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El diagrama de Ponchon-Savarit es, en general algo
mas dificil de utilizar que cl diagrama con

derrame molar constante ( Mc Cabe- Thicle ), pero
es la solucidn exacta para platos teéricos si los datos

de entalpia utilizados son correctos.

Clark S. Robinson y Edwin R. Gilliland
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INTRODUCCION

Al asistir a mi primer clase de la materia llamada, Simulacién y Optimizacién de
Procesos; el profesor nos realiz6 un examen de reconocimiento, sobre ingenieria
quimica. Una de las preguntas que nunca olvidaré, decia asi:

¢Qué diferencia hay entre el método de McCabe-Thicle y el de Ponchon-Savarit
para torres de destilacion?

La respuesta no la sabfa y mis compaficros tampoco; y es que, yo no tuve la
oportunidad, por- falta de tiempo; de alwrdar este tema en el curso de Procesos de
separacion L

Tomando en cuenta lo anterior, decidi por curiosidad investigar esa respuesta que
no contesté. Asisti a la biblioteca y comencé a revisar diferentes libros de ingenieria
quimica. Cuando empecé a leer me topé con diagramas que presentaban una gran
complejidad de lineas, rectas y puntos que hicieron que me confundiera; debido a que son
dificiles de interpretar, por lo que no pude comprender el tema completamente, pero si
pude contestar mi duda.

Paso el tiempo y volvi a encontrarme ¢on este tema cuando el Dr. Antonio
Valiente Barderas me propuso temas para rcalizar tesis. Y lo tomé por todo lo vivido
antcriormente.

Como estudiante puedo decir que es muy dificil comprender el tema en poco
tiempo, porque en primer lugar se requicre de conocer la elaboracion ¢ interpretacion de
los diagramas de equilibrio; en segundo lugar al ser un método grafico se necesita tener
un poco de imaginacion para interpretar los diagramas; y en tercer lugar el tema en si es
muy extenso, mancja un:‘x gran cantidad variables y presenta muchas comprobaciones.

Para disefar ¢l fasciculo, estudie en los diferentes hibros para comprender ¢l
métgglo y me encontré que la mayoria de los cllos dan por hecho que el lector cuenta con
conocimientos de diagramas de equilibrio; Casi todos los libros presentan problemas
resucltos, pero pocos lo hacen muy claramente. Algunos no presentan las ilustraciones
suficientes para comprender ¢l meétodo. Algunos pocos se saltan algunas demostraciones
matematicas para llegar a ciertas ccuaciones y casi todos los libros solo cuentan con
informacion acerca del método para destilaciones binarias sencillas;.esto es, cuando se
ticne una sola alimentacion la torre es adiabidtica y cuenta con un condensador 1otal. De
tal manera que para poder comprender ¢l tema c;'()mplctmncmc; en el peor de los casos,
un estudiante podria estudiar unas partes en un libro y otras en otro, pero entonces




aparecerfa otro problema; que al cambiar la nomenclatura dristicamente de un libro a
otro - entonces cl estudiante perderd mds tiempo cn estar descifrando la nueva
nomenclatura.

_ Por lo anterior, el fasciculo fue disciiado de la siguiente forma; presentamos un
primer capitulo sobre los diagramas de cquilibrio, para que el lector comprenda la
elaboracién ¢ interpretacion de los mismos. Un segundo capitulo sobre el método de
Ponchon- Savarit, con una gran cantidad de ilustraciones y deduciendo las ecuaciones mas
importantes; con la intencion de ir introduciendo al lector paso a paso en la manera de
coémo marcar cada punto y como trazar cada linea en la elaboracion de los diagramas de
Ponchon-Savarit. Tendremos un tercer capitulo dedicado a los casos especiales del
método en donde claboraremos diagramas para los casos en donde tenemos
condensadores parciales; alimentaciones mdltiples; salidas laterales de calor o de materia;
uso de vapor vivo en vez de calderin o rehervidor;  y cundo tenemos platos no ideales.
Todo lo anterior con problemas resucltos para que al lector se le facilite la comprension
del tema.

Tenemos el gran interés de que los estudiantes de ingenieria quimica cuenten con
una herramienta sencilla y completa para el estudio del método de Ponchon-Savarit, que
les permita ahorrar tiempo en su estudio sin perder la calidad de la informacion sobre el
tema. Estamos seguros de que el lector se dard cuenta rapidamente de que la diferencia
que existe entre este método y el de McCabe-Thicle para torres de destilacién; es que el
método de Ponchon-Savarit si utiliza balances de energia y por lo tanto requiere de
diagramas de entalpia-composicion para la solucion de sus problemas.




1. HISTORIA DE LA DESTILACION

La  destilacién cs la operacién de la separacion de dos o mas liquidos miscibles
mediante la ebullicion de la mezcla. Los vapores obtenidos mediante la ebullicion  se
recuperan como productos deseables y se condensan. Los vapores condensados son mas
ricos en el liquido o liquidos mas volitiles. Esta operaciébn recibe también el nombre de

.alambicacién, refinacién, agotamiento, fraccionamiento y rectificacion.

La destilacidon como tantas otras técnicas de uso en la quimica convencional, debe
su descubrimiento a los alquimistas.

Figura 1-1 Alquimistas destilando con los primeros alambiques de la historia

Los origenes de la alquimia pueden rastrearse en Grecia hacia el afio 300 antes de
Cristo, recogiendo aportaciones cgipcias y  babilonicas. Su mayor esplendor en la
antigicdad parece haberse alcanzado ¢n Alejandria entre los afos 200-300 después de
Cristo, siendo posiblemente en esta ¢época cuando sc mventa el alambique, que los
historiadores atribuyen a Marfa la Judia, Zdsimo de Pandpobs y su hermana Theoscebia.

Hay prucbas documentales de que los trabajos de estos alquimistas llegaron a los
arabes y los aparatos que utilizaban para la destilacin son descritos por Marco Graco en
el siglo VIII, en el que puede considerarse el primer documento historico sobre la
destilacion de vinos, aunque no indica nada sobre las caracteristicas det destilado
obtenido.

A principios del siglo IX sc inicia el desarrolla de la alquimia drabe, que recibe la
influencia- de la escucla de Alejandria, junto a-la de los trabajos realizados por los




alquimistas chinos'rgcdpﬂadqs por He Hong en el afio 300 después de Cristo en el “Bao
Puzi”, : .

Los é4rabes recopilaron los conocimientos de los alquimistas existentes hasta la
¢poca en cl llamado “Libro de Crates”.

Pero serd la obra de Gerber (posible seudonimo de un grupo de alquimistas
drabes), publicada hacia el afio 850, y que fue traducida al latin con el titulo “De Summa
Perfectionis”, la que llevard a Europa el pensamiento y los métodos de la quimica.

Es indudable que la destilacién para la obtencion de alcohol es un descubrimiento
drabe que algunos autores atribuyen a Ibn Yasid. Los antiguos alquimistas trabajaban con
alambiques primitivos, hechos de cerdmica o de metal y calentados mediante un hornillo
o “athanor” calentado por carbén o lefa. El uso de grandes temperaturas les impedian
obtener compuestos de bajo punto de ebullicién. Cuando el alambique se perfecciond se
pudicron obtener estos compuestos y asi fue como los drabes descubrieron el alcohol.

Dcbido a esos avances, en la quimica actual  se tienen nombres arabes para
aparatos y productos quimicos tales como alcali, antimonio, alambique y alcohol.
Cuando se¢ obtuvo ¢l alcohol sc afectd notablemente la industria  perfumera. Los
perfumistas antiguos obtenfan  sus csencias por  “enfleurage”  es dear, mezclando las
flores o las hicrbas con grasa o ceras [undidas, absorbiendo asi las esencias responsables
del aroma en el aceite o la grasa, pero los drabes comenzaron a extraer las esencias de las
flores y las hierbas con aleohol o con agua y a destilar las mezclas para producir perfume
liquido. Cuando se usaba agua, las esencias formaban una fina capa ¢n la parte superior de
la mezcla destilada que podia separarse por decantacion. De este modo se producia agua
de rosas y accites esenciales.

Los europeos gradualmente introdujeron la practica de enfriar el tubo de salida del
alambique y a partir del siglo XIV, la salida de este se convirtid en serpentin condensador
del que se deriva nuestro relrigerante moderno. Con estas mejoras consiguieron
recuperar por condensacion los liquidos y sustancias mas voldtiles.  Las primceras
descripciones curopeas del alcohol datan del siglo X1 Cien anos despuls, el alcohol
obtenido de la destilacion del vino, era ya una sustancia muy conoada. Durante la edad
media, ¢l aleohol concentrado solia prepararse en dos ctapass la primera desttacion
producia un alcohol del 60% al que se le daba ¢l nombre de "agua ardens” o aguardiente,
una nueva destilacion  subfa la concentracion hasta el 96%a al que se Hamaba “aqua vitae”
o agua de la vida. El alcohol producido lo empleaban los monasterios v las farmacas para
preparar infusiones y cocciones de hiervas que se vendian como medicinas. La peste
negra, que desbastd  la poblacion curopea, fue una de fas causas de la difusion de la




aficién al alcohol fuerte. Después de ese holocausto, la costumbre de beber “brandy”,
licores y aguardientes con 33 y hasta 45% dc alcohol, quedd firmemente arraigada como
costumbre social. Hasta entonces los liquidos que sc bebian  contenfan pequefios
porcentajes de alcohol, tales como los que existen en las cervezas (5 a 7%) o los vinos (7
a 15% en volumen).

Las mecjoras en las técnicas de la destilacién hicieron posible otros progresos en la
quimica. Desde 1150 los quimicos comenzaron a destilar dcido nitrico a partir de una
mezcla de nitro y alumbre. Venccia y algunas ciudades francesas, fueron los centros
productores de ese dcido, que era cl principal reactivo empleado para la refinacion de
oro que contenia plata como impureza. El dcido sulfurico se producia en el siglo XIil, ya
sea por la destilacion del alumbre, o quemando azufre sobre agua bajo una campana de
cristal. A partir del siglo XV se destilaba dcido clorhidrico de una mezcla de nitro y sal
comn.

El conocimiento de esos acidos fuertes se difundié riapidamente y se aplicaron a la
disoluciéon de sales en cl trabajo de los metales, o como agentes mordientes o de
blanqueado. La industria quimica sc integro al dominio de los destiladores, que en el siglo
XV comprendia no solo a los labricantes de aguardiente, sino también a los boticarios y
a los fabricantes de dcidos. La medicina que a principios de la edad media no contaba mis
que con medicamentos en forma de polvos y tisanas, sc enriquecié con el uso de jarabes y
extractos o tinturas de los principios activos de las plantas.

Con los dcidos y el alcohol los quimicos pudieron estudiar las disoluciones liquidas
y sus propicdades. Los primeros libros sobre destilacion aparecieron en el siglo XVI
(Brunschwig 1500, Andrew 1521), otro de ellos, el de Libavius aparecié mas tarde en
1606.

Se sabe que Boyle destils alcohol de madera y de vinagre y describid las diferentes
fracciones de acuerdo a sus puntos de ebullicidn, lo que constituyd la primera destilacion
analitica.

Sin embargo tuvieron que pasar varios siglos, hasta la Revolucion Industrial para
que se le encontraran nuevas aplicaciones a la destilacion ya que hasta el siglo XIX los
alambiques  cran del tipo de lotes, con poco reflujo y muy pequenos, de 30 a 80cm de
didmetro y 1.5m de alto, con tado y accesorios,

Durante los siglos XVII y XIX los experimentos realizados para obtener coque de
buena calidad demostraron que del carbon se desprenden gases inflamables al ser
calentado. Ese gas no tardd en ser aprovechado” como gas de alumbrado y con ello, los

subproductos de la industria del carbon adquiricron una importancia creciente. Entre los

o




productos destilados estaba el alquitrdn, del que se obtenia benceno, el cual al
descubrirse los colorantes sintéticos en 1856, condujo a_las plantas destiladoras de
alquitran de hulla. E o

En 1800 Rumford uso vapor de agua como agente térmico. en los alambiques que
hasta entonces habfan funcionado a base de carbén o lefia. Por esa época los destiladores
franceses habian disefiado y ensayado las famosas columnas de destilacién. Estas
progresaron apreciablemente con el invento de la columna de destilacion  de Sélier
Blumenthal en 1813. En 1822 Perrier inventd las campanas de burbujeo y desarrollé un
alambique continuo con precalentamiento de la alimentacién y uso de reflujo interno.
Por otra parte Adam y Brerard disefiaron independientemente columnas para rectificar
alcohol.  Blumenthal combiné los principios utilizados por los dos inventores anteriores
para fabricar una columna que proporcionaba una corriente de alcohol rectificado a partir
de una alimentacién continua de vino logrando asi el primer proceso de destilacion
continua a régimen permanente.

DESTILACION
CONTINUA

Figura 1-2 Torre de destilacion de platos con campanas de burbujeo

Para 1850, las columnas recuticadoras de la industria del aleohol se empezaron a
utilizar en las industrias del petrdleo y del alquitran de hulla. Lucgo entre 1860 v 1880
se descubricron productos quimicos muy importantes tales como ¢l benceno, el tolueno,
y ¢l xileno obtenidos del alquitrin y que aumentaron la demanda de las columnas de
destilacion.
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A mediados del siglo XIX se descubrié la forma de fabricar vidrio transparente -y
dictil, capaz de soportar el calentamiento y el enfriamiento continuo. Este vidrio tuvo
una aplicacién inmediata en los laboratorios en la fabricacién de equipo  y aparatos de
vidrio que en la actualidad nos parecen comunes. Ello significé una enorme ventaja sobre
los equipos de metal y de cerdmica que se venian usando, especialmente por la resistencia
quimica del vidrio, su transparencia y maleabilidad.

En 1859 cl coronel Drake demostrd por primera vez la posibilidad de extraer
petrdleo crudo del subsuclo mediante la perforacion de pozos, para no tener que
depender exclusivamente de las chapopoteras. Al disefarse los motores Otto y Diesel ‘la
demanda de gasolina y diesel que requerian csos motores  incrementd la demanda de
petroleo y con cllo la de las refinerias del petréleo en las que se empleaba intensamente la
destilacion . Gradualmente, las industrias petroleras pusieron en prictica métodos mis
cientificos para la destilacién y refinacién del petréleo.

Sin embargo no fue sino hasta finales del siglo XIX y principios del XX cuando
comenzaron a dar las bases cientificas que explicaban el fendmeno de la destilacién y la
forma en que operaban los equipo. Los nombres de Henry, Raoult, Rayleigh, Mc Cabe,
Thicle, Ponchon, Savariv, Sorel, Lewis, etc. Estan indisolublemente ligados con los
primeros métodos para ¢l calculo de columnas de destilacion y alambiques aplicados a
mezclas  binarias.

Los principios de la destilacién de mezclas binarias fueron primero desarrolladas
por Sorel, quién publicé un método de cilculo en 1893. su método toma en cuenta tanto
los balances de entalpia como los de materiales y las relaciones de equilibrio. Fue
disefiado para determinar ¢l nimero de etapas de equilibrio necesarias, después de haber
fijado las composiciones de los productos, el reflujo y la presion. La contribucién de Sorel
fuc mostrar como se podia calcular la transicion entre etapas mediante balances de
encrgia y material.

Cerca de 1920 Lewis sefald que los balances de entalpia se pueden despreciar
con frecuencia, simplificando asi grandemente los cdleulos. Cuando se requieren un gran
namero de ectapas, ¢l caleculo de una por una es tedioso. En tales casos, puede
aproximarse bastante el nimero de etapas de cequilibrio mediante las ccuaciones
desarrolladas por Lewis.

Poco después McCabe y Thicle reconocieron que las ccuaciones modificadas se
podl'an resolver grificamente; su método ha gozado de gran popularidad desde su
publicacion en 1925, Aunque realiza varias suposiciones como el hecho de considerar que




los flujos en moles de vapor y liquidos son esencialmente constantes a lo largo de toda la
columna. Esta condicién sélo se cumple cuando las perdidas de calor son pequeiias, los
calores molales de vaporizaciéon de los componentes deberin de ser sustancialmente
constantes y por lo tanto la variacion total de la temperatura a lo largo de la columna no
es demasiado grande.

Poco tiempo atrds Ponchon (1921) y Savarit (1922), publicaron una solucién
grafica que toma cn cuenta los balances de  entalpia. Savarit observo de los trabajos de
alcoholimetria realizados por Sorel y Groening, diferian en sus graficas de
concentracién de liquido contenido en la caldera contra el peso del liquido que queda en
la misma, después de una destilacion. Ambos primeros experimentadores no tomaron
ninguna precaucion para prevenir la condensacion sobre las paredes de la caldera, las
concentraciones  obtenidas  de  vapor mas  clevado debido  al  enriquecimiento
suplementario causado por esta condensacion, cra la causante de sus diferencias. Ademas
sc¢ dio cucnta de que la mezcla ctanol-agua no seguia las leyes tan exacto, como ciertas
otras mezclas, esto es; dio pic para comprender que hay mezclas ideales y no ideales.
Savarit trabajé con la parte de las calderas y se enfocd a  la destilacién discontinua.
Ponchon por su parte, trabajd mas en la parte del condensador, y fue ahi donde desarrolld
su método. Encontrd por medio de las ecuaciones de balance de materia y energia, la
forma de graficar ¢l reflujo y ¢l trazo de los platos, en los diagramas de cntalpia-
concentracioén, encontrando la forma de ¢dmo se relacionaban las ecuaciones en cada
plato, esto es; que el reflujo interno no cra constante  durante todas las etapas de la
columna de platos.

Con el desarrollo de la fisicoquimica para mediados del siglo XX ya se posefan
técnicas para c¢l dilculo de sistemas multicomponentes los cuales se pudieron
implementar con el empleo de las computadoras que se desarrollaron en esa época.
También a mediados del siglo XX se abordd el problema de la eficiencia de los platos v
mediante un trabajo efectuado en varias universidades y patrocinado por el AIChE se
logré resolver el problema de las eficiencias de una manera cientifica. El discfio de las
torres empacadas requind del desarrollo de las ccuaciones de wtransterencia de masa
propuestas por Sherwood, Gilliland, Murphree, Smith, cte. En la actualidad lox empagques
al azar 1ales como Rasching, Berl, Intalox, cte. Estan siendo reemplazados por los
llamados empaques estructurales que son mis eficientes y ficiles de mancjar.

