columna. Se hacen tres grupos de resultados experimentales. El
primer grupo corresponde a la operacidn a reflujo total y reune los perfiles de concentracidén
y de temperatura de las fases liquida y vapor cuando se alcanza el estado estacionario. Los
otros dos reunen los resultados que corresponden a la operacién de la columna cuando se
retira destilado; es decir, la operacién a régimen no permanente; donde el segundo grupo
describe [a evolucién respecto al tiempo de los perfiles de concentracion y temperatura
(discretizados en nueve niveles). El tercer grupo reune las medidas de composicién y
temperatura del rehervidor, de manera que al conocer la masa y concentracidn del destilado
colectado sea posible seguir el avance de la destilacisn.
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5.11.2  Comparacién de los Perfiles Calculados con los Experi-
L mentales

Se empled la mezcla binaria tolueno-ciclohexano: el equilibrio liquido vapor se representa
por las expresiones propuestas por Hala y sus colaboradores[54].

Se observé que los resultados obtenidos con el modelo simplificado y con el modelo
completo, son particularmente sensibles a las variaciones del coeficiente global de trans-
fefencia de masa Ky y del cocficiente de dispersion de la fase vapor Dy. Es posible
descartar los resultados calculados de los resultados experimentales al aumentar el valor de
Ky obtenido de las correlaciones que sirven de referencia, asi como al disminuir el valor
de Dy. Un estudio sistematico para diversas condiciones de operacién, permite demostrar
que los mejores resultados se obticnen al multiplicar el coeficiente de transferencia de masa
global Ky obtenido con las correlaciones de referencia, por un factor cercano a 2.6 (o bien,
a kv ya que la resistencia a la transferencia de masa del lado del liquido es despreciable),
asi como al dividir entre un factor cercano a 10 el coeficiente de dispersién de la fase vapor
DV.

Los resultados obtenidos sc grafican en las figuras 5.13 y 5.14; representan los per-
files de composicion de las fases liquida y vapor calculados con los modelos simplificado y
completo a régimen estacionario (reflujo total) y los datos obtenidos experimentalmente.

Por iltimo, describen como una indicacidn, los resultados calculados con el modelo
pistén y con la expresién de Ky. Vemos que tanto el modelo simplificado como el mo-
delo completo, utilizan las expresiones “corregidas” de los pardmetros fisicoquimicos; dan
resultados similares y notablemente mejores que los obtenidos con el modelo piston y las
expresiones “no corregidas” de los pardmetros.

También el modelo completo permite evaluar los perfiles de temperatura; estos se
comparan con los perfiles experimentales en las figuras 5.15 y 5.16.

Los resultados experimentales en régimen no permanente, estin bastante bien repre-
sentados por el modelo simplificado cuando se utilizan los parimetros fisicoquimicos en

los resultados experimentales a régimen estacionario. Esto se mucstra en las figuras 5,17
y 5.18.
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Figura 5.13: Comparacién de los modclos y los resultados experimentales con ayuda de
los parimetros nuevos: composicién de la fase liquida (experimento C); curva 1, modelo
completo; 2, modelo simplificado; 3, modelo pistén.
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Figura 5.14: Comparacion de los modelos y los resultados experimentales con ayuda de
los pardmetros nuevos: composicion de la fase vapor (experimento C); curva 1, modelo
completo; 2, modelo simplificado; 3, modelo pistén,
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Figura 5.15: comparacidn de los perfiles calculados y los medidos. de temperatura (experi-
mento C): — — —, perfil calculado de la fase liquida; o, valores medidos.
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Figura 5.16: Comparacién de los perfiles calculados y los medidos de temperatura (experi-
mento C): ~—, perfil calculado de la fase vapor; e, valores medidos.
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Figura 5.17: Comparacidn de los perfiles calculados y medidos: régimen no estacionario,
fase liquida (experimento D); — — —~, perfiles calculados; ¢, medida en ¢l redistribuidor
9; A, medida en el redistribuidor 7; o, medida en e} redistribuidor 5; O, medida en el
redistribuidor 3; &, medida en ¢! redistribuidor 1.



5.11. VERIFICACION.DE LOSMODELOS : 13

100+

& mol
ciclo- g
hexano
80
70
60
50

28
1

}
20 40 60 B0 100 120 140 160 18¢  Ticmpa {min}

Figura 5.18: Comparacién de los perfiles calculados y medidos: régimen no estacionario,
fase vapor (experimento D); — , perfiles calculados; ¢, medida en el redistribuidor
9; A, medida en el redistribuidor 7; o, medida en el redistribuidor 5; O, medida en el
redistribuidor 3; &, medida en el redistribuidor 1.
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Capitulo 6

Analisis de los Modelos de
Simulacion

Las bases de estudio generales sobre destilacidn por lotes que adoptan los investigadores
son sobre métodos globales y generalizacidn de la ecuacién de Rayleigh, o bien el método
de cdleulo etapa por etapa.

Este iltimo consiste en escribir las ecuaciones del balance de materia y encrgia de
cada plato en la columna, en el rehervidor y en cl condensador, completando los términos
de variacién del perfil de concentracion y de temperatura de la columna. Las soluciones se
obtienen por i\ntegracio'n numérica de un sistema de ecuaciones diferenciales.

En este Capitulo se resumen las caracteristicas esenciales de los modelos presentados
en esta tesis.

6.1 Modelo de Boston

6.1.1 Consideraciones

La operacién de una columna de destilacion por lotes consiste de una serie de pasos de
operacién, cada uno de los cuales tiene diferentes especificaciones.” Boston establece que
para simular realmente la operacidn, el sistema debe ser adaptable a todas las especifica-
ciones fortuitas de operacién; ya sea el cambio de la relacién de reflujo, la descarga de un
acumulador de producto, retiro de destilado por una corriente lateral o incluso adicionar
mas material al rehervidor.

145
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6.1.2 - Suposiciones

Se asumen etapas de equilibrio con retencién:liguida molar constante. ' Se desprecia la
retencién del vapor y no se considera la hidrdulica de la columna. Se desprecia la influencia
de la temperatura en la presién, composicién, valor de K, Las entalpias del vapor y liquido
y en la densidad del liquido. Se asume que los flujos, composiciones, entalpfas, localizacién
de las corrientes de alimentacidn, localizacidn de los flujos molares de las corrientes de los
productos, ¢l perfil de la presidn de la columna y los volumenes de las retenciones estdan
especificados. En resumen: se asume que todo lo requerido para especificar completamente

la operacién de la columna se mantiene constante. g

6.1.3 Andlisis de Operacién

El disefio del sistema se basa en la suposicién de que la operacién real de una columna es
una serie de pasos de operacidn casi independientes; la ocurrencia de algun evento marca el
final de un paso de operacidn y el comienzo de uno nuevo. Las condiciones de la columna
al final de un paso de operacién, en términos de los perfiles dec temperatura y composicién,
es la base para el estado inicial al comienzo de uno nuevo.

) Al principio de un paso de operacién puede ocurrir cualquiera de los siguientes eventos:
El rehervidor puede ser cargado con material de composicion especificada (inicialmente o
durante la operacién); cualquier acumulador puede ser drenado; la columna puede ser
operada a reflujo total a una velocidad de ebullicién especificada, basada en la carga mds

" reciente, en el contenido de la columna durante la operacidn o una combinacion de ambas;
y un depdsito de alimentacidn puede ser recargado.

Tambidn se puede especificar para la duracidn de un paso de operacion que se alimenta
material de los depdsitos a los platos, al condensador o al rehervidor; que se adiciona o
se retira calor de los platos a velocidades dadas; que la columna pierde calor debido a la
operacién no adiabética y que los productos liquido se retiran de los platos y se alimentan
a los acumuladores a velocidades determinadas.

6.1.4 Especificaciones

Es necesario especificar nimero de etapas, retenciones, presiones, carga inicial y mode-
los opcionales para las propiedades fisicas, modelos para la evaluacidn de las propiedades
fisicas como la entalpia, densidades de liquidos, fugacidades de vapor y liquido asi como las
correlaciones para calcular el cocficiente de actividad del liquido ademds de las ecuaciones
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de estado.

También deben fijarse la relacidn de reflujo, velocidad de destilacidn, velocidad de ¢
buillicion a reflujo total, criterio de finalizacién de un paso de operacién. Se debe especificar
si el cdlculo se va a realizar bajo la condicidn de reflujo total o si ¢l acumulador de producto
va a ser drenado, etc.

6.1.5 Ecuaciones del Modelo

Las ecuaciones consisten de los balances en régimen no permanente de maleria y entalpia;
estas son el balance de materia para cada componente, el balance de materia total, el
balance de entalpia, el equilibrio de fases y la ecuacién que representa la retencion en la
columna. Las relaciones de equilibrio de fascs se dan sélo para una ctapa de equilibrio.

Estas ecuaciones deben ser resueltas para los perfiles de composicidn, temperatura,
flujos y retencidn al final de cada intervalo de tiempo.

6.1.6 Modelos para las Propiedades Fisicas

La fuente principal para los datos de propiedades fisicas es un banco de datos de compo-
nentes puros; sin embargo es posible omitir algunos y utilizar las ecuaciones de estado que
incluye el sistema: Redlich-Kwong; Redlich-Kwong-Soave y la de Peng-Robinson; para la
evaluacidn de la fugacidad del liquido de componentes puros se dispone de las funciones de
Chao-Seader, Grayson-Streed; para evaluar los coeficientes de actividad incluye el modelo
UNIQUAGC; la entalpia del vapor y del liquido se evalian con ecuaciones de estado asi como
la fugacidad de la mezcla liquida.

6.1.7 Meétodos de Solucién

Los balances no estacionarios de materia y entalpia forman un sistema de ecuaciones di-
ferenciales acopladas no lincales ‘ordinarias. Los trabajos previos en la solucién de es-
tas ecuaciones se han basado principalmente en el uso de métodos predictores y métodos
predictores-correctores. Una ventaja de estos métodos es que no se necesita realizar el
equivalente de una solucién completa de las ecuaciones a régimen permanente para cada
paso de tiempo.

El método de integracidn considerado aqui es un método predictor-corrector

I.as ecuaciones del balance total de materia se sustituyen en las ecuaciones del balance
de madteria y energia para cada componente obteniendo dos sistemas de ecvaciones dife-
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renciales; uno que describe el perfil de concentracién en la columna y el correspondiente al
perfil de temperatura.

Las diferenciales de retencién y entalpia se reemplazan por aproximaciones de dife-
rencias finitas usando el operador @;; entonces las ecuaciones del balance total de materia
y entalpia anteriores quedan de una manera simplificada, que para resolverlas se aplica
un método predictor-corrector a las fracciones molares liquidas como variables primarias
dependientes, usando la ecuacidn del balance de materia antes de aplicarle ¢l operador 8;,
para obtener sus derivadas con el tiempo; se usd una ecuacion predictora con los valores
de las fracciones mol y sus derivadas en uno o mds puntos para predecir los valores de las
fracciones mol al final de un incremento nuevo de tiempo.

Finalmente, esec mismo sistema de ecuaciones del balance de materia se usé con los va-
lores resultantes para calcular las derivadas al final del incremento. Estas derivadas fueron
empleadas en la ecuacion correclora para asi obtener una x corregida, y el procedimiento
anterior se repitié en los casos donde el corrector fué iterado hasta la convergencia.

El método de cuario orden de Adams-Moulton-Shell {fué el mis adecuado, ya que
permitid el valor mayor de (Af),.q- en los limites de estabilidad. Se recomienda que los
valores predictores y correctores sean modificados de manera que hicieran el método de
cuarto orden, con lo cual se reduce el error de trunque, sin reducir substancialmente el
intervalo de estabilidad.

Una ventaja de los métodos predictores-correctores es que no es necesario iterar hasta
la solucién de las ecuaciones de operacién en cada paso de tiempo. Esto es, el mimero de ve-
ces que deben ser empleadas las ecuaciones (incluyendo los modelos de propiedades fisicas)
es el mismo de iteraciones. Distefano demostiré que para el método de Adams-Moulton-
Shell, una sola aplicacién del corrector es preferible ya que las aplicaciones adicionales no
aumentan el intervalo de estabilidad significativamente.

6.1.8 Ejemplo de Simulacién

Se utilizé una columna de destilacidn cquipada con un condensador total, ocho etapas
internas para separar una mezcla de cuatro componentes: Propano, butane, pentano y
hexano. El objctivo es producir en cinco pasos de operacién butano al 99.0% y hexano al
99.98% de pureza. En los dos primeros pasos se retira casi todo el propano; el segundo
paso de separacidn de propano se termina cuando la fraccién mol del siguiente componente
mas pesado, butano alcanza una composicién de 0.985 cn el destilado.
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6.1.9 Observaciones

Los algoritmos desarrollados se han aplicado exitosamente a célculos de varios procesos de
separacion a régimen permanente.

El algoritmo resultante cs eficiente y puede particularmente manejar sistemas. con un
intervalo angosto de puntos de ebullicién tan bien como sistemas con intervalo amplio de
puntos de cbullicién, sistemas altamente no ideales asi como cualquier condicién factible
de operacién de la columna.

Los métodos predictores-correctores tienen dos efeclos frustrantes que los hacen ina-
tractivos al compararlos con otros métodos. Primero, ¢l sisiema que ticnen que resolver
es muy rigido, debido a los amplios intervalos de volatilidades de los componentes o a las
grandes diferencias de retencién en los platos y el rehervidor.

La segunda caracteristica no deseable de los métodos predictores-correctores es que
no mantienen ‘estrictamente el balance de material de un paso a otro, este error puede se
acumula hasta niveles intolerables conforme lu integracion avanza. Esto puede solucionarse
usando pasos de integracién suficientemente pequefios.

6.2 Modelo de Fredenslund

6.2.1 Consideraciones

Este modelo simula el régimen no permanente como una sucesién de un nimero infinito de
estados estacionarios de pequeiia duracién. Para cada intervalo de tiempo, la solucién se
lleva a cabo usando un modelo matemdtico correspondicate a la destilacidn continua; para
esto divide el proceso de destilacion por lotes en una sucesion de eventos discretos. Las
condiciones de la columna en términos de temperatura y composicién al final de un paso
de operacién, es la base para el estado inicial al principio de un nuevo paso de operacidn.

Se toma en cuenta la retencién; se define una alimentacion ficticia que representa en
el programa de destilacién continua a la carga de liquido en el rehervidor. Se considera
retencidn molar constante. Si el periodo de tiempo es muy corto, se asume que las con-
centraciones de las corrientes de entrada y salida de cada ctapa permanecen constantes
correspondiendo al tiempo ¢;.

Se consideran tres situaciones para la retencidn del liquido: Cuando los platos (o em-
paque) y el condensador estdn secos inicialmente, pero posteriormente contienen cantidades
dadas de retencién; cuando se llenan inicialmente con liquido a la concentracién apropiada
y cuando se desprecia la retencion.
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6.2.2 Suposiciones

. Se asume que las especificaciones de la columna se mantienen constantes durante cada paso
de operacidn; es decir flujos molares totales constantes en cada seccién,’ balan" de entalpla.
despreciables y efectos hidrodindmicos de los flujos de l{quido ¥ vapor desprecxab )
lo tanto la dinimica de arranque de la columna no puede ser simulada.

6.2.3 Andlisis de Operacién

El programa maneja hasta 10 componentes y hastd 30 etapas en una columna con un
condensador parcial o total.

Datos que definen a la columna: Nimero de ctapas, niimero de componentes, com-
ponentes identificadores, carga inicial y composicidn, presiones, retencién y modelo del
equilibrio liquido-vapor.

Simula el régimen no permanente como una sucesién de periodos cortos de tiempo en
el cual se lleva a cabo un proceso de destilacién continua.

6.2.4 Especiﬁcaciones

En todos los casos, el flujo de vapor y la relacidn de reflujo deben ser especificados, excepto
cuando la estrategia de operacién sea variar la relacidn de reflujo. Cuando se especifican
las composiciones de destilado, puede especificar valores acumulativos o instantdncos.