Hoy en dia, la desulacion es la operacidn unitaria de transferencia de maga mas
estudiada y que contiene cl mayor nimero de nplicaci()ncs, couaciones y‘currclar:?(mvs
por lo que es posible ¢l diseiio contiable de ¢sos aparatos para lograr la separacion de
mezclas mediante esta téenica.




2 METODO DE PONCHON-SAVARIT

Sc presentan casos en los que no se aplican las consideraciones de calor de
mezclado despreciable y/o calores latentes molares constantes de vaporizacion. En esos
casos, el método de McCabe-Thicle no proporcionard una buena descripcion de la
separacién que se realiza. Ponchon (1921) y Savarit (1922) presentaron un procedimiento
grafico que incorpora los balances de entalpia como una parte integral del cilculo. Este
procedimicnto combina los calculos de balance de materia con los caleulos de balance de
entalpia, de tal forma que no sé6lo se obtienen las composiciones del vapor y del liquido
en la columna, sino también proporcionan informacion sobre las funciones del
condensador y del rehervidor.

2.1t DATOS DE EQUILIBRIO

En la figura 2-1, se muestra un método muy comin para graficar los datos dc
equilibrio. Estos datos se encuentran en demasiadas citas bibliograficas o en su caso hay
que calcularlos por medio de la ley de Raoult, de datos de presion de vapor utilizando
las ecuaciones de Antoine. La figura 2-1 es llamada diagrama y*x, donde se traza una
curva y*, en funcién de x,, donde se incluye una linca de 45° para mostrar que y*, es
mas rico en el componente A que x,.

, %

Y4

*4

Figura 2-1  Diagrama de cquilibrio y*x.
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2.2 DATOS DE ENTALPIA-COMPOSICION

Un diagrama dc entalpia-composicion para una mezcla binaria vapor-liquido de A
y B toma en consideracion calores latentes, calores de disolucion o de mezclado y calores
sensibles de los componentes de la mezcla. Se requieren los siguientes datos para
construir dicho diagrama a presién constante: (1) capacidad calorifica del liquido en
funcién de la temperatura, la composicién y la presién; (2) calor de disoluciéon en
funcién de la temperatura y la composicion; (3) calores latentes de vaporizacidon en
funcién de la composicion y la presion o la temperatura; (4) punto de cbullicion en
funcién de la presidn; composicion y temperatura.
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50 L 40°C
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Flgura 2-2 Diagrama de entalpia-composicion: con isotermas.

En la figura 2-2 se presenta un diagrama de entalpia-composicion.  Las entalpias
estin basadas en un estado de referencia clegido arbitrariamente, que pucede ser en
muchos casos ¢l agua liquida a 0°C y 1 atm. Puesto que, a presion constante la entalpia
de un kg. de liquido saturado o de vapor saturado depende solamente del punto de
chullicion, y éste a su vez Gnicamente de la composicion, cstas entalpias se pucden
representar como funciones de la composicion. La linca de entalpia de liquido saturado
H, se calcula por medio de la expresion: i

Hy = x,Cp,(T-To) + (1-x,)Cpu (T-To) + AH

mez

10




donde x, es la fraccién mol o-de peSo‘ de A, T-esel pun‘to de ebullicién de la
mezcla, To esla temperatura de refcrencxa, Cp,1 esla capacxdad calorificade 4, Cpy - ‘esla.
capacidad calorifica de B .y AH,., es: el calor de disolucion -a To.  Si hay'

desprendimiento de calor durame el mezclado, el valor de’ AH ., sera negauvo.

La linea de entalpia de vapor turado' Hc se calcula afadiendo el calor latcntc de -

vaporizacién A ala enlalpla ‘H,; Para [‘lnes practicos, esto equivale a:

A

mez = X4 7\-}417‘"‘_(1"“?‘,'4‘)_7\78
donde A4 es el c;\ldt;:lntcnie de vaporizacionde 4y A, el de B.

El equilibrio entre las fases de liquido y vapor, viene dado por las rectas que unen
la linca del liquido saturado (a) y la del vapor saturade (b ), observada en la figura 2-2.
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T 100 b
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Figura 2-3 Diagrama de entalpia-composicion tipico de Ponchon-Savarit.




O también representada en la figura 2-3, la cual cs la unificacién de la figura 2-1
con la 2-2 y que serd de aqui en adelante la base para el estudio del método de Ponchon-
Savarit. Estas rectas se llaman rectas de reparto. Los extremos de una recta de reparto
cualquiera representan los valores correspondientes de x e y*, de las coordenadas de
un punto situado sobre la curva de equilibrio del diagrama y* vs. x. Cada recta de
reparto es una isoterma de la regiéon de dos fases y por lo tanto el nimero de rectas es
infinito.

2.3 REGLA DEL BRAZO DE LA PALANCA

La construccion grifica del método de Ponchon-Savarit esta basada sobre la regla
del brazo de palanca inversa. La cual es una técnica creada con cilculos de balance de
materia y energia con lineas rectas. La figura 2-4a ilustra como un balance de materiales
por componentes puede hacerse en una escala de composiciones, en la cual las
composiciones estin expresadas en una relacién de masa / unidades de masa, mol / mol
o volumen / unidad de volumen.

G

|

L A G :

| || |

H— !

0 x z Yy 1 x z ¥y
composicién commposicion

Figura 2-4a Figura 2-4b

Considerando un ejemplo, para un balance de materiales por componentes:
Gy + Lx = Az

Omitiendo pasos por simplicidad, se puede comprobar que:

G z-X _H, -H
L y-z - Hg -Hy




Esto mucsfréx que en un diagrama de entalpia- composicién (Figura 2-4b), 1
puntos L, A y 'G'deben estar en una linea recta. Ademis puesto que las corrientes G y
L estan en equilibrio, estardn situadas en una linca de umon ode reparto.

La cantidad de corriente G es representada por la linea - del segmento xz.
mientras que la cantidad de corricnte L es representada por el segmento zy . En pocas
palabras la regla establece que las mol kg de G / mol kg. de L es igual a la longitud de
lalinea LA / longitud de lalinca AG.

2.4 ECUACIONES DE BALANCES DE MATERIA Y ENERGiA

El balance total para una columna de destilacién (Fig. 2-5) con una alimentacion,
cs:

A=D+F
Ax = Dy + Fx
AH, + qp = DHpy + FHp + q¢

Figura 2-5 Columna de destilacion con una alimentacion y un condensador total.




Donde qg es la energia total adicionada al rehervidor y q¢ es la encrgla total
removida del condensador. El balance de entalpia asume una operacion adiabatica excepto
cn ¢l condensador y el rehervidor. Representar las corrientes de energia qq ¥y qc enel
diagrama de entalpia-composicion requiere que estas se expresen en unidades de
cnergfa/masa.  ( El termino masa, puede ser cambiado por unidades de peso, mol o
volumen.) Se realiza un cambio de unidades de encrgia/masa por conveniencia por
medio de las siguientes ccuaciones:

Qp = S—DC— = kcal/unidadesde masade D
Qp = 3;?— = kcal/unidadesde masa de F

Las cargas del rehervndor y del condensador pueden relacionarse con cualquler
corriente en la columna si se desea.

Un nuevo balance de entalpia total puede quedar escrito asi:
AH, = F (Hyg '»QF) +0 (Hp +,»QD) : - @-1a)

o AH, = Ap + Ap i DR ¢34 15!

Donde la corriente AD tendra las coordenadas ( xD . Hl_ D‘ +'Qp) ylacorriente
A, tendrd por coordenadas ( x , QF “La ecuacion'(2-1b) -es representada en
la figura 2-6, la cual ¢suna lmca rccta -que concucrda con cl método de la regla de la
palanca, visto con anterjoridad.

Todos los pares de corricmevs que 'pasah dentro de la columna pueden ser
relacionados con los puntos que represéﬁtén Ay y Agl El balance de entalpia dentro de

la envolvente 1 de la figura 2-5 es:
Gn Hgn = LotHyno + DH p + q¢

© Gn Hgn — LoaHpn-a = DMHp + Qp) = Ap (2-2)
La ecuacion (2-2) muestra que la corriente A, es ¢l punto de diferencia para

todos los pares de corrientes que pasan por encima de la corriente lateral mas alta o
corriente de alimentacién. El punto que representa el desbordamiento liguido de 1a etapa




n-1 tendri las coordenadas (x,., , H, ,.)) y cae sobre la curva de liquido saturado. De la
misma manera el vapor de equilibrio que se eleva de la'etapa 'n  tendrd las coordenadas
(y*, » Hg,) el punto se encuentra sobre la curva de vapor saturado. La substraccién
de L., dela G, esrcpresentada sobre la figura 2-6 por una linea recta, desde L, a’

través G, hasta el punto de dilerencia A,

r(H L,D + QD)

Entalpia

Hyp -Qp)l- .

Figura 2-6 Rcpresentacion total y por secciones de los de los balances
en un diagrama de entalpfa-composicion.

Todos los pares de corrientes que pasan por debajo de la corriente de alimentacion
son relacionados ¢n una manera similar con el punto A,;. El balance de entalpia en la
envolvente 2 de la figura 2-5, es:

Lyv-it Hypy = FHI..F + G,, HG.m YR
o Lot He et -G Hgm = F(H p -Qp) = Ay (2-3)

Los puntos representadosen L y G, caen sobre fas curvas de Hquido y vapor
saturado respectivamente y tendridn de coordenadas (%, Hy ) Y s Hoau)-
El balance representado por la ccuacion (2-3)  es representado en la figura 2-6 por cl

atraves-L

dibujo de la linea recta que va desde G, hasta el punto de diferencia A,.




Un balancé que pasa entre dos etapas de cquilibrio y luego alrededor del final de la
columna puede cortar otras corrientes externas ademas de q¢ , D, qu y A Por
cjemplo, asuma que una corriente lateral S ha sido retirada por encima de la etapa n'en
la figura 2-5, La ecuacion de balancc de entalpia entonces seria:

G, HG';, . -1,1_.,;_','HL;,,'_.' 4+ SHg + DHy p + q¢

o  GpHgn, f"Ln IHL,n—l = SHs +tAp = A @4

El punto de dlfcrcncm A’ ahora obtenido, cuando L, es substraido de G, esel
punto de adicién obtenido cuando S, Dy qc son retirados. La ccuaciéon (2-4) ilustra el
hecho de que siempre que la energia es agregada o retirada de la columna, Los pares de
corrientes que pasan cnfrente de corrientes laterales de  adicion o de retirada, no seran
relacionadas con el mismo punto de diferencia.

Las lineas rectas dibujadas a través de los pares de corrientes que pasan a los puntos
de diferencia respectivos se llaman lineas de operacion. Bastante informacion deberd ser
incluida para especificar un problema de destilacion para permitir la localizacién de los
diversos puntos de diferencia. Las lineas de operaciones entonces pueden ser usadas con
las lincas de reparto o union, sacadas de las ctapas de equilibrio como se mostrard en la
siguiente seccion,

2.5 ETAPAS DE EQUILIBRIO

La figura 2-7 ilustra las relaciones de equilibrio y balances involucrados en una
etapa de equilibrio. Asuma que por algiin medio la composicion del liquido saliente L,
va a la etapa de equilibrio n. Como se¢ ha mostrado en la seccidon anterior L

w1 CF

relacionado por el balance de entalpia pasando por la corriente G, y ¢l punto de
diferencia A, La localizacion de A es fijado por ciertas especiticaciones de problemas de
destilacion  (carga del condensador, relacion de reflujo, ete). Una linea de operacion
punteada va desde la conocida L, hasta ¢l punto fijo A localizando a G, en la curva de
vapor saturado. Por delinicion, G, estaen cquilibrio con L, y L, puede ser localizado
por medio de la linea de equilibrio (gruesa) o de reparto, la cual pasa a través de G, Si
la ctapa n  asume ser adiabatica, entonces ningin material podra ser adicionado

retirado a través de la pared de la columna, ningiin cambio en ¢l punto de diferenca
ocurrird a través de la etapa v, por lo tanto G, puede ser localizado por medio de la

linca recta que va desde L, hacia A.
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El balance generalv_alrcdédor de la etapa n es:

Lo + Gn+l = L, + Gn

Entalpia

x o y*

Figura 2-7 Ftapa de equilibrio

Lasumade L,y G, debe estar sobre la linca gruesa que los conecta, y el punto de
adicién es encontrado en la interseccidon de la linea gruesa o de union  con la linea recta -
entre G, y L. o

2.6 SECCION SUPERIOR DE LA COLUMNA

ha sido demostrado que el punio de diferencia para aquella seccidén de la columna
por arriba de la alimentacién mas alta o la corriente lateral, esta dado por:

Ap = D(H_, + Qp)

La D en esta expresion se reliere al producto total de arriba retrado de la
columna. Dependiendo del tipo de  condensador empleado, ¢l producto de arriba pucede
ser retirado como  (a) liquido, (b) vapor, o (¢) una combinacion de liquido y vapor. La
construccion para cada uno de estos casos serd discutida separadamente.
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2.6.1 Condensador total

En un condensador total se condensa todo en lo alto de la columna. El condensado
serd un liquido saturado si la carga del condensador (¢ es exactamente igual al calor
latente de G, y cn este caso H, , caera en la curva de liquido saturado en x,. Si la
carga en cl condensador es un poco mis alta que el calor latente de G, el condensado
obtenido serd subenfriadoy H, ;, caera por debajo de la curva de liquido saturado.

Un balance alrededor del condensador dard
GyHg,1 = LoH,g + DH_ p + qC
o GyHg, -LgH g = D(Hyp +Qp) = Ap (2-5)

Entonces y', = x5 = X, para un condensador total, la linca de operaciéon que
representa el balance en ¢l diagrama de entalpia-composicion es la linea vertical en x;
como es mostrado en la figura 2-8a. Los diferentes segmentos de esta linea vertical de
balance pueden ser usados para representar la relaciéon de reflujo. La corriente G puede
ser eliminada de la ecuacién (2-5), y arreglando la ecuacion obtendremos la relacién de
reflujo externo

L H + Qp)-H

Lo _ o * Qp)- Ha 2-6)
D Hg,y - Heo

Si D es climinada,

L H + Qp) - Hg
o _ (Hup D G,1 -7

G, (Hyp +Qp)-Hyog

La ecuacién (2-7) puede ser escrita para cualquier etapa en la seccion superior
como

L (H + Qp) - Hg
nd _ L.D D Gun (28)
G, Hpp + Qp) - Hy

La ccuacién (2-8) describe el reflujo interno en términos de los diferentes
segmentos de las lincas de operaciones.
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"‘—'HL,D"'QD HL.D+QD

Entalpia

—}H
Dy Lo\[— LD

x o y* *D

(a) (b)

——|Hyp*Qp

Entalpfa
&

Figura 2-8 Construccitn del diagrama de entalpia-composicion para (a) condensador total,
(b)condensador parcial con una tinica salida de vapor, y (¢) condensador parcial con retiro de
vapor y liquido como productos.
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2.6.2 Condensador parcial

Un condensador parcial condensa solo parte del vapor saliente G,. El vapor y ¢l
liquido del condensador pueden ser considerados de estar en equilibrio. Normalmente cl
vapor es retirado como el producto superior D mientras cl liquido en equilibrio es
regresado a la columna como el reflujo L, (ver figura 2-9a). El balance de entalpia
alrededor del condensador esta dado por la ccuacion (¢) pero ahora y*, # y*, 5% x, y
las tres corrientes no caerdn todas cn la misma linea recta. La figura 2-8b muestra la
construccion para un condensador parcial  con el retiro de un solo producto de vapor.
Las corrientes D y L, estdn conectadas por la linca dc equilibrio gruesa que pasa por la
curva de vapor saturado con y*,,. Las corrientes L, y G, estan relacionadas por la linca
de operacion que corresponde a la ecuacion (2-5).

9c Y
I —Dg =D
Gy Gy
| xo
1 Lo 1
n-1 n-1
n n
»"\/ V\_/

(a) (b)

Figura 2-9 (a) columna con un condensador parcial que retira solamente vapor como producto
(b)columna con un condensador parcial gue retira como producios tanto vapor como liquida

Si ambos; un producto de vapor D, y un producto de liquido Dy son reurados,
cl total de productos de arriba D dardin D = D, + D, (ver figura 2-9b). En este
caso la D es el punto de adicion obtenido por la suma de D, v D; v debe cacrse sobre
la linca gruesa de equilibrio que se une conectando Dy Do El punto de diferenaa A,

se tiende sobre la Hinea vertical que pasa a través de D, entonces
Ay, = D(H,, + Q)

Donde Qp = qc /Dy D Sc refiere al producto total superior si esto es

liquido, vapor, o una combinacion de  ambos. La construccion de un condensador




parcial con productos de vapor y liquido se muestra en la figura 2-8c. La relaciéon de
reflujo para un condensador parcial se muestra en la ecuacion (2-6) y (2-7), Peroahora
la linea de operaciones sobre la que los scgmentos son medidos no es una linca vertical
como era para un condensador total.

2.7 SECCION DE LOS FONDOS EN UNA COLUMNA

Un rchervidor parcial vaporiza solo una parte del liquido alimentado a él. El
remanente de liquido es retirado como producto F en ¢l fondo. Tal rehervidor es
mostrado en la figura ( 2-10a ). El vapor Gy, esta considerado usualmente como en
cquilibrio con ¢l producto F. Un balance de entalpia alrededor del rehervidor relaciona
las dos corrientes de equilibrio Ly, y Gy, de la manera siguiente:

LmHLMm - Gm+tHg M+ = F(HLE - Qp) (2-9)

La ecuacidon (2-9) representa la linea de operacion que conecta Gy, y a Ly
con A,. El punto de diferencias A tienc las coordenadas (x¢, Hy; - Q;) y porlo
tanto cacra sobre una linea vertical a través de xg. También F y G, estin concctadas
por la linca gruesa de equilibrio. Las difercntes relaciones estan mostradas en la grifica de
la figura (2-10a). Note usted la semejanza entre el rehervidor parcial representado en la
figura (2-10a) y el condensador parcial representado en la figura (2-8b).