También se debe incluir el intervalo de tiempo para cada paso de destilacidn continua.
La cleccidn de este valor es importante para la precisién de los resultados.

Hasta 10 productos destilados de varias longitudes de tiempo pueden especificarse.
Las variables tales como el flujo de vapor y la relacidn de reflujo pueden escogerse para
cada producto.

6.2.5 Ecuaciones del Modelo

De nuevo las ecuaciones son los balances en estado no cstacionario de materia y energia.
Suponiendo retencion molar constante en cada etapa y en el condensador, y escribiendo
los balances de materia totales y por componente para régimen no permanente, tenemos
para cada etapa n una ecuacion diferencial para evaluar el cambio de la retencidn respecto
al tiempo; también se obtiene una ecuacién similar para cada componente.
‘Aplicando las suposiciones establecidas y usando el concepto de alimentacidn ficticia
se obtienen las ccuaciones para simular al rehervidor (etapa 1): Son ¢l balance de materia
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- total'y el balance dé materia para cada cdinpohénté.’ En esta forma; cada, etapa e una
columna de destilacidn por lotes puede simularse por: medlo de.un proceso de.
continua.

6.2.6 Modelos de Propiedades Fisicas

Se utilizaron los modelos UNIFAC y UNIQUAC para descnblr los coeﬁclentm de acti;
de la fase liquida y la ccuacién de estado de Soave-Redlich-Kwong (SRK) para dcscnblr
los coeficientes de fugacidad de la fase liquida y vapor.

6.2.7 Meétodos de Solucién

Este modelo simula la conducta dindmica por medio de estados cuasi-estables. La ventaja
de este enfoque cuasi-estacionario sobre otros sirnuladores dindmicos es que se logra una
drastica reduccién del tiempo de computadora sin sacrificio de precision.

Para un problema dado de simulacion, el tiempo ocupado por la computadora depen-
derd del tamatfio del incremento del At y del ndmero de iteraciones del programa por cada
incremento. La seleccién del At depende de la sensibilidad del problema. Normalmente se
usé At = 0.05 h (ejemplo 1 y 2 0 At = 0.1 h, ejemplo 3). Cuando los perfiles de la columna
obtenidos en ¢, son usados como suposicion inicial para los perfiles en f,4.1, €l programa
converge en una o dos iteraciones.

El proceso por lotes se arranca en un periode de tiempo {; a f5. El proceso de es-
tabilizacion asegura un perfil exacto de temperatura y composicion para el tiempo inicial
to.

Estas condiciones para cl tiempo g se alcanzan cuando la columna se ha opcrado
a reflujo total durante algin tiempo. Desde el punto de vista matemadtico el problema
equivale a simular ¢l proceso una vez con ¢l programa de destilacidn continua a reflujo
total. ’

’ El programa toma en cuenta dos clases de situaciones para el tiempo t5: Cuando toda
la carga esta en el rehervidor y cuando la columna tiene liquido de composicidn similar a
la composicidn de la carga.

En cl primer caso, la cantidad de liquido correspondiente a la rctencidn total se toma
de la carga inicial. tomando en cuenta que la cantidad de liquido que permanece en el
rchervidor disminuird. Los perfiles de temperatura y concentracién a ¢y se obticnen de la
simulacién a reflujo total.
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Se usa el métoda cldsico de calculo ctapa por etapa y el método tradicional Runge-
Kutta-Merson de cuarto orden, con tamaiio de paso variable para la integracidn del tiempa.
Este método puede ser derivado de alguna manera de las series de Taylor. El trunque del
error es del orden de A% en este método se ha aumentado la regién de estabilidad para
valores de k variando desde 0 hasta aproximadarente 2.78.

Este método y sus ecuaciones correspondicentes usan el valor en un punto para predecir
los valores de las variables dependientes a un valor de la variable ind'epcndiente (en este
caso el tiempo) para un intervalo {por ejemplo, tiempo = 0 + ). Este nuevo valor es el
punto de partida para pradecir las variables dependientes en 0 + 24, etc.[56]

6.2.8 Ejemplos de Simulacién
Para un sistema multicomponentes

Para la rectificacién de una mezcla de 10 componentes en una columna con 22 platos y
un condensador total. La relacidn de reflujo constante durante toda la operacién, tiene un
valor de 20, el flujo de vapor se fija a 36.63 mol A~!. La cantidad del lote inicial es de 12.51
mol y la operacién se simuld hasta que 1 mol quedaba en el rehetvidor, el tiempo requerido
para la rectificacion s de 6.59 h. La retencién total en la columna representa ¢l 3% de la
carga en el rehervidor. Supone soluciones ideales.

Para un sistema binario

Se hicieron pruebas en una instalacién piloto para el sistema ciclohexano-tolueno. Los
cdlculos se realizaron bajo las mismas condiciones de operacién que los experimentos de
Domenech y Enjalbert (1974). Se usé el modelo de UNIFAC para las predicciones de las
propiedades del Equilibrio Liquido-Vapor {(ELV). Se comprobd que estos resultados estdn

en buen acuerdo con los valores publicados.

6.2.9 Observaciones

Las comparaciones entre los resultados de esta simulacién, los datos experimentales y los
resultados de otros modelos muestran un buen acuerdo. La eficiencia de este modelo no
es influenciada por los procedimientos de integracidn del tiempo; ademads se ahorra mucho
tiempo de computadora comparado con los procedimientos convencionales de destilacién

por lotes.
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Las limitaciones de los modelos termodindmicos usados o las suposiciones de flujos de
vapor constantes no representan mucho problema si se acopla el enfoque de régimen cuasi-
estable a cualguier otro programa de destilacidn continua. Sc observa que la suposicién
del flujo de vapor constante es de menor importancia comparada con las otras suposiciones
siempre presentes en la simulacién de la destilacidn por lotes.

Un acercamiento al régimen cuasi-estable tal como el presente en este modelo, no
puede describir los clectos hidrodindmicos y de inercia térmica de la columna.

6.3 Modelo para Columnas Empacadas

6.3.1 Consideraciones

Se toma en cueata el fenémeno de retromezclado en las fases liquida y vapor; este modelo
puede ser usado para la simulacidn de sistemas rcales donde las suposiciones de simplifi-
cacidn usuales no son aceptables. Los algorilmos permiten la determinacién de la evolucion
de los perfiles de temperaturz, concentracion y velocidad de flujo en la fase liquida y en la
fase vapor.

6.3.2 Suposiciones

Columna de altura Z, dividida en sccciones de altura AZ; un rehervidor total y un con-
densador total.

La presidn se mantiene constante, pérdidas de carga despreciables, rehervidor como
etapa de cquilibrio tedrica. El reflujo y el destilado se encuentran en su temperatura de
ebullicién. :

Se consideran las pérdidas de calor por las paredes de la columna; la transferencia de
calor entre las fases que fluyen y las paredes de la columna se da s6lo por medio de la fase
liquida; se desprecia la transferencia de calor por medio de la fase vapor.

Se desprecia la dispersién radial, se considera la dispersion en la direccién axial; se
supone que el flujo de las fases es de tipo pistén.

6.3.3 Andlisis de Operacién

Las variables para describir la evolucion del proceso en cada nivel de la columna, en el
rehervidor y condensador son: Las composiciones y temperaturas de las fases liquida y
vapor asi como los flujos molares de las dos fases.
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Las variables que constituyen las magnitudes de entrada como la cnergia que se su-
ministra al rehervidor, la relacidn de reflujo, el calor que sc retira del condensador y las
pérdidas térmicas pueden determinarse experimentalmente o bien calcularse.

6.3.4 Ecuaciones del Modelo

Este modelo utiliza ecuaciones independicentes para cada fase. Se plantean ecuaciones de
conservacién para cada seccién de la columna: el balance total de materia, el balance de
- materia para cada componente y el balance de energia. Se plantean también ecuaciones en
los Ifmites de la seccién empacada; se involucran las ecuaciones de equilibrio termodinamico,
y todas las correlaciones permitidas para determinar las retenciones de las fases liquida y
vapor, los coeficientes de transferencia y los coeficientes de dispersién.

Las ecuacidnes del balance de materia para cada componente en la fase vapor y en la
fase liquida se componen cada una de cinco términos que representan respectivamente: la
retencion, la transferencia de masa debida al flujo principal, la transferencia de masa con
dispersién axial, la transferencia en la interfase liquido-vapor y un término que representa
12 condensacidn del vapor debido a las pérdidas térmicas.

En lo que concierne a las ccuaciones del balance de energia, estas contienen los términos
de entalpia asociada a la transferencia de materia de todos los componentes, y un término
que representa la transferencia de calor debido a la diferencia de temperatura entre las .
fases.

Esto resulta en seis ecuaciones diferenciales parciales para describir los perfiles de
temperatura y composicion, asi como los flujos de las fases a todo lo largo de la columna y
del tiempo de operacidn. Pero las relaciones generales no se pucden aplicar en las fronteras
de la seccién empacada, para las cuales es necesario formular ciertas condiciones en los
extremos de la columna que representen la continuidad de las variables de salida de las
fronteras del sistema y la ausencia de mezclado longitudinal al exterior de la parte empacada
de la columna.

Operacién en Régimen Estacionario

Las condiciones iniciales de la integracion de las ecuaciones que describen la operacién
dindmica de la columna; son generalmente los valores de las variables a la salida de una
fase preliminar de operacién a reflujo total.

La condicidn de reflujo total se establece a una velocidad de vapor fija en el domo de
la columna. De esta manera se evita tener que excluir una porcién de destilado que no sa-
tisface las especificaciones requeridas, o tener que mantener relaciones de reflujo elevadas al
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principio del periodo de retiro de destilado, para obtener el producto en las especificaciones
deseadas. ‘

6.3.5 Modelos para las Propiedades Fisicas

Para calcular cl drea interfacial de las fases liquida y vapor asi como los coeficientes de
transfcrencia de masa entire las fases; se¢ utilizaron las correlaciones de Onda et al. Los
coeficientes de dispersién en la direccién axial son determinados a partir de las correlaciones
propuestas por Sater y Levenspiel; también se utilizé la correlacién de Shulman el al. para
el calculo de la retencidn estitica y la correlacidn de Otake y Okada para la evaluacidn de
la retencién dindmica.

Para las entalpias y las condiciones de equilibrio se hace incapié a las expresiones
especificas de mezcla de las especies quimicas consideradas.

6.3.6 Métodos de Solucién

Los métodos de solucién numérica se basan en un procedimiento de discretizacion para
sustituir las ecuaciones diferenciales por ecuaciones algebraicas. Para el régimen perma-
nente se utilizé el método de diferencias finitas centrales y para el régimen no permanente
se utilizaron diferencias finitas de tipo implicito. Los sistemas no lineales de ecuaciones
algebraicas fueron resueltos por una técnica de relajacion.

Se estudio la influencia de los pardmetros numéricos, algunas suposiciones fisicas en el
tiempo de calculo, estabilidad, convergencia, espacio de memoria de computadora ocupado
y la sensibilidad del modelo a los principales parimetros fisicoquimicos.

Método de Solucién Régimen Estacionario

Aquila vinica variable independiente es la altura = en la columna; por lo tanto las ecuaciones
a resolver son ecuaciones diferenciales ordinarias. En todos los casos los problemas tienen
condiciones en los limites. Los métodos para conducir a las condiciones iniciales requieren
una solucién por tanteo; por tanto se recurre a un métedo de diferencias finitas de tipo
centrado.

Para la solucién se divide a la columna en N incrementos iguales a AZ, numerandolos
de 0 a N partiendo de la base. Las derivadas de las variables consideradas en el nivel 5 de
fa columna se estiman con las ecuaciones del método de diferencias finitas. Al hacer este
reemplazo de las derivadas con las ecuaciones de las diferencias finitas se obtienen ecuaciones
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algebraicas que se resuelven por un método de relajacion apoyado de un algoritmo de
inversion de las matrices tridiagonales resultantes.

Asf las ecuaciones discretizadas se arreglan en forma de una ecuacién matricial cons-
tituida por un vector de términos independientes o incégnitas, una matriz tridiagonal y un
vector solucién.

La matriz tridiagonal A es la sobreposicién de la misma matriz tridiagonal y las
variables dependicntes que tencmos, de mancra andloga, €l vector B es la sobreposicién de
los mismos veclores y las variables dependientes que tenemos.

El vector de los términos independientes o incdgnitas se corrige al reemplazarlo por
otro vector que incluye Ja matriz tridiagonal inversa.

Posteriormente el cileulo del producto de la matriz tridiagonal inversa y el vector
solucidn se basa en la descomposicidn de la matriz A y el vector solucién en el mismo niimero
de partes que tenemos de variables dependientes. Se designa un’ factor de relajacion. Al
hacer la correccion del vector de los términos independientes, se deduce una correccién de
la matriz elemental y una correccidn del vector solucién por una inicializacidn del vector
e los términos independicntes o incdgnitas; este procedimiento se repite exhaustivamente
hasta la convergencia.

6.3.7 Ejemplos de Simulacién

Se realizaron una serie de experimentos en una planta piloto, con un rehervidor de 80 litros,
una columna empacada, un condensador total.

Un experimento sc efectda con el objeto de estudiar el fenémeno a reflujo lotal y el
otro con el objeto de analizar la operacién de la columna en régimen no permanente. en
todos los casos se realizan con relacién de reflujo y con suministro de calor al rehervidor
constantes,

Se obtienen tres grupos de resultados experimentales. El primero corresponde a la
operacién a reflujo total y reune los perfiles de concentracidn y de temperatura de las fases
liquida y vapor al alcanzar ¢l estado estacionario. Los otros dos reunen los resultados
correspondientes a la operacién de la columna en régimen no permanente.

6.3.8 Observaciones

Los resultados obtenidos con el modelo simplificado y con el modelo completo, son sensi-
hles a las variaciones del coeficiente global de transferencia de masa Ky y del coeficicnte
de dispersién de la fase vapor Dy. Se pueden descartar los resultados calculados de los
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resultados experimentales al aumentar el valor de Ky obtenido de las correlaciones que
sirven de referencia, asi como al disminuir el valor de Dy.

Tanto el modelo simplificado como el modelo completo utilizan las expresiones “corre-
gidas” de los pardmetros fisicoquimicos; dan resultados similares y notablemente mejores
que los obtenidos con el modelo pistén y las expresiones “no corregidas” de los parimetros.

El modelo completo permite evaluar los perfiles de temperatura.

Los resultados experimentales en régimen no permanente, estin bastante bien repre-
sentados por el modelo simplificado cuando se utilizan los pardametros fisicoquimicos en los
resultados experimentales a régimen estacionario.

No obstante a todas las ventejas anteriores, los autores reportan los problemas en-
contrados al integrar las ecuaciones por un método de diferencias finitas y hacen énfasis
a ciertas limitaciones del método numérico para tener en todos los casos convergencia de
resultados rdpida y estable.

Considerando estas dificultades de las diferencias finitas Aly Said [19] en 1985, de-
sarrollé una continuacidn del estudio de Fella y Domenech, por un lado para integrar las
ecuaciones del modelo tomando en cuenta ¢l fendmeno de la dispersién radial, no conside-
rada en el modelo anterior, y por otro lado para aumentar la estabilidad de la convergencia
utilizando un métode de integracidn por elementos finitos de tipo Galerkine. Para esto con-
sidera el mismo sistema de dos componentes asf como las mismas condiciones de operacidén
para el mismo ntimero de pruebas.