2.7.1 Entrada de vapor

Cuando ¢l componente menos volatil en la mezcla binaria es agua, cs posible
poder eliminar el rehervidor y ¢l calor adicionado a la columna,  por medio de la
inyeccion de vapor por debajo del plato del [ondo. La construccion grifica, cuando hay
entrada de vapor es mostrada en la figura (2-10b). La cntalpia en la ctapa de entrada
(denotada como Gy, ) se localiza en la ordenada en x = 0, donde x se reliere al
componente mas volatil. Aplicando un balance total de entalpia alrededor de la columna,

AHy = DMy p +Qp) + FHy i - Gagyg HG M+t

Definiendo Ag = FH ; - Gyag Heg e para este caso, el balance

puede escribir de nuevo:

A = Ay + A
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Figura 2-10 Construccion de un diagrama de entalpia-composicion para (a) un rehervidor parcial y
(b) una columna con entrada de vapor donde ¢l vapor Gy, ex sobrecalentado

Sc puede ver que A se encuentra en la intercepcion de la linea a través de A y A
con la otra linca a wravésde Gy,, y F.

El reemplazo del rehervidor parcial con una entrada de vapor reduce la separacion
obtenida en una columna dada. La climinacidn del rehervidor reduce el nimero de ctapas

22




de equxllbno en uno. También, el vapor se comporta como un dlluyente y unma etapa de
fraccién se rcqmere para vencer estos efectos.

2.8 ETAPA DE ALIMENTACION

La construccién del diagrama de entalpia-composicién  para una etapa de
alimentacién es mucho mas simple de realizar que un diagrama xy*. La entalpia o
condicién térmica de la alimentacion  ¢s tomada en cuenta en la localizacién de A en el
diagrama. El punto A serd siempre localizado en la linca vertical por x,. Sila
alimentacion es un liquido subenfriado esta caerd bajo la curva de liquido saturado; como
muestra la figura 2-10b. Si la alimentacién es un liquido sobresaturado, A caerd dentro
de las dos curvas de saturacion. Una alimentacién de vapor saturado caerd en la curva de
vapor saturado, mientras que una alimentacién de vapor sobrecalentado caerd por encima
de la curva de vapor saturado.

Para una columna con una sola alimentacién, todos los pares de corrientes que
pasan por encima de la ctapa de alimentacion son relacionados por un balance de entalpia
alrededor del extremo superior de la columna, como sigue:

GnHG,n - Lyt Hppnoy = Ap

Los pares de corrientes que pasan por debajo de la etapa de alimentacién pueden
entonces relacionarse a cada uno por un balance de entalpia alrededor del extremo
superior de la columna. El balance de entalpia ahora incluye la corriente de alimentacién

G Hgm - Lm—-1Hy -1 = Ap - AH, = Ap

Sc puede entender esto asi, tan pronto como la alimentacion es introducida, ¢l
punto de diferencias, el cual relaciona las corrientes que pasan inmediatamente, cambia

de A, a  A; en unacolumna con una sola alimentacion.
2.8.1 Etapa de alimentacioén optima

Esta sc obtiene con un grupo dado de otras condiciones de operacion, causando la
separacion mas amplia entre x,, y x, con un niimero dado de ctapas. O si el ndmero de
etapas no cs especificado, la posicion optima es la que requiere el menor ndmero de
ctapas para lograr una scparacion especifica entre x, y % Cualquiera de estos criterios
siempre seran satisfactorios si la alimentacion es introducida en la ctapa cuya linca de

unidn atraviesa la linca de balance de materia total que pasa a travésde A, A, y AL El
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Figura 2-11 llustracién del concepto de localizacién de la etapa 6ptima de alimentacién. Las lineas
continuas de operacion corresponden a la introduccién de la alimentacion en la ctapa 2(6ptima). Las de
operacion punteadas asumen la introduccion de la alimentacién por uma ctapa por abajo y otra por
encima de la localizacion optima

cambio del punto de diferencias al otro siempre resulta en una maxima separacion. Este
hecho es ilustrado por la figura 2-11. La etapa 2 (enumerando desde el domo) esla de
alimentacién 6ptima, y las lineas de operacion continuas estin trazadas en la suposicion
de que la alimentacion sea realizada en la etapa 2. Bajo la clapa 2, G,, y L

w1 SC

relacionan por A;, mientras que por ¢ncima de la etapa 2, G, y L, se relacionan por
A,. Ahora asuma que la alimentacion a sido introducida en la etapa 3, entonces G, v L,
estarfan por abajo de la ctapa de alimentacidon mientras que su punto de diferencias seria
G,-L',=A,. Una linca de operaciones (punteada) pasando por G, desde Ay, localizarian
a L',. Comparando las posiciones de L', y L, sc observa el efecto destructor de
introducir la alimentacion en la ctapa 3, ya que ex mejor la ctapa 2. Entonces la
separacion sufrirfa también si la alimentacion es introducida en la ctapa 1. Sila capa i
fuera la de alimentacion G, y L, estarian encima de la ctapa de alimentacion y su punto
de dilercncias serfa L', — G, = AL Una linca de aperacion (punteada) pasando por G,

hasta A; localizaria a L', obtenido cuando la alimentacion es introducida en la ctapa 1.

En el disefio de una nucva columna, la posicion de la alimentaadn esta en control
del disefador y desde luego, siempre serd localizada en la posicidon Gptima. En un estudio
de columnas existente, la posicion de la etapa de alimentacion es fija y el cambio de un
punto de diferencias indica que el siguiente debe ocurrir en la alimentacién real, que




puede o no ser la éptima para una separacién bajo estudio. Por lo general siempre que la
columna da un nuevo servicio, 1a etapa de alimentacién no vuelve a ser la éptima.

2.9 OTRA ETAPA DE ALIMENTACION O CORRIENTES LATERALES

Ningunos nuevos principios son implicados en la construccién del diagrama si la
columna tiene otra ctapa de alimentacién o corrientes laterales. La adicién o retiro, de
materiales o calor en todas partes a lo largo de la longitud de la columna simplemente
requiere que un punto de diferencias nuevo sea usado para relacionar las corrientes que
han pasado una vez que se ha adicionado o retirado materia o calor ¢n el diagrama. Las
corrientes que pasan por encima de la alimentacién o de la corriente lateral mas alta,
siempre son relacionadas por la ecuacion (2-2):

GnonHgn - LnoiHpny = DHLp + Qp) = Ap

Si una corriente lateral es retirada en cierto nimero de etapa por debajo de la
etapa superior, los cambios de puntos de diferencias serdn representadas por la ccuacion
(2-4):

. pa— —_ )

Gn HG,n - Lnpn HL,n-—l = SHg + AD = A

donde ‘A’ es el punto de - adicidn en la linea recta por Ap y S. El'relativo ascenso

de SyD determma la localizacion de A'.

Si en vez de una corriente lateral, es introducida una alimentacién, La ecuacién (2-
2), se hace:

GrHGn - Lot Hpnot = Ap - AHy = A

donde A’ ahora es encontrado restando la A H, de la A, La localizacién de A’
cstard sobre el otro lado de A, hasta A sobre una linca recta a través de dos puntos. La

localizacién exacta de A’ dependeri del ascensode A y D.

El nuevo punto de diferencias A’ es usado antes de que un punto de adicién o
retiro sea alcanzado, e¢n un cierto tiempo el nuevo A 0 S serdn agregados o retirados a
A’ obteniendo un nuevo punto de diferencias A’. Si este punto de adicidn o retiro es el
ultimo representa la alimentacion o la corriente lateral mis baja en la columna, entonces

A’* debe corresponderse a A,.




2.10 COLUMNA TOTAL
>Para

Existen dos puntos de operacién para la totalidad de la torre de destilacion.
obtener una relacion entre ambos puntos, se lleva acabo un balance general de entalpia en

1a totalidad de la columna de acuerdo con las ecuaciones (2-1a) -y Q@- 1b):

AH, F(Hy - QF)‘ +D ,(H;L-D +Qp)

AH, = Ap

Los dm térinindn" el Iado.dcrccho 'reprcs¢.ntan a los puntos de operacion. La
entalpia del pumu Ap es :( Vy datde Ay es (HLD + QD) Por lo tanto,

los tres puntos. A A y A chen quedar en una linea recta con A situado entre A, y

Ay Lt
Ap Hyp + 9¢/D
71
O |
/ !
G
2 3/ Gzl
E / ¥ G, Hen
o / t
L, ~="H,,
*D

Figura 2-12 Determinacion del namero de ctapas tedricas en una torre de destilacion

La construccion grilica para el nimero de etapas tedricas puede iniciarse, tal como
se muestra en la figura 2-12, tanto en la parte superior como en la inferior de la torre.
Ay A Ay, (que pasa a través de

Cuando una linea de unidn de equilibrio cruza fa linca
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la condicién de alimentacion A), se usa el otro punto de diferencia para el resto de la
torre. Esto representa la localizacién éptima’de la etapa de alimentacién. En la figura 2-
12, la alimentacién esti situada en la. tercer ‘etapa enumerando desde ¢l domo. La torre
tiene un total de cuatro etapas teorlcas mis un rehervldor.

La relacién de reflujo de ’l;i 'géﬁacic';h (2&6)_és: :

Lo (Hep +Qp)-Hg,
D Hg i -Hpo

donde Hg, = Hgp = cntalpm del vapor cn cl plato aup(.nor. La localizacién
del punto de operacién A  se’sitba de tal manera que la distancia . Ay HGl dividida
entre la distancia Hg, - H;, seaiguala R,. Procediendo de’ otra forma, se grafica el

punto Ay correspondientca H p + Qp vy  xp.

Después de localizar A y las abscisas para las composiciones. x, y  x; que
corresponden a los productos en el diagrama H vs. xy*,  y también localizado ¢l punto
dec diferencias Ap, La linea Aj A extendida hasta x = x, ubicaa A;. Cuya ordenada
puecde utilizarse para calcular Qg, en la figura 2-12.

A continuacién se traza la linea punteada G{L| con ayuda del diagrama x vs. y*
no presente en la figura 2-12. Luego se traza la linca de operacion desde L, hasta Ap y
en la intercepcién con la curva de vapor saturado encontraremos el punto G,. a partir de
este Gltimo punto se traza una nueva linca de unidn, y asi se va continuando con esta
técnica hasta cruzar la linca A, A A, en donde se contin@ia con la técnica pero ahora

utilizamos ¢l punto A; como punto de diferencias hasta completar toda la torre.
2.11 COLUMNAS DE RECTIFICACION Y AGOTAMIENTO

La parte de la columna de destilacicn por enama de la etapa de alimentacion es
llamada también seccion de rectificacion y la parte de abajo es llamada seccion de
agotamicnto. Cada una de estas sceciones (mis la etapa de alimentacion) solo pueden ser
usadas una u otra como lo muestra la figura 3-13 para la rectificacion y la figura 3-14 para
la de agotamicnto. Una columna de rectificacton es prictica cuando se requicre un
producto de alta pureza ¢n la parte superior y productos de fondos de contaminacidn con
material ligero que pucde ser tolerado. A la inversa una columna de agotamiento es
utilizada cuando ¢l producto pesado deberd tener una alta pureza y ¢l producto de la parte
de arriba de contaminacion con el material arrojado pucda ser wolerado. La alimentacion
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a una columna de rectificacion deberd contener algiin vapor, mientras que la alimentaciéon
a una seccién de agotamiento debe ser por lo menos un liquido sobresaturado.

ac
T ADy t-(HLpt Qp)
: ‘
3
4
A F

- b C'HLD

Entalpia

%
Q
-«
*
v}

Figu ra 2-13 Construccion de una columna de rectificacion con cuatro etapas
La condicién térmica de una alimentacién determina la posicion del punto A ¢n

una vertical en x; o y*.. Hay solo una seccion de la columna y por lo tanto un solo
punto de diferencia.

El balance de entalpia global para la columna de rectificacion es:

AH, -FH z = DH | + qc =D(H,;, + Q) = 4, (2-10)

y para una columna de agotamiento,
AHA - G‘\.‘,;HA\‘_; = FHI_,I: - 4R = F(l'll“l: - Ql:) = Al: (2-|1)

Para una columna de agotamiento. Las ccuaciones (2-10) y (2-11) junto con los
balances de etapa individual y relaciones de equilibrio, son ilustradas en las figuras (2-13
y 2-14) respectivamente. Notando en la figura 2-13, s la alimentacion es bastante
sobrecaliente, es posible para G, tener una concentracion inferior del componenie més
volatil que A, Similar, en la figura 2-14, si la alimentacion ex bastante subentriada, s




posible para 'L,., estar a la derecha de A. Estas irregularidades en los perfiles de
composicion  serian causados por los grandes cambios de vapor a liquido a través de la
ctapa de alimentacién cuando la condicion térmica de la alimentacion cs externa.

Entalph

Figura 2-14 Construccion de una columna de agotamiento de cuatro ctapas
2.12 REFLUJO TOTAL

La cantidad de reflujo total existe cuando el total de la corriente de vapor de la
partc superior sca condensada y regresada en la ctapa de reflujo liquido. No habiendo
retiro de productos en la parte superior entonces Ly, = G,. Una columna de destilacién
puede ser operada bajo condiciones de operacidn de reflujo total con o sin una corriente
de alimentacion.  Cada una de estas situaciones es discutida separadamente a
continuacion.

2.12.1 Reflujo total — sin alimentacion.

Asuma que la alimentacion y las corrientes de productos en una columna continua
que ha funcionado en estado estable, simultincamente scan bloqueados.  El retlujo ex
ajustado para mantener el nivel en el acumulador, y las cargas en el rehervidor y el
condensador son ajustadas para mantener el balance de entalpia. Cuando la columna
recupera su estado estable, opera el reflujo total en todas las partes de su longitud. Todo
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el vapor que entra en el condensador es condensado y devuelto a la columna como
reflujo. Todo el liquido que entra al rehervidor es vaporizado y devuelto a la columna. El
balance de materiales alrededor de uno u otro extremo de la columna y ¢l corte entre
cualquicra de las dos etapas mostrard que las dos corrientes que pasan en la columna son
iguales en magnitud ¢ idénticas en composicion. Sus temperaturas y presiones no son
idénticas, pero L, = G, y X%, = y*, . Laigualdad entre x, y y*, requicre csto, L, y
G, caigan sobre la misma linea vertical, o en otras palabras, las lineas de operacién son

verticales. Este hecho también es ilustrado por un balance de entalpia, desde D = 0 y

Qp = qc /D = o sereducea
Gy HG‘, - Lo HL,O = o0
Como AH, escero, ¢l bilap;c total sé reduce a
Ay = -4,

y desde Aj = 00, 'A; = -0. La construccién de la grifica de la columna bajo e!
reflujo total en todas las partes de su longitud es mostrada en la figura 2-15.

AD—_— o
’ G
5
G
K. h G
= I I G2 G
S 1
8 - | | I l
4
ks L2 Ly Loty
0
X o y* dc-
Gy
1 Lo
2
3
L 4 AF= - 4 Gg
L,
Ik

Figu ra 2-15 Construccion grafica de una columina de cinco ctapas operando a reflujo total
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2.12.2 Reflujo total- con alimentacién

Todo el vapor de arriba puede ser condensado y vuelto a la columna como reflujo
(D=0) - mientras se introduce alimentacién continua por la etapa de alimentacion.
Entonces D=0, las corrientes que pasan cn la seccién de agotamiento, de cualquier
modo no serdn iguales. El retiro de las corrientes del fondo requiere que L, # G, y
Ym * X donde m sec refiere a cualquier ctapa por debajo de la alimentacion. La
construccién grafica de la operacion es mostrada en la figura 2-16, excepto por el hecho

m-l

"~ de que x; = x,, la construccién por debajo de la alimentacién es normal. Por encima de

la etapa dc alimentacién, el punto de diferencias Ap quedard en +00 y las lineas de
operacidn llegan a convertirse en verticales.

a AD
- o N
j=
E
1)
G3 |G, Gy
L Ly L,
0

JAF

Figura 2-16 Construccién grifica de una columna con reflujo total y corrientes
de alimentacion y fondos continuas.
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2.13 RELACION DE REFLUJO MINIMO

La relacién de reflujo minimo  se define como la relacion de reflujo cuando, si
decrece en una cantidad infinitesimal, requerird un niimero infinito de ctapas para realizar
una separacién especifica de dos componentes. Dos hechos deben notarse con cuidado en
esta definicién. Primero, la separaciéon entre dos componentes debe ser especificada.
Esto pucde hacerse especificando la division sobre cada uno de los dos componentes
entre los productos de las corrientes superior e inferior. No es suficiente especificar sélo
una composicién o la divisibn sobre sélo un componente porque esta especificacion
podria ser encontrada  tomando el producto mas o menos clevado en cualquier
proporcién de reflujo. Segundo, el nimero de ctapas en la columna no debe ser
cspecificado. El concepto de reflujo minimo definido arriba obviamente no tiene ninglin
significado para una columna existente.  Claro, habri una cierta cantidad de rellujo
bajo la que es imposible efectuar una deseada separacién entre dos componentes, Pero
esta cantidad de reflujo es asociada con el niimero finito de etapas en la columna y no con
un niimero infinito de ctapas.

CApImin

Entalpi
f

o a—

*F xp

x o y*

( AF ) min

Figura 2-17 Determinacian del verdadero reflujo minimo por extrapolacion de la linea de union.
Linca de union a través de I hasta la parte alta donde se intercepta con x,
y por lo tanto se determina la relacion de reflujo minimo

Puede verse del pirrafo precedente que la discusion del concepto de reflujo
minimo para sistemas binarios debe ser restringida a aquellos problemas donde ambos x,
y %p son especificados y el ndmero de ctapas no es especificado. Tambicn, es necesario
especificar que la alimentacion  debe ser introducida en la posicion optima,  sin ello seria
posible de requerir un niimero infinito de etapas en cualquier retlujo, simplemente no
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introduciendo la alimentacién antes de que un ndmero infinito de etapas hubiera sido
bajado con un punto de diferencia. Si un punto de diferencia A;, o A, es usado para un
nimero suficiente de etapas, las lineas finalmente coincidirin con una linea de union y
ningiin remoto progreso puede hacerse independientemente del nimero de etapas.

El verdadcro reflujo minimo para cualquier especificacion x,, y xg. Puede ser
encontrado extrapolando la lineca de equilibrio que pasa a través del punto de
alimentacién A hasta la linca vertical en x;,. La figura 2-17, ilustra la construccién
cuando una linea de unién a la derecha de la alimentacion da una interseccién mas alta
que la linca de unién por la alimentacion.