La validez del modelo propuesto fué comprobada al comparar las previsiones teéricas
con los resultados experimentales. El andlisis numérico muestra que el método de elementos
finitos presenta una mejor estabilidad de convergencia que el método de diferencias finitas
utilizado para resolver las ecuaciones resultantes de este modelo [19]

6.4 Métodos Numéricos

La mayoria de los algoritmos de solucién publicados pueden clasificarse en tres categorias:
métodos de desacoplamiento de ecuaciones, métodos de relajacidn y métodos de solucién
simulitdnea, Dentro de cada categoria, los algoritmos difieren entre ellos en los siguientes

aspectos:

o en cl modelo matemitico usado y en las variables de iteracidn escogidas:

e en la agrupacion de las ecuaciones y en el procedimiento adaptado para resolver las
ecuaciones,
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® en las técnicas de convergencia usadas,

Con la excepcién del método cldsico de Lewis-Mathenson, todes los modelos tratan con
problemas de niimero fijo de etapas y localizacidn de alimentaciones y corrientes laterales
fijas. Se revisardn a continuacién las categorias de los métodos numéricos empleados para
la solucidén de las ecuaciones resultantes de los modelos presentados en esta tesis.

6.4.1 Métodos de Desacoplamiento de Ecuaciones

En estos métodos, las ccuaciones del balance de materia parcial, las relaciones de equilibrio,
las ecuaciones de la suma de las fracciones mol y los balances de energia se agrupan ya sea
por ctapas o por el tipo de ccuaciones que son. Se requieren estimaciones iniciales para
algunas de las variables de iteracion. Estos grupos de ecuacionesse resuelven entonces en un
orden indicado, un grupo a la vez, para un grupo correspondicnte de variables mientras se
mantienen fijas las restantes. Las variables cstimadas se actualizan por sustitucién directa,
o basidndose en algun criterio de convergencia. El procedimiento se repite hasta que se
satisfacen las ccuaciones.

En los procedimicntos de cdlculo etapa por etapa, las ecuaciones ya mencionadas se
agrupan para cada elapa y se resuelven etapa a etapa partiendo desde la base de la columna;
para esto se suponen inicialmente las composiciones del fondo, se realizan los cdlculos etapa
a etapa hasta llegar al condensador. El balance de materia en el condensador se usa como
criterio de convergencia; si no se satisface se ajusta la composicion del fondo y se repiten
los cdlculos. En el método de Thiele-Geddes se asumen las temperaturas y los flujos de
las etapas, se fija el nimero de ctapas. Las ccuaciones del balance de materia parcial se
resuelven para las composiciones de las etapas empezando desde el fondo de la columna,
el perfil de temperatura se corrige resolviendo las ecuaciones del balance de cnergia. Por
tltimo, los flujos de las etapas se ajustan resolviendo las ecuaciones de la suma de las
fracciones molares. Este procedimiento se repite hasta la convergencia.

El desarrollo del “Método Theta” por Holland y sus colaboradores mejord significati-
vamente la utilidad de estos procedimicntos; la convergencia es mas répida y confiable. Sin
embargo, los procedimientos de cdlculo etapa por etapa son inadecuados para columnas
complejas, son propensos a caer en crrores de trunque y casi siempre fallan para mezclas
no ideales o de amplio intervalo de puntos de ebullicién. Por estas razones no se utilizaron
en la solucién del modelo propuesto por Boston [16].

La mayoria de los algoritmos rigurosos de destilacién en uso se basan en los métodos
de desacoplamiento en el cual las ecuaciones resultantes del modelo se agrupan segiin cl
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tipo de ecuaciones que son; con este enfoque sc asumen las temperaturas y los flujos de
las elapas; las ecuaciones del balance de materia parcial se combinan con las relaciones de
equilibrio para formar ¢l primer subgrupo de ecuaciones; estas se linealizan manteniendo
los valores de los flujos y los valores de K constantes y se resuelven para la composicién
de las ctapas. Usando las composiciones calculadas, se resuclven simulldaneamente o por
separado las ecuaciones de la suma de las fracciones molares y las del balance de energia
para los valores nuevos de la temperatura y los flujos de las etapas; este procedimiento se
repite hasta que todas las ecuaciones se satisfacen.

Cuando los valores de K y las entalpias se evaluan como funcién de la temperatura y
la composicidn, la no lincalidad de las ecuaciones aumenta. Esto no solo aumenta conside-
rablemente el mimero de cdlculos, sino que también afecta la estabilidad de la convergencia
de los procedimientos de solucidn. Para aliviar esto, Billingsley [16] sugirid el uso de va-
lores aproximados de K de una tanera independiente de la composicion y periddicamente
actualizar estas aproximaciones basindose en las composiciénes de las etapas calculadas.
Boston [16] propuso un esquema ¢n el cual la dependencia de la composicién de los va-
lores de K y en las entalpfas s¢ climinan de las ecuaciones del modelo y se consideran
en un ciclo de iteracidn externo. Boston definié dos juegos de parimetros denominados
parametros de volalilidad y pardmetros de energia; con estos aproximaron los valores de K
y las entalpias con términos en funcién de la composicién o en funcién de la temperatura.
Para la solucidn de las ecuaciones del modelo, los términos en funcién de la composicidn
se mantuvieron constantes mientras que los términos dependientes de Ja temperatura se
hicieron sélo funciones simples de la temperatura. Despuds de que las ecuaciones del modelo
se resolvieron, los pardmetros de volaltilidad y de energia se reevaluaron y el procedimiento
se repitid. El tiempo relativo a la computadora y la convergenciase compard faverablemente
con el método de Tomich para 23 problemas de prueba {17)].

Los primeros algoritmos de desacoplamiento de ecuaciones se basaban particularmente
en el principio de sustituciones sucesivas. Estos algoritmos son sencillos de implementar y
convergen rapidamente para los p.roblcmas dominados ya sea por los balances de energia o
por cl cquilibrio de las fases. Para los problemas con mucha interaccion entre los diferentes
grupos de ccuaciones y las variables de iteracidn, o donde los valores de K son altamente
dependientes de la composicidn, estos métodos no convergerin o lo haran muy lentamente.
En los iltimos afios se han mejorado mucho esta clase de métodos. Por cjemplo, las
ccuaciones de la suma de las [racciones molares y los balances de energfa se resuelven
‘simultdneamente. La dependencia de la composicion pucde separarse.de.la-solucidn-de-las
ccuaciones del modelo y tratarse en un ciclo iterativo externo, como lo hace Boston [16)
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en el simulador presentado en esta tesis. Consecuentemente, estos métodos pueden ‘usarse -
eficientemente para resolver la mayoria de los problemas de separacién.

- 6.4.2  Métodos de Relajacién

Esta clase de métodos difiere de las otras dos clases en que la simulacidn se hace resolviendo
las ecuaciones del balance de materia parcial, las relaciones de equilibrio, las ecuaciones de
la suma de las fracciones molares y los balances de energfa resultantes del modelo en una
forma de estado no estacionario.

En este método, las ecuaciones del balance de materia parcial se escriben en forma
de estado no estacionario; es decir, en forma de derivada respecto al tiempo. El valor de
una concentracién de un componente dado en una etapa dada, después de un intervalo de
tiempo At, se obticne por medio del método de Euler:

dz;;
ZHA = ot 4 AL ( ;;) (6.1)

Partiendo de un grupo supuesto de (zi;, T, L, V') a un tiempo ¢, los valores de J:f;»"‘“
para cada componente se calculan de la ecuacién 6.1. Los nucvos valores de temperatura
y los nuevos valores de los flujos se calculan entonces de las ecuaciones de la suma de
las fracciones mol y de los balances de encrgia. Este procedimiento se repite hasta que
los cambios en z no excedan la tolerancia predeterminada. Ball (1961) mejoré el método
utilizando un método de integracidn modificado; entonces formuld las ecuaciones del balance
de material parcial en régimen no permanente de una manera de matriz tridiagonal, que
puede ser resuelta usando el zlgoritino de Thomas [17)].

Por sus caracteristicas, los métodos de relajacidn son extremadamente estables y siem-
pre convergen a una solucion sin importar la naturaleza del problema, sietupre y cuando se
tomen pasos de ticmpo razonablemente pequeiios,

Ya que el tiempo empleado en los cdlculos no es tan importante en las soluciones en
régimen permanente, ¢l tamafio de pase puede ser considerablemente mayor que el que se
requiere para cilculos en régimen no permanente. Afin asi, la convergencia es usualmente
mas lenta que en otros tipos de métodos, particularmente cerca de la solucién. La seleccidn
del lamado “factor de relajacion” es el punto mds importante en la eficiencia y estabilidad
de este tipo de algoritmo.
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6.5 Revisiéon General de los Modelos Analizados

Se presentaron los modelos matemdticos de simulacidn de operacién discontinua de una
columna de destilacion empacada, Las ccuaciones de los modelos se desarrollaron para
sistemas multicomponentes, multietapas y para diferentes condiciones de operacién.

En lo que concierne a la simulacidn de operacién de las columnas de platos, se presenta-
ron en ¢l Capitulo 4 dos modelos de simulacion de destilacién por lotes. En el primero, que
fué desarrollado por Boston; ¢l algoritmo usado para resolver las ecuaciones diferenciales que
describen el fendmeno se auxilia con los recientes avances en los cdleulos de la destilacidn
y en los métodos de solucién de ccuaciones diferenciales. Las ecuaciones que describen
el fendmeno son pricticamente las mismas que presentd Distefano en su modelo, donde
desarrolla un procedimiento de simulacidn basado en computadora, que fué usado para
simular exitosamente varias columnas de destilacién por lotes usadas comercialmente.

Este modelo considera que la operacién de la columna consiste de una seric de pasos
de operacién, cada uno con diferentes especificaciones. Las ecuaciones de los balances
no estables forman un sistema de ecuaciones diferenciales acopladas no lineales ordinarias.
Utiliza para su solucién un método predictor-corrector con el inconvenicnte de que el sistema
es muy rigido debido a los amplios intervalos de volatilidad de los componentes o por la
retencion de liquido en el equipo. Ademas de que no conservan el balance de materia de un

. paso de operacién a otro, acumulando un crror hasta niveles no tolerables; aunque soluciona
esto de alguna manera usando pasos de integraciin pequefios.

Supone que la operacién real de la columna es una serie de pasos de operacion casi in-
dependientes, que las concentraciones y las condiciones de operacién cambian al transcurrir
el tiempo.

Una de las caracteristicas favorables de este modelo es que es posible modelar la
operacién a pesar de la ocurrencia de varios eventos, tales como el drenado de un acumu-
lador de producto, el comienzo de retiro de una corriente lateral, el tener una alimentacion
continua o agregar una carga nucva, asi como el cambio repentino de las variables de ope-
racién (relacidn de reflujo, velocidad de destilacién etc.). Esto es de suma utilidad ya que
en las operaciones de destilacidn por lotes en Ja industria estos eventos ocurren con mucha
frecuencia.

En el segundo modelo de simulacién, Fredenslund [2] desarrolla un procedimiento
para sistemas multicomponentes y multietapas en régimen no permanente. Este consiste
en simular el estado no estacionario como una sucesién de un ndimero infinito de estados
estacionarios de pequefia duracién. La solucidn para cada intervalo de tiempo, se lleva a
cabo usando un modelo matemadtico correspondiente a la destilacion continua.
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.- Este modelo toma en cuenta la retencidn 'y también como Boston considera que el
“proceso de destilacidn por lotes es dividido en una sucesidn de eventos discretos, asume que
durante cadapaso de operacidn las especificaciones de la columna se mantienen constantes.
Este modelo tiene la capacidad de manejar hasta 10 componentes y 30 etapas de equilibrio
en.una columna equipada con un condensador total.

Supone flujos molares totales en cada seccidn, balances de entalpia despreciables y no
considera los efectos hidrodinimicos de la columna, trayendo como limitacion que no es

_posible la simulacidn del arranque de la operacidn, que es un factor importante a considerar
ya que como se ha dicho, las operaciones por lotes a diferencia de las continuas, se arranca
cada vez que se ha terminado un lote y se ha de iniciar otro.

Ademads de que utiliza los modelos UNIFAC ! y UNIQUAC ? para describir los cocfi-
cientes de actividad de la fase liquida; hace comparaciones de la eficiencia de este procedi-
miento y cl anterior de Boston, encucntra que los procedimientos convencionales. utilizan
mis tiempo de computadora que los que se muestran en este trabajo y encuentran un buen
acuerdo con los resultados experimentales y los que se obtienen con este procedimiento.

Por tanto se verifican los algoritinos usados y las hipétesis formuladas durante el
desarrollo del modelo.

La fuerza y la eficiencia de este enfoque es la misma que para diferentes variantes
de UNIDIST; el rendimiento de ninguna manera es influenciado por los procedimientos de
integracién del tiempo. Ademds se ahorra mucho tiempo de computadora comparado con
los procedimientos convencionales de destilacidn por lotes.

Las limitaciones para un buen acercamicnto del uso de UNIDIST (por ejemplo, los
modelos termodindmicos usados y las suposiciones de flujos de vapor constantes) podrian
ser facilmente vencidas acoplando este enfoque de régimen cuasi-estacionario a cualquier
otro programa de destilacién continua. Se observa, sin embargo, que la suposicién del
flujo de vapor constante es de menor importancia comparada con las otras incertidumbres
siempre presentes en la simulacién de la destilacion por lotes. Por lo tanto, seria razona-
ble aprovechar los relativamente grandes ahorros de tiempo del CPU y de la fuerza que
resultaria de esta aproximacién.

Un acercamiento al régimen cuasi-estable tal como el presente en este modelo, no
puede describir los efectos hidrodindmicos y de inercia térmica de la columna.

En cuanto a los modelos de simulacién para columnas empacadas, se presenté una
continuacién de un modelo desarrollado por Lee [44] este estudio es puramente tedrico y

1Universal Functional-group Activity Coefficients
?Universal Quasi-Chemical Activity Coeflicients
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no compara los resultados obtenidos del modelo con los experimentales. Por tal motivo se
presentd en el Capitulo 5 un modelo para ¢l caso de la destilacién discontinua, aportanda
algunas modificaciones para evitar tanto como sea posible, las simplificaciones usuales en
lo que concierne al anilisis de operacién de una columna empacada de destilacién por lotes.
Ademis de que sc probaron los algoritmos desarrollados para la simulacidn y se estudié la
influencia de los pardmetros numéricos y suposiciones fisicas en el tiempo de cileulo, asf
como la sensibilidad del modelo a los parimetros fisicoquimicos.

Se considerd el fendmeno de retromezclado en las fases liquida y vapor para una
columna de destilacion empacada no adiabdtica. Este modelo pucede ser usado para la
simulacidn de sistemas reales donde las simplificaciones usuales no son aceptables.

Los algoritmos permiten la determinacidn de la evolucién de los perfiles de concen-
tracion, temperatura y velocidad de flujo en la fase liquida v en la fase vapor. Se presentd
un ejemplo para la destilacién de una mezcla binaria.

Los algoritmos de solucidn de las ecuaciones diferenciales del modelo se basa en un pro-
cedimiento de discretizacidn. Las ecuaciones se discretizaron por el método de diferencias
finitas centrales en las cuales el método implicito se aplics a las ecuaciones diferenciales
parciales.

En todos los casos el sistema de ecuaciones no lineales resultante tienc la forma de una
matriz tridiagonal. Se hizo uso de los métodos numéricos adecuados para la resolucidn
de cstos sistemas.

Es importante disponer de un modelo con pocas simplificaciones para poder efectuar
una simulacién de un proceso que sc acerque lo mds posible a la realidad.

Es necesaria la comparacién entre los valores experimentales y los obtenidos a partir
del modelo, a fin de ajustar ciertos pardmetros o bien de estudiar su influencia sobre la
sensibilidad del modelo.

Estos estudios deben permitir aportar algunas simplificaciones al tratamicnto numé-
rico del modelo; 2 fin de utilizarse al mdximo para el control éptimo de operacidn.,

Se presenté un estudio del algoritmo de resolucién de los principales parametros
numéricos y su influencia en el tiempo y precision de los cdlculos.