2.14 EFICIENCIA DE ETAPAS

La manera en la cual se calcula el nlimero de etapas de equilibrio (100% de
eficiencia) es convertida al nimero de ctapas reales a través del concepto de eficiencia de
ctapa. El concepto de eficiencia es mencionado solo para permitir ¢l uso del diagrama de
cntalpia-composicion ilustrado por la cficiencia de Murphree.

Entalpia

Af

Flgu ra 2-18 tlustracion de la eficiencia de Murphree para fase de vapor en un diagrama de
entalpia-composicion. lustrando para una eficiencia del 80%6

La cficiencia de ctapa de Murphree puede ser definida en términos de una lase de
vapor o de liquido. La eficiencia de la fase de vapor se muestra convenientemente cuando
los cilculos etapa a etapa empiczan por los fondos.  La cliciencia de ctapa de Murphree
en términos de la concentracion de la fase de vapor es:

33




In = Yad,
y*n = Yni©

EMV

Dondc y, y y,., son las concentraciones actuales en los vapores ascendentes de
las etapas 'y, y y,; mientras que y* representa la concentracidn que tendria el
vapor cxistente desde la etapa n si el vapor estuviera en equilibrio con el liquido saliente
desde esta etapa. La Figura 2-18 (por conveniencia enumeramos desde el fondo) ilustra
la aplicacién de la eficiencia deMurphree, con una eficiencia de 80% para las primeras
etapas por encima del rehervidor. Entonces el rchervidor es usado considerindolo con
una eficiencia del 100%, G, quedara en cl otro extremo de la linca la cual pasa a través
de F. Una linca de operacion desde G, hasta A localizard a L,. Si la ctapa 2 tuvicra
100% de eficiencia, G, coincidiria con y*, quedando en ¢l otro extremo de la linca a
través de L,. La eficiencia de 80% por aplicar localizarda y, (0 G;) en un punto de
80% de distancia desde y, hasta y*,. La linca de operacién es entonces trazada desde la
actual y, (no del valor de equilibrio) hasta A, localizando a L,. El 80% dc cficiencia es
un factor aplicado en esta manera a cada una de las ctapas que suceden.
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3 FASCICULO PROPUESTO

3.1 INTRODUCCION

Los problemas de destilacién binaria pueden resolverse grificamente por medio
del uso de los diagramas de entalpia composicién, a este método se le llama también
método de Ponchon-Savarit. El uso de estos diagramas se adicionan a los balances de
masa, y de energia. Cuando existen calores de mezcla o cuando se trabaja  con mezclas
no ideales que presentan puntos azceotrépicos, el método de Ponchon-Savarit presenta
muchas ventajas sobre ¢l de Mc.Cabe-Thiele. El procedimiento grafico de Mc.Cabe-
Thiele supone un flujo molar constante a través de una seccion de la torre, pero esto serd
solamente cierto si los calores molares de los compuestos puros son muy parecidos. Si eso
no es asi, los flujos molares variarin de plato a plato y las ecuaciones simplificadas de
Mec.Cabe-Thiele no podrin aplicarse. Tales observaciones dicron origen al método de
Ponchon-Savarit, que es también un método grifico para emplearse en los casos en que
no puede aplicarse el método de Mc.Cabe-"Thicle.

Como ya sc¢ indicd, el método de Ponchon-Savarit utiliza los diagramas de
entalpia-composicion para la resolucion de los problemas de destilacién binaria. Esos
diagramas permiten representar tanto la compaosicién, como la temperatura y la entalpia
de las mezclas. Se puede construir indistintamente sobre una base de masa o molar. No
hay razén para utilizar unidades molares puesto que no es necesaria la suposicion de
igualdad de calores latentes, hecha por Mc.Cabe-Thiele, para los dos componentes.

Las ecuaciones de las lincas de operacién se obtienen en ¢l método de Ponchon-
Savarit mediante los balances de materia y energia aplicados a cada scccidn de la worre.

En la figura 3-1 sc tiene un diagrama de entalpia-composicion, que es tipico para la
resolucién grifica por el método de Ponchon-Savarit.  En el diagrama se presentan
puntos y rectas bien definidas que son la base para ¢l cilculo del ndmero de platos
tebricos que se requieren, para lograr una determinada separaciém de una mezcela bimaria.
Durante ¢l estudio de este fasciculo, se ira introduciendo al alumino en la manera de ¢como
sc¢ traza cada linca y como sc marca cada punto. De 1al manera que pueda ir
comprendiendo paso a paso la construccién de estos diagramas; y 1o que a primera vista
parcce complicado de construir ¢ interpretar, después de este estudio el alumno se dard
cuenta de que es mucho mas sencillo de lo que se imagina,

Se comprobard por ejemplo, que la relacion de las distancias Ay M a2 MN  es

igual a la relacion de reflujo externa R, Cualquicra de las lineas que parten del punto
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focal A, satisfacen los balances de materia 'y energfa alrededor de cualquier c¢tapa de la

seccion de enriquecimiento.

- Alternando los balances de materia y eﬁergfa con los cileulos del equilibrio, es posible
‘obtener el ndmero de platos ideales. El-punto de alimentacién A se localiza en la
composicién y entalpfa apropiada. El punto A" se localiza extendiendo la linea A A

_ hasta que intercepte con la linea vertical que recibe la composicion de los fondos x,.

Se puede demostrar que cualquier linea que parte del punto A, satisface los
balances de materia y energia en la scccidn de agotamiento, asi que alternando los
cilculos del equilibrio con los de los de balances de materia y encergia se puede obtener el
nitmero de platos ideales en las secciones de enriquecimiento y agotamiento.

El método grifico de Ponchon-Savarit para sistemas dec destilacién binaria no
requiere las simplificaciones del método de Mc.Cabe-Thicle ya que incorpora las
variaciones en la entalpia de los vapores y los Hquidos en funcién de la composicion.

Figura 3-1 Diagrama de Ponchon-Savarit.
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3.2 DIAGRAMAS DE EQUILIBRIO

Suele ser comiin que las rclaciones de equilibrio vapor-liquido de una mezcla
binariade 4 y B se expresen en forma de un diagrama de puntos de ebullicién, tal como

se muestra en la figura 3-2, para el sistema benceno (4) — tolueno (B), a presién total de

(760mm. de Hg).

120
Regidn del
vapor
110 Linea del
vapor saturado
Regiodn de
Tl 10— _ O vapor-liquido
G 1 mezclados
< 1
fud [}
‘g 90 — Linea del liquido |
-7 -
? satur .'ulol 1
& ! '
80 |— | | .
1 1 Region del
1 i liquido
! !
70 Il I 1] I - | 1 | i
0 0.2 1 0.4 , 0.6 0.8 1.0
1] .
XA1 Y

Figura 3-2

Diagrama de puntos de ebullicion para ol

sistema Benceno (A4) — Tolueno (B).

La linca superior es la de vapor saturado  (linea de puntos de rocio) y la linca

inferior es la de liquido saturado (linca de puntos de burbuja). La region de dos (ases esta

localizada en la zona situada cntre estas dos lineas.

En la figura 3-2, sise empicza calentando una muestra liquida fria de x,,=0.318,

la ebullicién se inicia a 98° C y la compaosicion del primer vapor en el cquilibrio  es

Y o= 0.532. A medida que continta la ¢bullicion, la composicion x, se desplazard hacia

Yo . )
la izquierda, puesto que y', es midsrico en 4.
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3.2.1 Las soluciones ideales

En realidad no existen soluciones ideales y las mezclas reales sélo tienden a ser
idcales como limite. La condicién ideal requiere que las moléculas de los componentes
scan similares en tamaiio, estructura y naturaleza quimica; tal vez la aproximaciéon mas
cercana a dicha condicién sea la ejemplificada por las soluciones de isbmeros 6pticos de
compuestos orginicos. Sin embargo, pricticamente muchas soluciones se encuentran tan
cerca de ser ideales que para fines de ingenieria se pueden considerar como tales. El
sistema Benceno —Tolueno, es por lo tanto una solucion ideal que obedece la ley de
Raoult por lo que el diagrama de puntos de ebullicién puede determinarse a partir de los
datos de presién de vapor de la tabla 3-1, junto con las siguientes ecuaciones:

Para una solucién ideal la presion parcial en ¢l equilibrioc P* de un componente a
una temperatura fija es igual al producto de su fraccion mol en el liquido (x ) por su
presion de vapor P? cuando estd pura a esta temperatura. Esta es la ley de Raoult.

P*, = P°, x, P*, =P° (1-x,) G-

A

Si la fase vapor también es ideal,
Pt =P*, + P* = P°,x, +P%(1—x,) 3-2)

Y las presiones totales al igual que las parciales, son lineas en x a una
temperatura dada. Estas relaciones se muestran de modo grifico en la figura 3-3.
Entonces puede calcularse la composicion del vapor en el equilibrio a esta temperatura.
Por cjemplo cl valor de y* en el punto D sobre la figura 3-3 ¢s igual a la relacidon entre
las distancias FG y EG,

P* pP° x
b = A - A A

= = (3-3

Y4 Pt Pt )

P*,
1—y*, = 34
YT Pt (3-4)
En donde: Pt = presion total

P* = presi6n parcial

P°® = presion de vapor del componente puro
y* = [racciéon mol del vapor en el equilibrio
_ L, P N

x = fracciéon mol del lquido en el equilibrio
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PROBLEMA 1

Presion

Pt vs. x E

Temperatura constante

Ptvs. y*

I
I
lg

)
(B)

%, y* = fraccién mol de 4

1.0
A)

Figura 3-3 soluciones idcales

Calctilense las composiciones del vapor y del liquido en equilibrio a 95° C para
benceno-tolueno, a 760 mm. de Hg. usando las presiones de vapor de la tabla 3-1.

Presion de vapor

Temp. °C Benceno (A4) |Tolueno  (B)
mmHg mmHg

80.1 760

85 877 345

90 1016 405

95 1168 475
100 1344 557
105 1532 645
110.6 1800 760

Tabla 3-1
I.PLANTEAMIENTO

1.1 DISCUSION

Utilizaremos la ley de Raoult para calcular las composiciones en el equilibrio

1.2 ECUACIONES DE EQUILIBRIO
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Pt = P°,x, +P%(1—x,)

-]
y*, = A4
Pt
2.CALCULOS
2.1 FRACCION MOL DEL COMPONENTE 4 EN EL LIQUIDO x,
Dec la tabla 3-1 a 95° C para el benceno P°, =1168 mm Hg. y para el tolueno
°,= 475 mm Hg. Sustituyendo estos valores en la ecuacion (3-2) y resolviendo

Pt = P%,x, +P°(1—x,) =760 mm Hg = 1168 (x,) + 475 (1-x,)
por consiguiente, x,= 0.411
2.2 FRACCION MOL DEL COMPONENTE 4 EN EL VAPOR y*,

pe 1168(0.411
g,z A T4 = Q1D = 9632
' Pt 760

3. RESULTADO

x, 70411 y y*,=0.632

De la misma forma se pueden encontrar las composiciones en el equilibrio para ¢l
componente mds volatil (benceno), a diferentes temperaturas  y cuyos resultados se
encuentran cn la tabla 3-2. La grifica correspondicnte para este sistema es la mostrada en
la figura 3-2.

Presion de vapor Fraccion mol de benceno a 760
mm Hg
Temp. °C Benceno Tolueno X, y*,
mmHg mmHg
80.1 760 1.000 1.000
85 877 3458 0.780 0.900
90 1016 405 0.580 0.777
95 1168 475 0.411 0.632
100 1344 557 0.258 0.456
105 1532 645 0.130 0.261
110.6 1800 760 0 0
Tabla 3-2
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En la figura 3-4 se muestra un método muy comin para graficar los datos de
equilibrio, donde sc traza una curva de y*, en funcién de x, para el sistema benceno-
tolueno. Se incluye la linca de 45° para mostrar que y*, es mds rico ¢n ¢l componente 4

que x,.
1
L~
/
0.8
0.6 A
0.2
0
o] 0.2 0.4 0.6 0.8 1
*a
Figura 3-4 Diagrama de cquilibrio para el sistcma benceno-tolueno a 760mm - Hg.
Azedtropo
T mix
(&)
o
< =
o
= T min
1
L}
'
o X ao 1 V] Xpaz 1
Ya © X4 Ya o X,
(a) (b)

Figura 3-5 Diagramas de equilibrios de puntos de ebullicion:
1
(a) Azedtropo de chullicion mdxima
(b) Azedtropo de cbullicion minima
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3.2.2 Las soluciones no ideales

El diagrama de puntos de ebullicién de la figura 3-2 es tipico de un sistema ideal
que obedece la ley de Raoult. Los sistemas no ideales difieren considerablemente. En la
figura 3-5a  sc muestra el diagrama de puntos de ebullicion para un azedtropo de
ebullicién méxima. La temperatura mixima T,;, corresponde a una composicién x,, y
en este punto, X,, = y*,,. La grifica de y*, en funcién de x, mostrarfa que la curva
cruza a la linea de 45° en este punto; el sistema acetona-cloroformo es un ejemplo
tipico. En la figura 3-5b se muestra un azeduropo de ebullicion minima con y*,, = x,, a
Toimi un sistema tipico de este caso es ¢l de etanol-agua.

Se pueden construir diagramas similares a los de las figuras 3-5a y 3-5b a
temperatura constante, empleando la presion como variable. Sin embargo, ¢l diagrama de
temperatura-composicién  a presién constante,  e¢s con mucho, ¢l mis comin;
probablemente la razén principal ¢s que la mayor parte de las operaciones de separacién
se realizan en forma esencial a presion constante. Asimismo, variando la presion sobre un
sistema se puede, cn algunos casos, evitar la formacion de un azedtropo.

La presién dc vapor P° de un componente es una propiedad dnica del
componente y es una [unciéon directa de su temperatura. Presidn de vapor 'y
temperatura estan relacionadas por medio de la ecuacion de Antoine. ’

log P° = A B—— ) (3-5)

e

Donde A, B y € son las constantes de Anwine.  Valores de estas constantes
para varios compuestos se¢ encuentran en un sin nimero de referencias.

Para soluciones no ideales, tenemos:
Poux, Yo + P% xp Yo =Pt (3-6)

En donde Y, y Y;son los coelicientes de actividad del liquido A y del lquido B,

los cuales dependen de las composiciones molares.

Por lo general, se acepta que no hay una téenica efectiva para correlacionar v/0
predecir coeficientes de distribucion cuando la fase liquida no es ideal. Las complejidades
surgidas cuando Y # 1, presentan un reto distinto y sin resolver para la solucion
termodinidmica. Muchas aplicaciones industriales de operacion por etapas se llevan a cabo
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a bajas presiones, en las que la fase vapor sc considera que es ideal en su
comportamiento. No obstante, aun bajo esas condiciones ¢l comportamiento del liquido
no ideal es comin. Por estd razén, la mayor parte de la atencién que se dirige al
comportamiento no ideal, se dirige hacia el comportamiento de la solucién y a la
prediccion de los coeficientes de actividad.

Se dispone de técnicas para extrapolar datos experimentales y/o datos de prueba
para la estabilidad termodindmica. Uno de los primeros procedimientos que se realizaron
fue el que propuso Van Laar (1929), ¢l considerd que la ecuacion de estado de Van der
Waals se aplica a componentes puros y mezclas, tanto en vapor como en liquidos; Que
¢l exceso de entropia parcial de mezclado de un componente es cero y que el cambio de
volumen molar parcial después del mezclado también es cero. Bajo estas restricciones,
dedujo las siguientes ecuaciones:

2
x5 logy
A= logT 1422 ©8T2 3-7)
x; log !
1 2
B= log ¥, 1+fl_ﬂ;y_l_ (3-8)
x; logy2
A
Logy, = ——%—— 3-9)
x,B
B .
Log Y, = ————5 (3-10)
x,B
1+ 222
( "lﬂJ
En donde:

A y B constantes de Van Laar

x, = [raccién mol del componente mas volaul en el liquido 1
x, = fraccién mol del componente menos volatil en el liquido 2
Yy Y Y. = coeficientes de actividad para los componentes 1 y 2.
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3.2.3 Entalpl’a—composicién

Un diagrama de entalpia-composicion para una mczcla bmana vapor-llqundo dedy

B toma cn consideraci6én calores de la mezcla. Se requ:eren los: s:gunentes datos para

construir dicho diagrama a presién constante: <
(1) capacndad calorifica del liquido en funcnon de la temperatu

a co‘mposicién y
la presion. i

(2) calor de disoluciéon en funcion de la temperalura y 1
(3) calores latentes de vaporizaciéon en func:on dc la composxcnon y la presnon ola

temperatura. SR
(4) punto de ebullicidén en funcion dela presnon composu:lon y temperatura

El diagrama a una presion constante se basa en estados dL. rc.lt.r(_nua del llqundo Y
en la temperatura, tal como 0°C (32° F). La linea de entalpia de liquido aalurado H,

Kcal/Kgmol se calcula por medio de la siguiente ecuaciéon:
H, = x,Cp,(T-Ty) + (1-x,) Cpy (I-Tp) + AH,,, 3-11)
En donde: '

x,= fraccién mol o de peso de 4
Cpa = capacidad calorifica molar o de peso del componente 4
To = Temperatura base para ¢l calculo de entalpias
T = Temperatura de ebullicion de la mezcla

. AH,,.,= Entalpia d¢ mezcla a T, en Kcal/Kg ¢ Kcaal/Kgmol.

mez

Si hay un desprendimicnto de calor durante ¢l mezclado, ¢l valor de AH,,,, de la

ecuacion (3-11) sera negativo.

La linca de entalpia del vapor saturado H; se caleula afadiendo el calor latente de
vaporizacion A a la entalpfa del liquido saturado. Para propésitos pricticos, esto

equivale a

A = XAA'A + (1-x) }“n (3-12)

ez

c= y*,q leA (r-1y) + A'.q | + (1-y*) [CPn (I-1,) + )\5 | + AH,,K, (3-13)
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En dondec: L o
A, = calor latente molar o en peso a la temperatura de ebullicion
del componente 4. ‘

A, = es cl calor latente de B.

Con frecuencia, no se dispone de los calores latentes de mezcla o disolucion, o
éstos son bastante pequefios, como sucede cn las mezclas de hidrocarburos; entonces las
lineas de cntalpia de vapor sawurado y la de entalpia de liquido saturado  se trazan como
rectas entre las entalpias del liquido saturado de los componentes puros y las entalpias del
vapor saturado de los componentes puros.

::U 1000 - _I1 Region del vapor
G — Vapor saturado
° T /]
i 20
T g Ay R N
g & a’ A
.y H Y :A
5 = L : ' Q\ Linea de unién o de reparto
E g, : ' — Regién vapor-liquido
14
%% : E — Liquido saturado
2% 0 L' _«———J Regiondel liquido
S 0 composicidén, X4 0 yA 1
1
1 '
' '
\ H
< : , - Diagrama de equilidrio
*>-. [} 1
- ] I
-8
‘8
(5]
&
4]
0 *A 1

¥

Figura 3-6 Diagrama de entalpia-composicion en base a fracciones mol con diagrama de
equilibrio.
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En la figura 3-6 se muestra una grifica tipica de entalpfa-composicién. La linea
superior representa la entalpia del vapor saturado, esto es, Hg (Kcal/kgmo! de vapor) en
funcién de y*, , y la linca inferior es la entalpia del liquido saturado, H, (Kcal/kgmol de
liquido) en funcién de la fraccién mol de liquido x,. La zona entre ambas linecas es la
region de dos fases liquido-vapor. La linea de union ab representa las entalpias y las
composiciones de las fases liquida y vapor cn cl equilibrio. La linea de unién o de reparto
ab se obtiene trazando las lineas dc, da y cb.

Cada recta de reparto es una isoterma de la region de dos fases. La recta de reparto
ab de la figura 3-6, corresponde alarecta horizontal ¢d de la misma figura.

El nGmero de rectas de reparto es infinito, también se pueden construir el
diagrama como en la ligura 3-7. Para cada recta de reparto se obtiene un punto como cl
u, hallando la intercepceiodn de la vertical que pasa por x, con la horizontal que pasa por y*.
La linea auxiliar que se representa en la figura 3-7 se ha trazado en esta forma, y una linea
de reparto cualquicra se puede trazar simplemente efectuando la construccion inversa.

20
18}
16 vapor saturado
°
S’J 14}
~ 12} =
i
w4 10}
< 3 fecta linea
é) de reparto auxiliar
g 6l
4} M
2}
Xe=0.301 y* = 0.694
0 0.2 0.4 0.6 0.8 1

X, y* de benceno vy

Figu ra 3-7 Método para la construccion de rectas de reparto

utilizando la linca auxiliar.
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La grifica anterior ¢s la construccién real de una linea auxiliar, con los datos del
problema 2. la linea de reparto constituye segtin cl problema 2, una isoterma de 100°C.
con las correspondientes composiciones x ¢ y* al equilibrio.

PROBLEMA 2
Construya los diagramas y* vsx, T vsx,y*, Hvs x,y* para el sistema benceno,
etilbenceno a 586 mm. de Hg.

DATOS Constantes de Antoine
A B c
-Benceno 6.90565 1211.033 220.79
-Etilbenceno 6.95719 1424255 213.206
Log P°= A- d P° = mm de Hg T=°C
C+T

1. PLANTEAMIENTO

1.1 DISCUSION

A partir del benceno y etilbenceno puros se obtendrin los datos de las
temperaturas limite para el sistema. Después dando valores a temperaturas intermedias y
obteniendo las presiones de vapor correspondientes se generaran los datos de equilibrio.
El sistema es ideal

1.2 ECUACIONES DE EQUILIBRIO

Pt—P%
Po, —P°,

(3-14)

Xy —

La ccuacién (3-14) se obtiene de la (3-2), despejando x,
* = E‘_’A Xa
Y Pt
1.3 ECUACIONES DE ANTOINE

1211.03
Log P°, = 6.90565 - ———- -~ Al sustituir P°, = 586 mm de Hg. Se tiene
= 220.79+°F -
que T=719°C.
1424.255
Log P°; = 6.95719 - ———————— Para ¢l ctilbenceno se obtiene 1" = 126.8° C.
= 213.206+7T
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1.4 ECUACIONES DE ENTALPIAS
Hy = x,Cp,(T-To) + (1-x,) Cpy (T-To)
Hg = y*, (Cp(T-To) + A, | + (1-y*) [Cps (T-To) + Ay ]

2. CALCULOS

2.1 EQUILIBRIO

Las temperaturas limite son 71.9° C y 126.8° C. Para valores de temperatura
Intermedias, se calculan las presiones de vapor para los componentes cuyos resultados ' se
encucntran en la tabla 3-3 y utilizando las ecuaciones de cquilibrio anteriormente
citadas, se hace ¢l calculo, como por ejemplo, para 100° C. Tenemos:

PL— P° 586-256.9
x, = TP = =0.301
P°,—P°,  1350.5-256.9
P°, x, _ 1350.5 * 0.301
y*, = = = 0.694
Pt 586

De la misma forma, se sigue calculando para las diferentes temperaturas

intermedias y se obticne la tabla 3-3.

>l~ (OC) PO‘ POB x" ’V*"(
71.9 586 91.5 1 1
75 647.7 103.6 0.887 0.98
80 757.6 125.8 0.728 0.942
85 §81.6 151.7 0.595 0.895
90 1021.0 181.9 0.482 0.839
95 1176.8 216.8 0.386 0.772
100 1350.5 256.9 0.301 0.694
105 1543.2 302.9 .288 0.600
110 1756.3 355.2 0.165 0.494
115 1991.3 414.6 0.109 0.369
120 2249.3 481.7 0.059 0.226
126.8 2639.7 586 0 0
TABLA 3-3
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2.2 CALCULO DE LA ENTALP{A DEL LIQUIDO H,
Como por cjemplo, a 100° C.

x,= 0.301 x5 = 0.699
Cp, = 0.465 Kcal/ Kg °C Cp,= 0.52 Kcal/Kg °C
PM, = 78 Kg/Kgmol PM, = 106 Kg/Kgmol

Por lo tanto:
Cp, = 0.465 * 78 = 36.27 Kcal/Kgmol °cC.

Cp, = 0.52* 106 =_55.12. Kcal/Kgmol °C.

Hy = x,Cpu(T-To) + (1:x,) ¢

= 0.301 *3’6.27\(i0020) 0.699 * 55.12 (100-0) = 1091.72 + 3852.88

H, = 4944.6 Kéél/Kg’ﬁOl -

2.3 CALCULO DE LA ENTALPIA DEL VAPOR H
y*, = 0.694 :
Cp, = 0.465 * 78 = 36.27 Kcal/Kgmol °C
A, = 7176 Kcal/Kgmol
y*5 = 0.306
Cps = 0.52* 106 = '55.12 2 Kcal/Kgmo! °C
Ay = 9135 Kcal/Kgmol

Hg = y*, [Cp, (F‘To) + ;"A] F (1-y*) [Cps (T-T5) + Aal
= 0.694{ 36.2 (100-0) + 7176 | + 0.306 [ 55.12 (100-0) + 9135 |
= 7492.42 + 4481.98

Hy = 119744 Kcal/kgmol.

De manera semcjante se hacen los demis caleulos, y los resultados son
desplegados en la tabla 3-4.
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2.4 DATOS DE ENTALPIA VS. TEMPERATURA Y COMPOSICION

H, Hg
T (°C) X, y*, Kcal/Kgmol Kcal/Kgmol
71.9 1 1 2552 10040
75 0.887 0.98 2840 10236
80 0.728 0.942 3220 10629
85 0.595 0.895 3663 10805
20 0.482 0.839 4069 11262
95 0.38S 0.772 4523 11645
100 0.301 0.694 4944.6 11974.4
105 0.228 0.6 5429 12666
110 0.165 0.494 5830 13272
118 0.109 0.369 6354 13956
120 0.059 0.226 6865 14751
126.8 0 0 7345.8 16197
Tabla 3-4
2.5 DIAGRAMAS
1
O.SF
n
0.61~
~ .
04
0.2~
o TR TN SR SHN NN BN S
0 0.2 0.4 0.6 0.8 1
X 4 fracdon wol de benceno  ——

Figura 3-8 Diagrama y* vs. x del sistema beneeno-ctitbenceno a 386 mm de Hyg.




160

150}
140}
130}

T

120

°C

IIOF
100}

Temperatura

80}
70t

60 3 e, e A e
0.2 0.4 0.6 0.8 1

x
f benceno ———
y A

N N e

Q

Figura 3-9 Diagrama T vs. x, y* del sistema benceno-etilbenceno a 586 mm de Hg.
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Figura 3-10 Diagrama Hvs. x, y* para el sistema
benceno-ctilbenceno a 586 mm de Hg.
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PROBLEMA 3
Construya cl diagrama H vs. x, y* para el sistema ctanol-agua a la presion de

760 mm de Hg.

DATOS
Constantes de Antoine

A B c
Etanol 8.04494 1554.3 222.65
Agua 7.96681 1668.21 228

Punto azcotrépico
Temperatura 78.15° C y composicion del etanol  x; = y*; = 0.8943

Propiedades criticas

. Tc °k Pc atm
Etanol = - 516 63
Agua 647.3 218.4
Capacidades calorificas
Cpgdel etanol = 0.75 Kcal/ Kg °C
Cpdelagua = 1 Kcal/ Kg °C

1. PLANTEAMIENTO
1.1 DISCUSION

A partir del punto azcotrépico se obtendran las actividades, con ellas se obtendrin
las constantes de Van Laar y de alli se podrd construir el diagrama.

1.2 ECUACIONES DE EQUILIBRIO

y — o o
PU=P% xz Y +*+ Ph,0 *mo Yiho

1.3 ECUACIONES DE ANTOINE

1554.3
LogP%, = 8.04494 - —-— - >
22265 + T
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1668.21
Log P° = 7.96681 - ——— "
&% w0 ' 228 + T

1.4 COEFICIENTES DE ACTIVIDAD
En el punto azeotrdpico como  x; = y*

Vo= o Yo = —m 3-15)
= 5 H0 — -
POE z POHIO

N
I

2
x 1 '
log v, |1 + ~Ho °8Ywo
xg log Y
2
e log J

B = longzo 1 + —
X1,0 108 Yryo

log Yu,o = 22
x

1 + __Eg(_)___

xg A

1.5 ECUACIONES DE ENTALPIAS

Hy = % [Cpe(T-To)l + (1-xp) [Cpyy,o (-T6)] + AH,,,

HG =y*E[CpE (T:ro) + A'lil + (l'y*l:) [ Cpllzu (’r'-rn) + A'||20] + AH."n
1.6 CALORES LATENTES

53




TexTe [+ 7 - - |
A = R|———lin Pc "*.7 . Ec.”-De Giacalone !
Te—Te| . - o

0

En donde: S Te = tempei‘atura critica’ : .0
Pc ‘= presidn critica -
Te = Temperatura de cbullicién

2. CALCULOS .
2.1 CONSTANTES DE VAN LAAR

a T=78.15°C x; = y*; = 0.8943  cn el punto azeotrépico
B 1554.3
log P°, = A-. ———— = 8.04494 -
g e C+T 222.65 + 78.15°C
P%, = 754.6mm dc Hg.
P 760 .deH
Ye = L. OETE o 1.007150
P 754.6mm de Hg.
8 1668.21
log P°0 = A- ——— =7.96681 « ——io
& " mo C+T 228 + 78.15°C
P°”20= 329.46 mm dc Hg.
Pt 760mmdec Hg.
Yi,0 = = & = 2.30674
? P°h.0o 329.46 mmdeHg.

2
X150 10€ Y10
A = log Y, | T - AL A
= xy; log vy

0.1057 log2.30674

2
= log 1.0071504 |1 + ——— TSl
0.8943 log 1.0071504

A = 0.6837788
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0.8943 log 1.0071504

T

0.1057 log 2.30674

)Z

2.2 TEMPERATURAS DE EBULLICION DE LOS COMPUESTOS PUROS

| xg log vg
B = logYyo |1 + ——————
X0 log Vo
= log 2.30674 (1 +
B = 04172474
A 760mm de Hg.
B
log 760 = A-. ————- = §.04494 -
C+ T
Donde T, = 78.51908° C.
8 _
log760 = A- - = 7.96681
€ +Ty,o

Donde T, = 100° C.

2.3 COMPOSICIONES

1668.21

228 + T,

Para una composicion, como por ejemplo:  x; = 0.2 Xy = 0.8
— A B 0.6837788
log Yg = 7 = -y
< A 0.2 (0.683778)
1 + _TE L 1 + @ ————
XH4,0 B3 | 0.8 (0.4172474)
Yo = 2.2084321
_ ® _ 0.4172474
log Y0 = T T YT
| xi,0 B ] 0.8 (0.4172474)
——— + S Ty,
xp A 0.2 (0.6837788)

Yu,o= 1.0845323
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Con los resultados anteriores, se deberan cumplir las condiciones de la ecuacion
(3-6) de equilibrio:

Pt = P% g ~Ye + p°‘sz"i_xH207 - Yuy0
760 = P°, (0.2) (2.2084321) + P°y, o (0.8) (1.0845323)

Se deberan encontrar los valores de P® que satisfagan la ccuacion anterior,
suponicndo valores de temperatura, ya que la P° esta en funcion de la misma.
Suponiendo T = 80°C

B 1554.3
log P°, = A- ———— =8.04494 - —————
S C+T 222.65 + 80

P°, = 811.53 mmde Hg.

8 1668.21
log P° = A. —— = 7.96681 - ——————
& mo C+T 228 + 80

P°“20 = 355.25 mm de Hg.
Sustituyendo estas P° en la ecuacion (3-6) de equilibrio, tenemos:

Pt = (811.53)(0.2)(2.2084321) + (355.25)(0.8)(1.0845323)
= 666.67mm de Hg. # 760 mm dc Hg.

Suponiendo T = 83° C.
P°. = 911.4 mm de Hg. PDHZO = 400.67 mm dc Hg.
Pt =402.55 + 347.63 = 750.18 # 760mm dc Hg.

Suponiendo T = 83.32° C.
P°. = 921.93 mm de Hg. P%0 = 405.47 mm de Hg.
Pt = 407.2039 + 351.7926 = 758.9965 =760mm dc¢ Hg.

Suponicndo T = 83.32°C.
P°. =922.63 mm dc¢ Hg. POHZU = 408.5 mm de Hg.
Pt =407.51 + 352.09 = 758.9965 = 760mm de Hg.

Porlotanto, si T, = 83.32°C. ecntonces P = 922.63 mm de Hg.
y
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H,

pe ' ’
e xe Ye  922.63(0.2)(2.2084321)

Pt 760

0.5362
2.4 ENTALPIAS = si To=0°C.
xe [Cpa(T-To)] + (1-%2) [CPinyo (T-Tol |

R W . _ 3
0.2] 0.75(4-6—8)(83.32-0)] +.0.8{ 1 (18-
kgmol T

k8 183.32-0)]

gmol
674.9 + 11998 =

. keal

kgmol

1774.

Tex Te
A= R|———|In Pc
Tc—-Te

H0

11,0

| 987 keal 516(83.32+273) | .
kgmol °K |516—(83.32+273)
2287.9 (4.143)

9479 2l
kgmol
. . 7
1.987 kcal 647.3(83.324+273) In218.4
kgmol °K | 647.3—(83.32+273)
k
=g483 <L
kgmol

Hc =)’*r;[CPr: (T'To) + 7‘1:] + (1')’*5) I Cpu,o (l"'r()) + }"u:ol

0.5362[ 0.75 (46) (83.32) + 9479] +

, 0.4638 [ 1 (18) (83.32) + 8483 ] =

6623.96 + 4630.0
kcal

11253.96

kgmol
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Procediendo de la misma forma sc obtienen los siguientes datos:

T °C xg Y*e H, Hg
kcal /kgmol kcal/kgmol
100 0 0 1799.805 11219.78
87.054 0.1 0.432 1710.627 11355.16
83.32 0.2 0.5362 1774.7 11253.96
§1.64 0.3 0.5878 1873.705 11210.02
80.614 0.4 0.6267 1983.121 11195.98
79.80 0.5 0.6642 2094.82 11197.56
79.15 0.6 0.7069 2208.38 11224 .95
78.61 0.7 0.7573 2322.99 11277.7
78.28 0.8 0.8209 2442.57 11379.32
78.12 0.9 0.8984 2566.41 11526.3
78.34 1.0 1.0 2702.78 11767.81
Tabla 3-5

3. DIAGRAMA

15000

H" (keal / kgmol )

5000

10000+

"100° C

78.34° C

Figura 3-11 Diagrama I vs. composicion para el sistema etanol-agua a 760mm de g,




3.24 liso de los diagramas

Los diagramas de entalpia concentracion, ademids de representar grificamente el
equilibrio de mezclas binarias, permite también la resolucién en forma grifica de ciertos
problemas. En esos diagramas se puede obtener ripidamente la composicion, la
temperatura y la entalpia de las mezclas binarias alli representadas. Por cjemplo, En la
figura 3-12 todo punto tal como él A, que estd sobre la linea de burbuja, representa una
mezcla liquida saturada o sea que estd a su punto de chullicion.  El punto A indica una
mezcla con 73% de benceno en mol, la cual tiene una temperatura de ebullicién de 80°
C. a 586 mm de Hg. y una entalpia de 3200 kcal/kgmol.

En ¢l mismo diagrama, ¢l punto B representa una mezcla de vapores a su punto
de rocio (saturada), que contiene 60% en mol de benceno y 40% de etilbenceno y que
estd a la temperatura de 105° C, a la presion de 586 mm de Hg. y cuya entalpfa es de
12600 kcal/kgmol.

Todo punto tal como ¢l C representa a liquidos subenfriados, mientras que el D
indica una mezcla de vapores sobrecalentados. El punto E que se encuentra entre

miles de Keal / Kgmol

o] 0.2 0.4 0.6 0.8 1
X, y* de benceno —_—

Figura 3-12
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las lineas de rocio y de burbuja representan una mezcla de liquidos y vapores en cquilibrio
tal y como sc produciria una destilacion f{lash. En el diagrama presentado esto
corresponde a una mezcla con una composicion global del 50 % de benceno en mol, con
una temperatura de 105° C. y una entalpia de 10700 kcal/kgmol. Si permitimos la
separacion dec las fases gascosa y liquida que forma la mezcla obtendriamos una fase
liquida con 22.5% de benceno, una entalpia de 5400 kcal/kgmol y una temperatura de
105° C. La fase gaseosa en equilibrio con la liquida tendria una composicién de 60% de
henceno, una entalpia de 12600 kcal/kgmol y claro también una temperatura de 105° C.