La explotacién numérica de los modelos conduce al estudio sistematico de la sensibili-
dad del modelo a las variaciones de los pardmetros fisicos y a las simplificaciones y aproxi-
maciones aportadas con las hipétesis. As{ es pasible comparar los resultados obtenidos con
¢l modelo y los obtenidos en los experimentos con una instalacién piloto.

Otro método numérico que puede utilizarse para la solucién de las ecuaciones de este
modelo es el propuesto por Aly Said [19]; que integra las ecuaciones del modelo mediante
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un método de elementos finitos de tipo Galerkine.

La aplicacidn del criterio de Galerkine a las ecuaciones del balance de materia para
cada componente en la fase liquida y vapor las transforma de manera que el siguiente paso
de resolucién consiste en ensamblar las ecuaciones relativas a cada elemento finito. Es
necesario establecer una correspondencia cntre el sistema de coordenadas locales definidas
en cada elemento.

Para el estudio comparativo del método de elementos finitos y el de diferencias fini-
tas se realizaron varias simulaciones. Los dos métodos conducen a resultados numéricos
‘similares; los resultados obtenidos por el método de diferencias finitas dependen de las
caracteristicas de la mezcla experimsntal escogida; lo opuesto pasa en el caso de! uso del
método de elementos finitos en el que la influencia de la mezcla experimental es despre-
ctable. El método de elementos finitos presenta mucho mds estabilidad numérica que el
meétodo de diferencias finitas, ademds de que se demuestra que este puede resolver sistemas
mucho mis complejos que la resolucidn de las ecuaciones por el método de diferencias
finitas.

Las matrices ensambladas con el método de elementos finitos conduce a un sistema
de ecuaciones algebraicas andlogo al que forma el método de diferencias finitas.

Las pruebas numéricas efectuadas para diversas condiciones de operacién conducen a
resultados similares usando cualquiera de los dos métodos de integracion. Sin embargo, se
observa una mayor estabilidad de la convergencia en ¢l caso de la aplicacién del método
de elementos finitos, lo que permite escoger una discretizacién del dominio de integracion.
Si se elige un nimero pequeiio de elementos, es posible analizar en todo momento los
efectos en los Iimites de la seccién empacada, es decir, en el rehervidor y en el condensador
en cualquier instante de operacién, al definir los elementos en una dimensién geométrica
distinta.

Los métodos numéricos presentados aqui permiten el cdlculo de la operacién de una
columna de destjlacién por lotes empacada, por medio de un modelo que quizi toma en
cuenta numerosos efectos que son frecuentemente despreciables como:

e La dispersién de materia,
o las condiciones no adiabdticas de la columna, y

o la variacién de los parametros fisicoquimicos respecto a la longitud de la columna y
al curso del tiempo.

Se puede notar que los tiempos de cilculo se acortan sin que la precisidn sea disminuida
al seleccionar entre los distintos métodos numéricos.
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El estudio de la sensibilidad del modelo muestra la importancia particular que tienen
los pardmetros que representan la transferencia de masa y la dispersién.

Se observa que la resistencia a la transferencia de masa del lado del liquido es despre-
ciable, respecto a la transferencia de masa del lado del gas y que los resultados calculados
son mucho mis sensibles a una variacién del cocficiente de dispersién de la fase vapor, que
a una variacidn del mismo coeficiente pero de la fase lquida.

Es conveniente recordar que para las evaluaciones de los coeficientes de transferencia
de masa, todos los autores citados, sc basan en las condiciones que conciernen a la absorcién
y no a la destilacidn.

Los métodos numéricos presentados permiten tomar en cuenta los resultados expe-
rimentales obtenidos en diversas columnas, diversas condiciones de operacién y diversas
mezclas; para obtener las correlaciones, para el cdlculo de los pardmetros que figuran en
el modelo propuesto, que le dan una eficiencia mayor que la que dan las correlaciones
disponibles hasta aqui.

No obstante, del volumen de los cilculos, sicmpre es descable proponer un modelo
detallado para describir todos los casos de operacidn de una columna de rectificacién. Las
hipdtesis formuladas ticnen el compromiso de llevar 2 una simulacién real de operacién, o
acercarse lo mas posible a la realidad {isica y a la flexibilidad del tratamiento matemitico
y la reunién de las ecuaciones del modelo. Asi disponemos de una serie de modelos a
diversos niveles de complejidad, correspondientes a la demanda de problemas pricticos
para el disefio preliminar de columnas, la simulacion de operaciones de destilacidn y la
investigacidn de las condiciones éptimas de operacién del proceso. La industria quimica y
los centros de estudio, no disponen siempre de tales programas de simulacidn y recurren
frecuentemente a columnas de platos para hacer las analogias para las columnas empacadas
con diversos tipos de empaque. El trabajo de simulacidn para columnas empacadas llena
ese hueco, trata de aportar una contribucion al andlisis dindmico del proceso de separacién
por destilacién.
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6.6 Conclusiones

El interés en la destilacidn por lotes ha sido renovado gracias al gran desarrollo de las
computadoras en el control de procesos, al significativo aumento de la quimica finay a la
necesidad de recuperar materiales provechosos a partir de productos de desperdicio.

La destilacién por lotes es un proceso econémicamente favorable en corridas de pro-
duccidn pequeiia, o cuando las condiciones de la alimentacién varfan demasiado. De todas
las caracteristicas de la destilacidn por lotes la mads destacada es su flexibilidad.

Se presentaron los modelos matematicos de simulacidn de operacién discontinua de
columnas de destilacion de platos y empacadas. Las ecuaciones de los modelos se de-
sarrollaron para sistemas multicomponentes, multictapas y para diferentes condiciones de
operacion.

Las bases para ¢l andlisis de la destilacién por lotes que toman en cuenta todos los
investigadores son casi siempre las mismas: Presidn de operacidn constante, flujos molares
de liquido y vapor costantes, condensador y rehervidor total y no consideran la retencién
del vapor. Los simuladores mds completos si consideran los balances de entalpia y sélo
algunos de ellos toman en cuenta la hidrdulica de la columna.

El modelo de Boston es un modelo muy versatil y flexible, el mconvcmenle al.com-
pararlo con el modelo de Fredenslund es que ocupa mucho espacio de memoria de la com-
putadora y mucho ticmpo en ejecutar los cdlculos debido a las miiltiples iteraciones que
tienen que ser realizadas. Con este modelo se obtiene buena precisién, buen acuerdo de
los resultados obtenidos con los datos experimentales y los resultados obtenidos con otros
simuladores. Este modelo es particularmente eficiente para la simulacidn de la separacidn
de la mezcla propano, butano, pentano y hexano.

El modelo de Fredenslund tiene la ventaja sobre el simulador que presenta Boston de
que reduce considerablemente el tiempo de calculo sin sacrificar la precisién en los resul-
tados; este converge en sdlo unas pocas iteraciones. Considera ademds los flujos molares
totales constantes y no considera los balances de energia.

Uno de los inconvenientes es que el simulador de Fredenslund no puede modelar el
arranque de la columna.

Este modelo cs eficiente para la simulacién de la destilacién de sistemas de tres com-
ponentes como el formado por ciclohexano, n-heptano y tolueno, considerando a este como
“ideal™; y para uno real, el sistema ciclohexano-tolueno, ademds de que presenta buen
acuerdo con los resultados obtenidos por Boston al simular la mezcla de propano, butane,
pentano y hexano.

Definitivamente de estos dos simuladores para columnas de platos, ¢l mejor es el
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presentado por Boston, modela tanto sistemas con puntos de ebullicién cercanos como
sisternas con amplios intervalos de puntos de ebullicidn; mezclas no ideales y cualquier
condicién posible de operacién. Aunque presenta el inconveniente de que el método de
solucién acumula en cada paso de operacién un error que se incrementa al avanzar la
integracidn; este error se reduce utilizando pasos de integracidn muy pegueiios, lo que
ocasiona un considerable aumento del tiempo de cdlculo.