3.2.5 Regla del brazo de la palanca

En el proceso que se muestra en la figura 3-13 un fluido constituido por una
mezcla de vapor-liquido que ticne una entalpia total Hy, y una composiciéon x, entra a
velocidad de A kgmol/h. Las corrientes de salida de D kgmol de vapor/h. y Fkgmol de

. Py * . .t -
liquido/h. cuyas composiciones son y'r, y  x,, respectivamente estan en equilibrio.

b y; Hy
XA
Hp
A

F Xp HF

Figura 3-13 llustracién del principio de brazo de palanca
y de lincas de union.,

Escribiendo un balance genceral y otro con respecto al componente mis volatil 4,

A=D+rF (3-16)
Ax, =Dy, + Fx 3-17)

Despejando A de (3-16) y sustituyendo en (3-17) y reordenando,
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- Xg

D :
2= XA T O XE (3-18)
F Y¥*p .. T *a

Escribiendo un balance de entalpia

HpD + H.F (3-19)

Suslituyend‘q (3- 1 6) e”n'_:(3i-‘kl 9 ky rebrdcnahdo,

F
: 3-20
— (3-20)
lgualando (3'->1'8) y(3-20),
D x - X H - H,.
b _ A F_oo_— Fla P @3-21)
F Y*n — XA H, — H,
Rcordenando,
’ x — X H - H,
A ¥ _ A T (3_22)
Y*p T Xa H, —. H,

Esto muestra que en un diagrama de entalpia composicion, los puntos a, b y f
que representan las corrientes F, D y A; deben estar ¢n una linea recta. Ademas, puesto
que las corrientes D y F estin en equilibrio, estardn situadas en una linea de unidn.
Esta linea de unién se localiza por medio de un método de aproximaciones sucesivas
cuando se conocen A, x,y H, (punto fde lafigura 3-13).

Si se considera que la linca a f es la hipotenusa de un triangulo rectangulo, usando las
propiedades de tridngulos rectiangulos, se establece que,

b oS (3-23)

Esta es la regla del brazo de palanca inverudo que establece que los kgmol de

A/kgmolde F esigual a la longitud de la linea af 7 longitud de la linea _fb.




Regresando con la figura 3-12, si se aplica ademas la regla de la palanca, se puede
saber la cantidad ‘de vapor y liquido que se obtendria en el flash. En el cjemplo
presentado, la mexcla indicada por el punto E contiene 32.5% dc liquido y 67.5% de
vapor.

Figura 3-14 rcgla del brazo de la palanca inversa

En los diagramas de cntalpia composicion, se pueden obtener ademds ripidamente
los requerimientos energéticos necesarios en los procesos de enfriamiento y calefaccion.
Por ¢jemplo para llevar la mezcla liquida F, desde el punto F hasta el punto E (ligura
3-12) se requeriran 8000 kcal/kgmol, ya que H; = 2700 kcal/kgmol y H, = 10700
kcal/kgmol.

Por altimo, es también posible representar en esos diagramas la mezcla de varias
corrientes. Por ejemplo, si mezclamos adiabdticamente partes iguales de G con 1 (véase
figuras 3-12 y 3-15; obtendremos que la mezcla resultante caeriaen J (x = 0.5, H =
9000).

G

Xy

Figura 3-15
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PROBLEMA 4

Utilizando el diagrama de cquilibrio siguiente, indique cual es la composicion,
temperatura, cntalpfa y estado fisico de los puntos A, B, D y E ;Cuil seria la
composicién de las fases gascosa y liquida resultantes de la mezcla representada por cl
punto E ? Sisc mezclan adiabaticamente tres partes de la mezcla representada por el
punto P con un parte de la representada por ¢l punto M. ;Cuil seria la composicion de

la mezcla resultante?

16 000 T t T T T 1
15 000 }— isotermas de vapor -
14 000}—= —
13 000 }— 130°C _—
B 120°C
12 000 f— 110°C
o ! 100°c A P
/ $0°C 0°C
;0\ 11 000 — «:2 Py E ‘9 7 -y
] - =1 / 70°C.
on 10 000 — / : ol & //
~ / o
/! = U
£ 9 000 (— I 7 o ]
& Iy ’ ES v
a $ 000 }— I / ‘S —
~,a-‘ ? / w
'E /
= 7000 = ’ —
= M
6 000§= o
' e
5000 b= 100-C ]
S 90°C __ |
4 000 AJ\\ s0°C __|
70°C
3 000 N
\ 60°C ]
50°C —]
2000 — isotermas de liquido haw
1 000 {— _J
1 | | ) N | 1 | 1 _

0 0.1 02 03 04 05 06 07 0S8 09 1.0
fraccion mol de hexano, x e y*

Figura 3-16 Diagrama I, x-y* del sistema hexano-octano.
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1. CALCULOS
1.1 PUNTO A

De acuerdo con el diagrama de equilibrio se obucne que el punlo A esun hqundo
subenfriado. .

x,EXANO = (3 T,=71°C
x, 00 = 0.7 H, = 4000 cal/ g-mol

1.2 PUNTO B . . .

El punto B reprcscnta una mczcla de vapor(.s a'su tcmpcratura de rocio
y* JVEXANO — (g 7 : :TB = lpoo C ’
y* O TANG = 0.3 ' Hy = 12 250 cal/ g-mol
1.3 PUNTO D :
El punto D corresponde aun hqmdo salurado

xp "FANO = 0,09 118°C

._1_
I - B
I|

OCTANO .
Xp "

ah
J
I

-7 .000 cal/ g-mol
1. 4 PUNTO E

El punto 'E represent,a una mezcla de'; vapor y hquldo con una composicion global
x EXANO — 0.2

T, = 118°C y H; = 11 000 cal/ g-mol
El punto E daria un liquido con Qna composicion global
xp E¥ANO = 0,09 T, =118°C y H,, = 7 000 cal/ g-mol
La composicion de la fase gascosa seria
x AN = 0 3 T, = 118°C y H; = 14 800 cal/ g-mol

1.5 COMPOSICION DE LA MEZCLA RESULTANTE DE UNIR P CON M

Mediante una linca recta, se une el punto P con ¢l M. Esta linca representa todas
las mezclas posibles de P con M. De acuerdo con ¢l enunciado del problema
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pP=3

P/M=3

Si dividimos la linca PM en cuatro parles 1guales, cl punto dc mezcla qucdara aun
cuarto de la distancia que hay desde P La: mczcla [‘mal, debe- par(.ccrse misa P quea
M. La composicion final sera: : :

XNEXANO = 0 75 T= 92°C’

2. RESULTADOS

Punto A

Punito B

Punto D

Punto E

A=71°C

xAllExANO =0.3

y* JIEXANC = 9 7 T, = 100°C
xp AN =0.09 T, =118°C
x1FANG =02 T, = 118°C

k H= 10 600 cal/ g-mol

H, = 4 000 cal/ g-mol
= 12 250 cal/ g-mol
Hp = 7000 cal/ g-mol

H, = 11 000 cal/ g-mol

El punto E produce un lquIdO con 9% ~de hexano y un vapor con 30% de

hexano en mol.

La composici;’m de la mezcla resultante de P y' M esde 75% en molde hexano.
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3.3 METODO DE PONCHON-SAVARIT
3.3.1 Antecedentes

En la industria, la separacion de dos componentes volatiles por lo general se realiza
sobre una base continua, mediante una columna de destilacién o de fraccionamiento,
como se muestra cn la figura 3-17. La alimentacidn A,se introduce en forma continua en
algiin punto intermedio de la columna. El calor que sc introduce al rehervidor q, vaporiza
una parte del liquido. Este vapor asciende por la columna debido a que su densidad es
menor que la del liquido que desciende. Se proporcionan ctapas en la columna para
permitir contacto intimo del vapor y del liquido peridédicamente. El vapor que abandona
¢l plato de la parte superior G, de la columna entra al condensador, donde el calor se
remueve por enfriamiento con agua o algin otro medio de enfriamiento q.. Una parte
del liquido que se condensa se regresa a la columna como reflujo liquido L, y el restante
se convierte en el producto destilado D.

La combinacion de la generacion de vapor en el rehervidor y la condensacion del
liquido ¢n el condensador, con sus respectivas corrientes regresando a la torre, diferencia
la destilacion continua de las separaciones en cquilibrio o flasheo diferencial. El vapor del
rchervidor y el liquido de reflujo permiten obtener productos de elevada pureza y al
mismo tiecmpo proporciona recuperacion mucho mayor de los materiales Otiles
alimentados a la columna.

El condensador puede operar ya sea como un condensador total o como un
condensador parcial. En el primer tipo, todo el vapor que entra al condensador se
condensa y el reflujo que regresa a la columna, tiene la misma composicidn que el
destilado o producto superior D. En ¢l caso de un condensador parcial, solamente una
parte del vapor que entra al condensador se condensa a liquido. En la mavor parte
de este segundo tipo de condensadores, solo se condensara ol Hyuido suficiente con el lin
de proporcionar el reflujo para la torre. No obstante, en algunos casos, se condensard mas
liquido del que se requiere para el reflujo, y en realidad seran dos los productos
destilados, uno que tenga la misma composicion que la del retlujo, v el otro un producto
en forma de vapor, En ambos tipos de condensadores parciales, ¢l vapor v ¢l Hgqudo que

salen del condensador se encuentran muy cerca del equilibrio uno con otro.

La scecion de la columna ubicada entre el plato de alimentacion v ¢l condensador
por lo regular se conoce como la seccion de rectificacion o de enriquecimiento de la
columna. En la seccion  de rectificacion, ¢l plato de la parte supernior (domo) por 1o
general se denota como ¢l plato 1y el plato inmediatamente arriba del de alimentacion es
¢l plato Enésimo. La seccidon de platos que se encuentra entre el plato de alimentacion v
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el rehervidor por lo comin se denomina seccién de aligeracion o agotamiento. El plato
del fondo en la seccién de agotamiento se numera etapa M y el plato de la parte superior
es la etapa Emésima,

El diseiio de una columna dec destilacibn para operacién continua requiere
informacioén acerca de la intérrelacion de tres variables: el nimero de platos que se
requicre, ¢l régimen de reflujo que se requiere y el calor de entrada que se requiere en el

rchervidor.

En la siguiente seccidén comenzaremos el estudio del método de Ponchon-Savarit,
el cual realiza andlisis en las diferentes secciones de la torre y por lo tanto iniciaremos
por la seccion de enriquecimiento.

G, ' condensador
I 9e
Hg, energia/tiempo
vapor
. Reflujo Destilado
sccc-:u:m d'c ) . L, D
enriquediiento x Xp
o rectificacion n o
.[ ] H | Hy
.0 . D
Ln an 1
Xn Yn+1
Alimentacion Hia Hene
A
Xa
m
Ha 1 1
i L G
seccion de x Yoot
agotamiento H"' Hg w+1
o aligeracién

vapor de agua

1r

Figura 3-17 Operacién unitaria de destilacion fraccionada
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3.3.2 Seccidén de enriquecimiento

Gy De acuerdo con- la figura - (3-18), los
N 9c balances de materia y encrgia en la se;:cién de
vavor He, enriquecimiento de: una torre de destilacion
P serian: )
G =D+1L, (3-24)
Lo D o . co
1 XO xD : 3 .
Hi o, H L Gn—H y,*n+l =Dxp + Lnxn (3-25)
‘ld_/_{_‘ n D - : . .

Ga+iHG n+1 = DH p+ LyH + q,
La G ) e

oy (3-26)
! IL'" HG.n+l
Figura 3-18 scccibn de enriquecimiento.
En donde:
D = moles de liquido destilado
G, 41 = moles de vapor entrantes a la etapa n y que provienen de la etapa n+1
¥ *a41 = composicion en fraccion mol de los vapores salientes de la etapa n+1
Hg u+1 = entalpia de la corriente saliente de la etapa n+1. (vapor)
Hy , = entalpiade la corriente saliente de la etapan.  (liquido)

calor quitado en ¢l condensador

9e

Por conveniencia ¢l calor total perdido en ¢l condensador Qyy, se sucle expresar
en términos de calor perdido q, por unidad de destilado D, por lo que:

o Qe
= e 3.27
Q;l) b ( )

Por lo que fa ecuacion (3-26) se convierte en

Gn+l HG.||+I = LnHL.u + D (HL,I') + Qh) (3'28)
J Arreglando la ecuacion (3-24) quedaria:
Guu-Ly,=D (3-29)
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Lo que nos indica que la diferencia entre cualquicra de las corrientes ¢n la seccién
de cnriquecimiento es constante ¢ igual al destilado D.

Rearreglando (3-25) y (}-28)

Gnel Y*n41 - Lnxa= Dxp t - N 3-30)
Gust Hopn = LuHuy = D,’(VHLQI;&/ 955' | (3-31)
La ccuacién (3-30) nosmdlcaque ‘el“ﬂujol"ne'to del componente mis Q()l;’\til en la

seecion es constante ¢ igual a la cantidad. destilada de ese componente. La ecuacidon (3-
31) indica que el flujo de calor neto Qpyy es también una constante.

Las ecuaciones (3-29), (3-30) 'y (3-31) se deben resolver simultineamente *para
obtener ¢l ndmero de platos requeridos. Esas ecuaciones indican que hay un punto en
comin  (Ap,) por donde pasan todas las lineas de operacidon de . la scccidn de
enriquecimiento y que ese punto tiene las coordenadas  ( xp , Hyp + Qp)..

En ¢l caso mas sencillo de destilacién, que es la de un cdnde_néador total,
tendremos que la composicion de G, y de L eslamismay que’s HU g ="H y

Aplicando las ecuaciones anteriores hasta el primer. plato, tcndn';ﬁnos también,
segin la figura 3-19: : :

Hgp=Hg,

1« G, =L, +D (3-32y
Gyy, =L, x, + Dxyy (3-33)
G'I ;.[;:0 == D GyHg, | — LoHL, = D(H|p +Qp)
1 HLp (3-34)
Reordenando:

Figura 3-19
(L, + D)Hg} — LoH , =D (Hp + Qp)
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Ly (Hg, — Hye) =D [(Hyp + Qp)-Hg,1]

Lo U (Hpp +Qp) - Hgh
—_— = RD =
Do Hg1- Heo
pero como HL,o = HL;D
' L ’ (H.p +Qpr- Hg
Lo Rp = LD D Gl (3-35)
D Hg, - H C

» Lo
La relacion

es conocida como reflujo externo ( Rp ). Esta relacion puede

representarse en un diagrama de entalpia concentracion (figura 3-20).

A
rD" Hy p+Qp
1

/—\--H
R_.Lo_l ’{\ G.\1
"D 2 T |

\_,/: “|Hep

Figura 3-20 Reflujo externo
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H z
L,
b
y*
X

Figura 3-21

brazo de la palanca.

Al punto A, sc le llama punto de

diferencia, y tiecne una entalpia igual:a

(H_ »+Qp) y composicién xp,. El punto Ay
es un punto de operacién comiin para-todos .

los valores de G,,; y L, en la'seccion de
enriquecimiento de la torre de destilacion:

Este punto A, se incluye también en
la figura 3-21. En la figura se¢ muestra
ademas, la localizacién de G; . que tiene
una composicion  y* = x, para un
condensador total. El liquido L; estd en
cquilibrio con G; y se localiza trazando una
linca de union o de reparto que pase por G,
¢ intercepte a la linea de liquido saturado en
L,. A continuaciéon se traza una linca en
forma de L, A, que intercepte a la linea de
vapor saturado en G,.

Con respecto a la ecuacion (3-29),

Por consiguiente, G, debe estar en
una sola lineacon L, y A, 1al como s¢
demostrd en la deduccidn de la regla del

A continuacion  seguiremos con la elaboraciéon  del siguiente plato wdrico, que
sera cjemplificada en la tigura 3-22. ;Cdmo se traza la linea de union o de reparto G, L7

Esto se hace de la siguiente manera:

A partir del punto G, , trace una linca completamente vertical hasta tocar la linca
de 45° del diagrama de equilibrio y* vs. x . (punto ).
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A partir del punto ¢, se traza una linea completamente horizontal ha:ta la curva
de equilibrio del diagrama y* vs. x . (punto d). :

Decl punto d se traza una linca vertical hasta la linea de liquido saturado o punto

de burbuja. Donde encontraremos L,. 'Y para encontrar G,, sc traza la lmca L An
donde intercepte con la linea de vapor salurado. ahi se tendrd ¢l punto” G,.

Este proceso de la figura 3-22 se contintia, escalonando los platos tedricos en la
seccion de enriquecimicnto de la torre. En la 51gu1cnlc seccion se estudiara el método
para localizar el punto de operacién en la seccion de agotamiento, lo’ cual tambxcn
indicard el momento en el que se pasa por el plato de alimentacion; ¢n la figura 3- 22 la
alimentacién es parte vapor y parte liquido.

X

Figura 3-22 Namero de ctapas en la seccion de enriquecimiento.
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3.3.3 Secci6én de agotamiento

Gm-H L
y m+l Para analizar la seccién de agotamicnto
,' M de una torre fraccionadora, se Hevan'a cabo un
\\ : o balance dc materiales total 'y un balance de
E

materiales de componentes en la ﬁg\;ra 3-23.

Lm =F + G;n+l (3'36)

Lo Xm+l = FxF + c';m+l Ym+1 3-37)

Figura 3-23 Re?rdenando (3-36) y escribiéndola
para los diversos platos,
F = Lm - c';m+| = Lm-l - Gm = L’M 'GF = ... (3-38)

Nucevamente, esta diferencia entre las dos corrientes en contacto es un valor
constante F. '

El mismo fundamento sucederia  con la ecuaciéon (3-37), en la cual la compasicion
de esta corriente de dilerencia seria una constante ;.

Por conveniencia ¢l calor total que entra en el rehervidor Qp, se suele
expresar en términos de calor que entra- qi, por unidad de fondo F, por lo que:

Qp= & (3-39)
Efcctuando un balance de entalpia con una entrada de g al rehervidor de la figura
3-23. :
L HL,m +qr = FHL.F + G|n+1 H(},m+| (3-40)

Despejando gg de (3-39) v sustituyendo en (3-40), tenemos:

L HL,m + FQp = FH r + Gy, H¢ m+t

FHL,F -FQp =Ly, HL,m - Gm+| H(;.m+l
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F(HLF - Qp) = b Him - Gy Hgmn o 341

Nucvamente, . la’ diferencia :de” entalpfa entre las corrientés en’ contacto .es
constante, siendo la‘entalpia ' (Hy z - Qg). '

\ diferencia en la seccién de agotamiento

le llamaremos A, y ticne entalpia
———— ] Hy e - Qp. Y una composicion x;.
Este punto A, ¢s un punto de
Q[: operacion similar al punto A, de fa
seeciom  de  enriquecimicento, Este

punto Ap seincluye en la igura 3-24,

Para trazar ¢l plato del fondo
empezamos en el punto A de ahi, se
traza una linca vertical que tenga de

extremos, la interseccion con la linea
de vapor saturado (punto u) y la linea
* de equilibrio del diagrama  y* vs. x
y (punto h). Después se traza una linea a
partir  del  (punto by uniéndolo
horizontalmente con la linca de 45°
del diagrama y* vs. x (punto ). Se
sigue  a  partic del (punto ©)
« verticalmente hasta la linca de vapor
saturado (punto Gp).

Ahora =i, se une Gpecon F v
esta linca es la de union o reparto, o

Figura 3-24
tambicn lamado plato tedrico.

A continuacion se traza la linca Gy Ay, ver ligura 3-25. que intercepta a la linca
de liquido saturado en Ly . Reordenando  (3-38)

G, + F = L, (3-42)
Por consiguiente, L, debe estar en una misma linca con Gy v A . A

. iy ; . .
continuacion se traza la linea de umon Ly, Gy,.

Este proceso sc contintia escalonando los
platos tedricos.
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Xp x oy

y*

x

Figura 3-25 Numero de etapas teoricas en la seecion de agotamiento




3.3.4 Columna completa
Existen dos puntos de operacion Ay 'y A, pm’-:a latotalidad de la’columna de
destilaciébn. Para obtener una relacidén entre ambos puntos, se lleva a‘cabo un balance
general de entalpia en la totalidad de la columna. : :
AHp +qq = DH p + FHip + Fac ' C(3-43)
Reordenando,

(3-44)

Los dos termmoa del lado derecho rcpresentan alos puntos de operacmn A,y
: (HL.F QF) Y la dc D es H' =(Hy, +

A,. La cntalpla del punlo F: es H'
Ql)) AN T +
Por lo lant'o','los trés pumos A A y AF; deben quedar en una linea recta con

A situado entre Ay y A;: Ver figura 3-26.°°

A
D - HlD:HL.D_*-QD

H'y= Hep — Qe[ A,

figura 3-26
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3.3.5 Determinacién del namero de etapas

La construccidon grifica para ¢l niimero de etapas  tedricas

puede iniciarse, tal

como se muestra en la figura 3-27, wanto en la parte superior como en la inferior de la

torre. Cuando una linea de unidn o de equilibrio cruza la linea Ap A A

través de la condicidn de alimentacion  A),

(domo). La torre tienc un total

rchervidor.

HL.F~QF

o

(que pasa a

se usa el otro punto de diferencia para el
resto de la torre. Esto representa la localizacién 6ptima del plato de alimentacion. En la
figura 3-27, la alimentacidn esta situada cn el quinto plato, enumerando desde arriba

Ap

/1
/1l
Il
/i
/1

Hy=H

- H

L.D

/S

de ocho ctapas tedricas o siete platos tedricos y un

Lot Qp

Figura 3-27 Determinacion grafica del nimera de etapas tedricas en una torre

de destilacion completa
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3.3.6 Reflujo total y reflujo minimo

La relacién de reflujo R, = L /D puede determinarse de:la >lguu:nlc manera.

Primero se reordena la ccuacion  (3-28)
Gn+l HG,I!+| = LnHL,n + D (HL,D + QD)

Reemplazando G, por L, + D, paradespués factorizar y obtener

Ln _ HLp + Qp) = HG,r'1+|‘ E , ‘ (3_45')

D HG net — Hen

: L K ,
Esta igualdad proporciona el valor de. =~ interno. Par la relacién de reflujo en
= > D h e

la parte supcrior de la torre, la ecuacién (3-45) se transformaen la siguiente expresion

para dicha parte superior de la torre:

L Hy g + - H ' U Hp —
Ry =& = (Hy Qp) Gl . _ D Hg, (3-46)
D Hgy = Hep o ’ H; —Hp

donde, Hg, = Hg,, = entalpia’del vapor en el plano superior de la ligura 3-19.

En la figura 3-22, la localizacion del punto de operaciéon A, se sitia de tal manera que la
distancia H' - Hg, dividida entre la distancia Hg, - H,, scaigual a R;,. Procediendo

de otra forma, se grafica el punto Ay correspondiente a H = (H,,, + Qp) vy x,.

Al aumentar el reflujo, L, / D aumentael punto A, el cual deberd colocarse
mas arriba.

Cuando ¢l rellujo tiende hacerse muy grande o se hace total, ¢l punto A, se
encuentra localizado ‘en el infinito y las lincas de operacion se hacen verticales. En este

caso el nimerao de etapases el minimao. Ver figura 3-28.

En reflujo total

Xh




9c

Figura 3-28 Reflujo total

El reflujo minimo se presenta junto con un namero infinito  de etapas y con un
minimo de requerimientos de calor y de agua de enfriamicnto. El reflujo minimo en el
método de Ponchon-Savarit se obtiene cuando las lincas de operacion y de equilibrio
coinciden. En el diagrama de cquilibrio esto se logra haciecndo pasar a través de la
alimentacién una linea paralela a la linea de equilibrio, mds proxima.  Véase figura 3-29.

A D mm.

Figura 3-29 Trazo para conocer Ay, ¥ evaluar reflujo minimo, realizado
paratclamente a lalinea de cquilibrio mis cercana al punto AL
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3.3.7 Procedimiento paso a paso para el cilculo del niamero de etapas
ideales por el método de Ponchon-Savarit.

1.- Construya el diagrama de entalpia composicion del sistema a la presion de
operacion requerida.

H Ths
A
Ay
% |
E Ao X
Aq
X 0 y*
Figura 3-30
H ADmin. HL.D + QD
] Ry v MHe.o
'/ V s
s A Xp I_lL.D
xoy™*

Figura 3-31

AD o

Bpin.

X o y*

Figura 3-32

2.- Coloque sobre el diagrama los
puntos de alimentacion, destilado y fondos. La
posicion dependerd tanto de la composicion
como de la entalpia. En la figura 3-30, A, es
un liquido subenfriado. A, es un liquido a su
punto de burbuja. A, es una mezcla de vapor
y de liquido. A, representa la alimentacion en
forma de vapor saturado. A; es un vapor
sobrecalentado.

3.- Localice el reflujo minimo (si es que
no se conoce el reflujo que se va a utilizar). Esto
se logra haciendo pasar por la alimentacion una
linca paralela a la linca de equilibrio mas
cercana y prolongindola hasta que choque con
una linea vertical que parte del destilado. Vease
figura 3-31. El reflujo minimo ¢s, ecuacion (3-
46):

Hep + Q) — Han

Riyme
Dmin
Hop —Hip

4.- Localice ¢! punto A, de operacian.
Este punto es siempre mayor que el minimo. El
reflujo de operacidn puede ser de 1.5 a 2.5
veces ¢l minimo o ser adn mavor debido a
reqquerimicntos del proceso.

R =Ry m (@)

Dop

o = relacion de reflujo
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5.- Localice el punto A.. Con el reflujo
de operacién se puede localizar ficilmente el
punto A;, pues basta prolongar la linca que une
a la alimentacion con el punto Ag . hasta que
cruce xg. Ver figura 3-33.

6.-Etapas en la seccion de
enriquecimiento. El nimero de etapas se
obtiene con el uso alternado de las lineas de
operacion y las de equilibrio. El procedimiento
se sigue hasta que una de las lincas de cquilibrio
atraviese la linca de operacion total.

Figura 3-33
Véase figura 3-34A.

7.- Etapas en la seccion de agotamiento. Cuando la composicion salicnte de un
plato es menor que la de alimentacion, las lineas de operacidn se dibujan a partir del
punto Ag. El uso alternativo de estas lincas y la de equilibrio, dardn las etapas requeridas,
El procedimiento contintia hasta que la composicion del liquido saliente de alguna ctapa
sca menos que la requerida para los fondos. Véase figura 3-34B.

Aan

(A) (B
Figura 3-34

8.- Requerimiento de agua de enfriamicnto y de vapor de calentamienta.  Los
requerimientos energéticos se obtienen a partir de los puntos A, y A, va que alli se

lcenlosdatos (H, ;, + Q) y de (H; - Qp).
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PROBLEMA §

En una planta petroquimica se tiene una corrlcme de 5000 kg/h La cual contiene
50% de metanol en peso y el resto de agua. Para concentrar el metanol se ha pumadn en
una columna de destilacidon a una prcsxon de 760 mm. de Hg.

;Cuintos platos ideales se I‘L(lLl(.l'll‘arl si el desulado debc contener 95"/u en pun de
metanol y el residuo 5%:2.

Se piensa utilizar un rcﬂu]n de 1 14285 y meter la allmemacl()n a_su punto de
burbuja.

;Cuinto calor se debe quitar en el condensador y, cuanto se debe afiadir en el
calderin?. ;A que porcentaje del reflujo minimo se operari?.

Datos de equilibrio

x = fraccion mol de |y* = fraccion mol de |H;  keal /kgmol H,  kcal/kgmol
metanol en el liquido { metanol en ¢l vapor
0 0 11421 1800
0.05 0.272 11322 1687
0.1 0.+18 11231 1620
0.15 0.309 11113 1577
0.2 0.575 11009 1549
0.25 0.62+ 10910 1529
0.3 0.665 10823 1515
0.35 0.699 10746 150+
0.+ 0.73 10676 1496
0.45 0.738 ) 10612 1489
0.3 0.7825 10540 1483
0.35 o.sos 104806 1479
06 088 10427 1475
Voos T T 08T T oy 1467 T
0.7 0.87+ 1031+ e+
0.75 0.896 T 10262 1461 T
0.8 TSI 10208 1438 T
0.85 0.938 10160 1455
0.9 0.938 10110 1432
0.95 0.978 10038 1450
Tabla 3-6

82




1. TRADUCCION

A = 5000 kg/h

x:‘ =0.5 fr. peso

X FM = 0.05 . peso

XAH'-'O = 0.5 fr.peso

Figura 3-35

2. PLANTEAMIENTO
2.1 DISCUSION

Se usara el método de Ponchon-Savarit para resolver cl problema.

2.2 ECUACIONES DE BALANCE DE MATERIA

% peso de metanol en A

R i ~
M N o PM *
xa Mg 1] = oo oo — | e e
xa™ [Hraccion mol] %o peso de metanol en A %0 peso deagua en A
pm™M pm 1hO
A)fr. pesode metanol A) tr. peso de agua
Al kgmol/h} = —(——- ) ] e (_), 7"{}\4";}; S agua

M _ M LM
Ax, " = Dxp' + Fxyg'

2.3 REFLUJO

H_ p +Qp) - Hg
p = R DI G
Heo - Hyp
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3. CALCULOS
3.1 BALANCES

5000(0.5 000(0.5 kgmol
A= 200005)  S000C08) oy, T

32 18 h

50
x,\‘“ | fr. mol]= E-O—ﬁ—-?d- = 0.36 fr. mol
32 18
xn.\‘ =0.915 fr.mol ; X[:‘\“ = 0.0287 Ir.mol
A=D +F; ‘ 217=D+F (1)
Ax M = DxpM + FxM; 217 (0.36) = D (0.915) + F (0.0287) (u
A D F ; h

resolviendo las ecuaciones (1) y ( I1) como un sistema de dos ecuaciones con

dos incc')gnitas:
D=81.11 kgmol/h -
F = 135.88 kgmol/h
3.2 RE‘FL‘IV;UO MiNIMO
Con los datos dci équilibé‘io sl_ construye el diagrama Hvs. x,y*. En lafigura 3-
36 se colocan los puntos conocidos. - Para hallar el reflujo minimo se debe hacer pasar una
paralela a través de A a fa ll‘li(»!_ilk(l:('f c':(’{lylililv)rm mds cercana.
Enla ﬁgul“a 3-36_’5& leu1 _igs;';;an(,;e,s de (Hyy + Qp e Ho, v Ho
(Hip + Qoo = mzoo kcal“/> Fgﬁml
He, = 10280 :gca:l / kgmol |

H,, = 1450 kcal / kgmol
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18

—r

16}
14}

~1-16200

Dmin ---=

H (miles de Kcal / Kgmol )

“Hg ;=10280

] 1--H ,=1450

Hy A
) 0.2 0.4 0.6 0.8 Ll
X )”" XD=O.915
Figura 3-36
H - H, 200 - 10280 920
Ry, = o0 2 Qo2” Hoy 16 0280 _ 9920, (704
Hg, - Hp 10280 - 1450 8830
Rp,, = 1.14285
Ry = Rpqun (OV)
Rp., 1.14285
o = relacion de reflujo = B = 7207 = 17047 vecesel reflujo mimimo.
Rpm  0.6704

Para encontrar el punto A

(Hp +Qp)- Hgy

D op

se despeja (H,,, + Qp) de la formula

(Hyp + Qp) - 10250

Rpop =
Hg - Hep

(HL.D + QI))

= 1.14285
10280 - 1450

20371.36 kcal /kgmol.

%
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(lowdy / oY psu) y

Figura 3-37
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3.3 NUMERO DE ETAPAS

Con el reflujo de operacién y cl punto A, se construyen las etapas ideales

requeridas, figura3-37.
3.4 AGUA kEQUEmDA EN EL CONDENSADOR

(Hup + Q) = 20371 kel /kgmol.

Hop= 1450 kc';l?fkgmol

Qo = 20371 — 1450 = 18921 keal / kgmol

De la ecuacidon (3-27), tencmos Qp = de

G =Qu(D) = 18921 keal 7 kgmol (81.1 legmol/h) = 1 534 682.31 kcal / h
3.5 CYAL‘O‘:"R' QUESE NEEESITA DAR EN EL REHERVIDOR

(H ;- Qp)' = ;;"9,8j00'kcz-tylfl kgmol

Q, = 9800 + 1757(:> %—-;§ 11550 keal / kgmol

dr
E

De la ccuacidon (3-39), tenemos: Qp =
qr =Qpg (F) = 11550 kcal/ kgmol (135.88 kgmol/ h) = 1 569414 kcal / h
4. RESULTADOS

Se nccesitan 7 platos ideales o 6 y el rehervidor. Enumerando desde el domo, la
alimentacion se hara en el plato 4

qc = 1534 682.31 kcal / h
qp = 1569414 kcal / h

Sc operard a- -1.7047 veces ¢l reflujo minimo.
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PROBLEMA 6

Se descan destilar 4540 kg/h de una solucién de acetona y agua la cual contiene
65% cn peso de acctona. Las especificaciones del proceso requieren de la recuperacién
del 90% de la acctona en el destilado, el cual debe tener una pureza del 91% en mc‘)l‘ de
acetona. )

La alimentacién proveniente de un sistema de recuperacién de acetona ha sido
precalentada de tal manera que estd formada por 50% de vapor y 50% de liquido. Los
vapores destilados deben ser condensados en un condensador total mediante agua®de
enfriamicnto que entraa 27° C y sale a 40° C.

a) Determine el reflujo minimo.

b) Obtenga el niimero de ctapas en cquilibrio requeridas para esta separacion si se
usa un reflujo de 1.8 veces el minimo.

¢) Determine la cantidad de agua requerida en el condensador.

d) ;Qué cantidad de vapor de calentamiento s¢ requerird si se usa un vapor
saturado de 10 psig?

Datos de equilibrio

x = fracciéon mol de jy* = fraccibn mol de [Hg  kcal/kgmol H,  kcal/kgmol
acctona en ¢l liquido Jacetona en el vapor
0 0 9625 0
0.01 0.253 9550 0
&02 0.425 9500 0
0.05 0.624 9400 0
0.1 0.755 9350 -550
0.15 0.798 2000 -550
0.2 J.815 8800 -0
0.3 0.83 8525 -385
0.4 0.839 8350 B 273 )
0.5 0.849 8150 -165
0.6 0.859 7950 0 1
0.7 0.874 7810 0
0.8 - 0.898 7700 110 T
0.9 0.935 7535 110
0.95 0.963 7500 110
1.00 1.00 7425 110
Tabla 3-7

88




1. TRADUCCION

50 % vapor
50% liquido
A = 4540 kg/h

acetona

A =0.65 fr.peso

X

x:lzo = 0.35 fr.peso

40°C Recuperacién del
o 90% de la acetona
., enecldestilado
—P
D=2
xDacelona = 0.91 f. mol

RDcp = 1.8 RDmin.

F =2

acetona__
Xg =72

vapor sarurado de 10 psig

Figura 3-38

2. PLANTEAMIENTO
2.1 BALANCES DE MATERIA

aceto
PM na

x A2CCLOM [ mol]

% peso de¢ acetona en A

% peso de agua cn A

acctona
PM

(A) fr. peso de metanol
Al kgmol/h] =

pm 1120
(A) fr. peso de agua

PM™
DxDa(‘clona — Aancclona (0.9)
A=D+F
Ax/\ncclona

3
- DxDJCCIDHG + F xFJ(‘(‘ll’)n

2.2 REFLUJO

PMH20

(H.p +Qp) - Hg )

Hgo - Hip

Ry =
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3. CALCULOS
3.1 BALANCES DE MATERIA

Fraccién mol de la acetona en la alimentacién.

65

acctona ____ 58 0.3656 fr. mol

XA 65 , 35
58 18

Moles en la alimentacién.

4540(0.35
4 3540€0.35) 139.15

_ 4540(0.65)
“18

58

Acetona en él destilado
kgmol
g de acetona

D x p?C10M8 = A x A3CE1OR (0 9) = 139.15(0.3656)(0.90) = 45.78

moles de ‘destilado

kgmol - kgmol
45.78—4%]?——-— de acctona 45.78 e de acctona

o 091

D = ey
xpcetona

kgmol
D=50.3—5r—:—°—

Balance total
139.15 = 50.3 +'F

kgmol '
F = 88.85 —=-
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Balance de acetona
A x acetona = D xDacclona +'\F‘xl.:ﬂ‘c‘cl04nﬂ
A 3 . v
139.15 (0.3656) = 50.3(0.91) + 88.85 xp3cctom

xFa('clona = 0.057

20
18 LT
—~ 16} ]
3
5,, 14} B, 1 13500
~ 12} -4
G
Y
&
E: = ~-Hg. =7700
sl / ]
! p
/ ---H p=110

Hy  o.2 0.4 0.6 0.8 *p= 091

]
T
-—

X, y*

Figura 3-39

3.2 CALCULO DEL REFLUJO MIiNIMO Y EL DE OPERACION

A partir de la figura 3-39 se obtiene el reflujo minimo.