Por otro lado, si se requiere determinar las condiciones de una columna en operacién,
se necesitan resultados confiables y ripidos; En este caso es cuando es recomendable el uso
del modelo de Fredenslund, que a pesar de que hace use de mas simplificaciones se demostrd
que s¢ reduce substancialmente cl tiempo tiempo de respuesta sin sacrificar precision en
los resultades ya que cstos cuncuerdan con los obtenidos con el modelo de Boston.

En lo que concierne al modelo presentado para simular la operacién de columnas em-
pacadas, los autores Fellah y Domenech se refieren a una simulacién dindmica de una
columna de destilacién discontinua que toma en cuenta la no linealidad del equilibrio
liquido-vapor, de la dispersidn axial y de los balances de energia. Un estudio experimental
en una instalacion piloto permitié demaostrar la validez de los diversos modelos propuestos.
Las ecuaciones son muy complejas ya que estdn en funcién de las suposiciones establecidas
y de las condiciones de operacidn, los autores reportan los problemas del analisis numérico
encontrados para integrar las ecuaciones por un método de diferencias finitas y subraya en
particular ciertas dificultades para asegurar en todos los casos una convergencia rdpida y
estable.

El simulador de Fellah y Domenech es el mds completo comparandolo con los otros
modelos presentados en esta tesis; ya que considera el fendmeno de retromezclado en las
fases, que no cs considerado por los odelos anteriores; ademds considera columna no
adiabdtica por lo que es posible determinar con este modelo los perfiles de temperatura y
concentracion, asi como las velocidades de flujo de las dos fases. Este modelo puede ser
utilizado para la simulacidn de sistemas reales en donde no sc aceptan las simplificaciones
usuales; modela la operacidn tanto en régimen estacionario como régimen no estacionario.

Aporta también un modelo simplificado que contribuye con las consideraciones nece-
sarias para elaborar un modelo general; este supone columna adiabatica, flujos molares de
las fases y propiedades constantes; obteniendo un sistema de ecuaciones mds sencillo de
resolver, proporcionando una gran reduccién de tiempo de cilculo sin sacrificar la precision
de los resultados al compararlos con los obtenidos con el modelo completo. Aunque el
método de integracién de las ecuaciones obtenidas no necesariamente es el mejor, ya que
en un estudio posterior hecho por otros investigadores, se demuestra que el métode de ele-
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mentos finilos tipo Galerkin presenta una mayor estabilidad numérica de la convergencia y
es posible resolver sistemas mucho mids complejos que con el método de diferencias finitas.

Este modelo cs recomendable para la simulacién de la separacidn por lotes del sistema
tolueno-ciclohexano ya que los resultados obtenidos coinciden con los resultados experi-
mentales a régimen estacionario y régimen no estacionario.

Se estudié la influencia de los pardmetros en la duracién y precisién de los cileulos,
para que asi las simplificacioner hechas aporten nuevas hipétesis complementarias al andlisis
de operacién de los procesos discontinuos.
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6.7 Nomenclatura

o
.3
N

QTR NNTY gy TE SE @

[/ T T 1 1 1

Indices

o

@
3
o

S~nwa

I T VI (I O VI 1

Para el Capitulo 1

Concentracidn de la propiedad que va a transferirse
Tiempo
Distancia medida en la direccién del tranporte -
Constante de proporcionalidad para un sistema’
Niimero de moles

Volumen

Constante universal de los gases

Presién, presién de vapor

Presién parcial

Temperatura

Factor de compresibilidad

Volatilidad relativa

Coeficiente de fugacidad

Fugacidad

Cocficiente de actividad

Indice de un componente
Indice de un componente
Estado de referencia

Para el Capitulo 2

Moles de destilado

Moles de liquido

Moles de vapor

Fraccion mol del componente mas voldtil en el liquido
Fraccidn mol del componente mds volitil en el vapor
Volatilidad relativa

Tiempo

Nimero de etapa
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Indices

- Condicién inicial

T4 L
~.f - =--Condicidn final
‘B" ="- Rehervidor
C = Condensador
e = Entrada
-8 = Salida
d = Destilado
5 = Fondos

6.7.3 Para el Capitulo 3

A = El componente mds voldtil

a = Volatilidad relativa

B = El componente menos volitil

D = Cantidad de destilado (condensado retirado, en moles o en moles por hora)

E = TFactor de fraccionamiento

H = Retencidén de operacién o dinimica (en moles, gramos, o ml)

h = Retencidn de operacién, como una fraccidn de la carga original

M = Cantidad de mezcla en el rehervidor (suma de la retencién de
operacién y el contenido del rehervidor)

n = Nimero de platos tedricos

r = Relacidn de reflujo = relacidn entre el reflujo y el destilado (r = R/D)

R = Reflujo (en moles por hora)

S = Altura polo

z = Fraccidn mol del componente A en la fase liquida

zgy = Composicion del destilado o composicion en la parte alta de
la columna. a reflujo total

z, = Composicion promedio de la retencidn

zp = Cornposicidn inicial de la mezcla en el rehervidor

X = Fraccién mol del componente A en la fase vapor
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6.7.4 Para el Capitulo 4

Para el Modelo de Fredenslund

Ja
5,
H,
[
L n
¢
Va
Vn
Zy
¥n

1 (T T A T

Flujo de alimentacién molar del componente i en la etapa n
Flujo de alimentacién molar en la etapa n

Retencién molar liquida en la etapa n

Flujo molar liquido del componente i de la etapan

Flujo molar total del Iiquido de la ctapa n

Tiempo .

Flujo molar total del vapor de la etapa n

Flujo molar del vapor del componente ¢ de la etapan
Fraccidn molar del componente § en el liquido

Fraccidn molar del componente i en el vapor

Modelo de Boston

Tt NDONENRROS YD

-
=

w8

[ T 1 1 1 T 1

Flujo de destilado

Flujo total de la alimentacidn

Flujo de la alimentacion de un componente
Retencién en volumen

Retencién molar

Valor de K

Flujo de liquido interetapas

Peso molecular

Presion

Carga de calor

Relacién de reflujo

Temperatura

Tiempo

Flujo de liquido interetapas

Velocidad de retiro de corriente lateral
Fraccion mol del liquido

Fraccion mol del vapor

Sfmbolos griegos

P
é

Densidad
Operador de diferencias finitas
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Subidices
i = Indice de un componente
n = Indice de una etapa
k = Indice de incrementos de mtegracnon
L = Faseliquida
V = Fasge vapor

6.7.5 Para el Capitulo 5

a = Arca efectiva empacada, -‘—"‘n-“—z

B = Carga molar en el rchervidor en el tiempo ¢, mol

BY = Carga molar inicial del rehervidor, mol

C = Nimero de componentes

Cr. = Concentracidn total de la fase llquxda mol

Cy = Concentracién total de la hse vapor, 24

D = Flujo molar del destilado, 22 L o coeficiente de dispersién, 222

hy = Retencién dindmica dela fase liquida por unidad de altura, & ;

Kv = Coeficiente global de transferencia de masa relacionado a la fase
vapor multiplicado por la seccién recta de la columna, ;20-

L = Flujo molar del liquido, =

N = Nimero de incrementos entre el espacio de la seccién empacada

Qs = Calor suministado al rchervidor, €

Q¢ = Calor retirado del condcnsador eas

Qp = Pérdidasdec

R = Relacién de reflujo

t = Tiempo, s

T = Temperatura °C

U = Coeficiente global de transferencia de calor multiplicado por la seccién
transversal de la columna, <2

V = Flujo molar de la fase vapor, 22

x = Fraccion mol de la fase liquida

z* Fraccidn mol de la fase liquida en equilibrio con y

y: = Fraccion mol de la fase vapor

y* = Fraccidn mol de la fase vapor en equilibrio con =

z = Nivel en la columna, em

zZ Altura de {a columna, cm
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Sfmbolos Griegos

A
@
w

)
e,
5
0
-]

Lo A o

ion

wwnrnnn

Calor latente de vaporizacion, S : ,
Relacidn de dos valores de un parametro de relajaclon
Factor de relajacién ’

Rehetvidor

Destilado .

Indice de un componente

Liquido

Vapor

Indice de un nivel en la columna
Indice de un instante :
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