En primer lugar se colocaron los puntos del destilado y el de alimentacion. En
este caso la concentracion de la alimentacion es de x, = 0.3656 fr. mol pero la
alimentacién csta lormada por 5074 de vapores y 50% de liquido.

xp, = 0.91ir. mol xy = 0.057 fr. mol

Con los puntos de alimentacion y destilados ¢s posible trazar la linca de rellujo
minimo.
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keal

gmol

M p + Qp)min = 13500

keal
kgmol

H.pp =110

kcal

Hg 7700
' kgmol

_ 13500 -7700

Romin = 00 10 0-7641

Rpop = 1.8 (0.7641) = 1.3754
H, , + - 7700
13754 = Lo + Qo)
7700 - 110
kcal

(H p + Qp) =18140
) gmol

3.3 NUMERO DE ETAPAS

En la figura 3-40 s¢ obticnen ficilmente ol nimero de platos, De la figura sc
requieren 4 platos ideales. La alimentacién entra en el tercer plato cnumerindolos
desde el domo de la torre.

3.4 AGUA NECESARIA

keal keal
(Hip + Qp) = 18140 -~ Hyp = 110 <L
kgmol kgmol
kecal
Qpy = 18030 —n_
kgmol

De la ecuacion (3-27), tenemos: Qp =

ol
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H (milesde Keal / Kgmol )

~--4~Hip+Qp
= 18140
1 -
e
I-?\ “Hp p=110
I_ xp=0.91
-4F OfF = Hep+QF = — 3000 iy
1
I |
0.8
0.6F
0.4}
0.2
0 L 1 L 1 1 A ' L 1
0 0.2 0.4 0.6 0.8 1

Figura 3-40
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kcal

qc = Qo (D)= 18030

1}

|
10 y= 907269.6 keal

907269.6 k—:a—l '

Agua rcquerlda = el

kg °C

3.5 VAPOR REQUERIDO

kcal
(M — Qp) = -3000
' kgmol
k
Q, = 3000 + 0 = 3000 cal
kgmol

De la ccuacién (3-39), tenemos:

kcal
9, =Qpf (F) = 3000
gmol
kcal
Hyppor = 638.22 =
kg
266550 ki
Vapor = ————/—=—"—"—~ = 514.35 ~£
638.22 - 120 h

4. RESULTADOS

= 69789.96
(40 - 27) °C s

-]

~

kgmol
(88.85 —“~h——~) = 266 550 ~i—-—

al
h

kg

kcal

1

kcal

=120 —

kg

El reflujo minimo esde 0.7641 y ¢l reflujo de operacion es de 1 .3754

El nimero de etapas ideales requeridas es de 4

Se requieren de 69 789.96 kg. dc agua de enfriamiento por hora y 514.35 kg de

vapor por hora.
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3.4 CASOS ESPECIALES DE APLICACION DEL METODO DE
PONCHON-SAVARIT

3.4.1 Condensadores parciales

Los condensadores parciales se usan en aquellos casos cn que se de, a que ¢l
destilado o parte de &1, esté en forma de vapor.

CASO 1

Condensador parcial, destilado totalmente en forma de vapor. En este caso solo se
condensa el vapor requerido para proporcionar el reflujo a la torre.

Figura 3-41 Condensador parcial

BALANCES
G, =L, + Gy (3-47)
Giy*i =Lygxs + Gpy*p (3-48)
GiHg, = L,H , + Gp Hgp + q¢ (3-49)

Reordenando los términos en la forma acostumbrada

G - L, =Gy (3-50)
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3-51)

(3-52)

L, [ (Hgp +Qp) 1- Hg

~~~~~~ = RD = T T - . ) (3'53)
’-»HG 1.7 Hig : ' :

En este caso cl desulado que es vapor estd en equilibrio con el reflujo lquIdo por
loqueenla ﬁgura 3-42 se tiene:

i
"
Yiil
Hc;] ~HGD
i
|
X, X
1 %0
Yp

Figura 3-42

CASO 11

El producto destilado sale en dos formas, una corriente en forma de vapor v la otra
en forma de liquido.
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BALANCES
G, =Gp +Lp+L, =L, +Mp

Giy*=Gpy*p + Lpxp+ Lo x,

Figura 3-43

G Hg, 1= GpHgp+t LpHLp+ LoHL,e +qc

: Rcordéﬁahdo B

G, - L, = Gp "‘  Lp = Mp

Gyy* = Lo xg = Gp y*p'+ Lp xp= Mp Zp

Gy Hg,1 — Ly Hip = Gp Hep +LpHLp+ q¢ = Mp Hpy

Gy Hg1 — Lo HL,(’;:‘M»D (Hpm + Qp)

'En donde

_Sp y*»*+Lp xp

Zp
Gp +Lp

(3-54)
(3-55)

(3-56)

(3-57)

(3-58)

(3-59)

(3-60)

(3-61)
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Gp Hgp +Lp Hip
Gp + Lp

HDM -

Sustituyendo (3-54) en (3-60)
(Lo + Mp) Hg,1 - Lo HLo =Mp (Hpm + Qp)
Lo (Hg,1 - Hie) = Mp [ (oM + Qo) - Ho, |

Lo' = f[ (Hpm. +QD)

(3-62)

(3-63)

En cste caso el producto gaseoso. esta en equilibrio con el producto liquido.
Ademis el producto’ liquido) tiene la' misma composicion que el reflujo, asi como la
misma entalpia. En el diagrama de’equilibrio esto queda como:

Figura 3-44
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PROBLEMA 7

Una columna de destilacion debe procesar una mezcla de 10 000 kg/h  que
conticne 36% de metanol en mol y el resto de agua. La mezcla se alimentard a la
columna en forma de liquido saturado. Por requerimientos del proceso se debera usar un
condensador parcial en el cual el destilado cen forma de vapor deberi salir con 90% de
metanol en mol. Ademiés se requicre que las moles de destilado saliente en forma de
vapor sean iguales a las salientes como liquido. El liquido reflujado deberd ser igual a la
totalidad de los productos destilados. ;Cual serd el nmero dc platos ideales requeridos
para csa separacion si los fondos deben contener 2% cn mol de metanol?

1. TRADUCCION

9e Gp

&P Y5 = 0.9 . mol
Hgp
G,
1 T Xg @ Lp
A = 10000 kg/h l T Hip
xAM = 0.36 fr.mol| L1 G>

> —

F

x FM = 0.02 fr. mol

9:

Figura 3-45
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2. PLANTEAMIENTO
2.1 BALANCES

A=GD+LD+F =My + F
AXA =GDy*D +LDXD +FXF

_Gb y*n * Lp xp

z
p Gp + Lp

Mp =Gp + Ly
2.2 REFLUJO

Lo _1(Hpm +Qp) -Hg, 1]

Rp = - :

Mp Hg,1 - Hp,

_ Gp Hgp + Lp H p
HDA\1 -

Gp + Lp

3. CALCULOS

3.1 BALANCES

10000 (0. 1 . k i
A= 00 (0.50) + 0000 (0.50) = 434.02 kgmol

32 18 h

434.02 =G, + Ly + F

434.02

2G,, +F (1]
434.02(0.36) = Gy, (0.9) + Gp(xp) + F(0.02)

El valor de xp, de la ecuacién anteriorse obtience a partir de los datos de cquilibrio
para el metanol (tabla 3-6, pigina 82). Dcbe recordarse que x,, esté en equilibrio con

y*p. Con el valor de y* = 0.9 encontramos en la tabla 3-6 que al equilibrio:

X, = 0.75 Ahora, continuando con la ccuacidon anterior:
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156.25 = G, (1.65) + F (0.02) [ 1]
Resolviendo [1] y [IT]

kgmol
G, =91.658 ————

Simultancamentec

kgmol kgmol
F = 250.703 —202 Lp = 91.658 —2——
4

3.2 REFLUJO Y LINEAS DE OPERACION.
Para localizar el reflujo se deben obtener los siguientes puntos:

x, = 0.36; X =0.02; xp = 0.75; y*o = 0.9

Gp y*p + Lp xp _ 91.658 (0.9) + 91.658 (0.7
=203 D7 "0 %o ©-2) 28 ©:-73) _ 0.825 fr. mol

Gp +Lp 91.658 (2)
Rp = Ly, _, - _(Hom +Qp) -Hgy  _ (Hpym +Qp) - 10262
Mp Hg,i - He, 10262 - 1461
kcal

kgmol

Los valores de las cnualpias son obtuvieron nuevamente de la (tabla 3-6, pagina

82) o se pueden leer del diagrama de la tigura 3-46
3.3 NUMERO DE PLATOS
A partirde la figura 3-46, se obtiene § platos ideales
4. RESULTADOS

Se requicren S platos ideales,
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o ~
0 -
78 g 3
+ =4 =
[~} =
3~ ! s il
! [~}
HD: : a 7
! I = Jor
L )
]
i q
1 1 "3 - k- 3
N8 x 2 s "
NN - e it 3

([owBY / 2 3p o)

0.6

0.4

™

Figura 3-46
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VAPOR VIVO

Cuando el compuesto menos volatil en una mezcla binaria es el agua, sc puede
eliminar el calderin 6 rehervidor y adicionar calor a la columna inyectando vapor vivo
por debajo de la Gltima etapa. Este procedimiento puede resultar econémicamente
ventajoso. Como el vapor de agua que se inyecta es puro, su concentracién sc encontrard
en x = 0, en donde x se reficre al compuesto mas volatil. La entalpia del vapor se
localizard en H,. Si se efecttia un balance total alrededor de la columna.

9c
(D
=== »
Lo R
Xo -/
A
A% F

Figura 3-47

V+A=D+F (3-64)
Ax, = Dxy + Fxg (3-65)
VHy + AH, =DH_,, + qc + FH (3-66)

La ecuacidon (3-66) se pucde poner como:
VHy + I\HA = FHL']: + D(]‘{L'D + QD)
La comparacién de esta ecuacion con la ecuacion normal del método de Ponchon-

Savarit, nos indica que la linea de operacion total pasard por el punto A, x, y llegard a
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A;. Las coordenadas A, se fijan por la intercepcion de la lmea que pasaporf, y Ajy
la que pasa por H,, x,. : . :
PROBLEMA 8

Si en el problema No. § sc utiliza vapor vivo a 10 psxg tCuantos platos ldealcs se

quuerlrlan’

1. TRADUCCION
9e
(D
==—> P
Lo
A = 5000 kg/h N X @
x2" =05 fr.peso xM = 095 fr.peso
H,0
Xa~ =0.5 fr. peso
vV F
M - 0.05 fr. peso
P=10 psig

Figura 3-48

2. PLANTEAMIENTO
2.1 BALANCES

V+A=D+F
Ax, = Dxp + Fx;

VHy + AH,= FH + D(H_ + Qp)
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3. CALCULOS

3.1 BALANCES

Del problema No. 5, tenemos:
A = 217 kgmol / h x,M =0.36 xp" = 0.915 x = 0.0287
217 + V=D + F

217 (0.36) = D (0.915) + F (0.0287)

Para resolver estas ecuaciones ‘se requiere de una tercer ecuacién, ya que el par
anterior presenta tres variables; por lo tanto, utilizaremos como tercera ecuaciéon el

balance de entalpia para‘soluci()n. Los datos de entalpia se pueden obtener a partir.de los™

datos de equilibrio. (tabla- 3-6, pagina 82) o también de la figura 3-37 pigina 86."

ke
H o = 1450 — cal

kcal . kcal .
kgmol ’ kgmol

H ; = 1750

H, =1500 H
kgmol

De tablas de vapor:

keal i
Hy = 638.22 K8 _ 1455k
kg kgmol

&

Balance de energia

VHy + AH, = FH ¢ + D(H_ 5 + Qp)

V(11488) + 217(1500) = D (1450 + Qp ) + F(1750)
Pero, del i)rohlcma No. 5§ (pdgina 87) tenemos que:

kcal
Qp = 18921 ——-

por lo 1anto:
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217 + V=D +F (1)
78.12 = D(0.915) + F(0.0287)" (1)
11488 V + 325500 = D ( 20371) + F(1750) ()

Resolviendo simultineamente

kgmol v kgmol kgmol
V =151.3 —“F— D. = 76.21 ——— F = 292.09 —=———
h h
3.2 REFLUJO
Del problema No. 5 (pagina 85)
Riymin = 0.6704 - ' R, = 1.14285
kcal
H, » + Qp = 20371.36 ——
N ) . gmol
kcal
Qp = 18921
kgmol

3.3 CONSTRUCCION DEL DIAGRAMA
Decl diagrama ( figura 3-49) tenemos 7 platos ideales
4. RESULTADOS

Se requieren 7 platos ideales

ke

kgmol
Se necesitan 151.3 ——“—;«- de vapor = 2723.4 I
h
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H (miles de Keal / Kgmo!)

J-HLp+ Qo

=20 371

Figura 3-49
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3.4.3 Alimentaciones miltiples

La adicion de material o de calor, requiere de un nuevo punto de diferencias para
la nueva seccién de la torre.

qC
D
T |ke
A‘@——— 215
Az@'—‘—
Jr
q, F

Figura 3-50

El balance total alrededor de la torre daria:

Ay xa + Ay xp =Dxpy+ Fxg

AyHap + A Hpp + qg=DHp + q¢ + FHg

Si definimos A,; como:

Ay = A + A, y . a
_Arxa * Ayxy,
L = — S8
A, + A,
Ay H,, + A, H
Hyy =——3L 24t

Ay + A,
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Las ecuaciones anteriores quedarian
Ay =F+D

AmHan = D( HLD +'Qp) + F (Hie =~ Qp)

Esas ccuaciones nos indican que existe una linea de operacion total que unc al

punto A, conel punto’ ZAM : y‘el'punto A

Ap

Figura 3-51

Las corrientes que pasan por arriba de la alimentacién superior estdn siempre
relacionadas por:

q:
Gn+l - Ln =D
Gn+ly*n+l - Lnxn = Dxl)
Gn / .
A Hn // GunHgoan - LoHy, = DH , + Q)
t Hln Gandf]
ED n+1

Figura 3-52
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Por lo que el punto focal- A, sirve para trazar los platos que estén por arriba de
esa alimentacién. ’

Si se introduce una nueva alimentacién habri otra linea de operacion, la cual se
encuentra haciendo un balance alrededor del condensador y de un plato general en la
seccién S. )

9c

s+1
Figura 3-53

A+ Ggyy =D + L
Ggyy - Lg =D — A, constante
Gsn - Ls = &

también
Apxat+ Ggyy )’fs+|v‘= Dxp + Lgxg
Gogap Y *s41 -‘ Lg ’;S = Dxp — Ay x,; constante

G y*sn - Lyxs = Ag xg

De la misma manera el balance de entalpia quedaria
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Ay Hpp+ Gsy Hg s = DHp + LsHs + qc
Gy Hgs - LsHg =D (Hp+ Qp) - AvHa
Ggu Hgsn - bsHs= Ag Hps
Lo anterior indica que existe una ll'n’ela recta que pasa por
(Hyg, ’*‘Qn'xn)‘_‘ ) ‘(Hm-xm) b (‘H‘Asf’,‘s)
A, RPTER A, As '

Haciendo ahora un balance alrededor del rehervidor y de un plato general en la
seccion § encontramos que:

AL A, + Lg = Ggy + F

A, =Ggyy-Lg+ F

A, = Ag +F

De la misma forma tenemos

Ay xay+ Lyxg = GguY*sat F xg:

Ayxy = Ggyy¥sm - Ls xs+ Fxq
Figura 3-54 Ayxar = Bg xps + Exg
El balance de energia daria
q, + Ay Hy, LyHp g = Go Hasn F FH
A,Hy LgHys = Ggy Hgsm + FHig

A H, = AgHpg + F(Hg - Q)
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Por lo tanto existe una linea recta que jﬁasa pbr, los puntos

(Hppa%xp2) . (Has»Xas) 7 (xFrﬂL.F:",QF) o

A, as o B

Como las dos lineas que pasan por la seccibon S’ tiene un punto comun A, este
debe buscarse en la interseccidn de ambas lineas, tal y como muestra el diagrama
siguiente:

As

Figura 3-55

Recapilulando, cuando se ticnen dos alimentaciones se deben efectuar  los

siguientes pasos.
1. Localizar en el diagrama los puntos A, A,, x,. X ¥y Ay
2. Obv;cncr el punto A,
3. Hacer pasar una linea recta por los puntos Ay, A, hasta x;.

4.Hacer pasar una linca recta por lospuntos 4, y A,.
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'5: Hacer pasar una linea recta por los puntos Ap “y ‘A, .

6. La interseccion de las dos @ltimas  lineas dard el punto-Ag..

7. A partir de A se comiehia a tr:iz‘ai" \los‘ platbs'de la'seccién de enriquecimiento.

9. Cuando el trazo de los platos cruce la lmea que une a A ‘con As ¢

punto focal serd A; yconelse trazaran los platos de la region de agotamlento

La posicién del punto Ag depende de las alimentaciones, es decir si estas son
menores o mayores de 0.5 .

Mayor de 0.5 Menor de 0.5

V *D Ag ) D
rsd

Figura 3-56
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PROBLEMA 9

Que cantidad de producto de fondo se obtendria y cuantos platos se requerirfan, si
se procesan en la misma columna 700 kgmol / h de una corriente con 45% en mol de
benceno y 55% de etilbenceno, y otra carriente de 100 kgmol / h con 85% de benceno
y 15% de ctilbenceno. La corriente destilada deberi contencr 95% de benceno y los
fondos 10% de benceno en mol. Las alimentaciones se introducirdn por separado como
liquidos saturados. El condensador es total. Se usard un reflujo de 1.

1. TRADUCCION

A, =100 kgmol / h

9e

x5, =0.85 ¥

»
»— |

A3= 700 kgmol / h

x3,=0.45

Figura 3-57

2. PLANTEAMIENTO

Se utilizardn los datos de cquilibrio del problema 2

con el método de Ponchon-Savarit.

2.1 BALANCES

A+ A, =D+ F

Apxp + Ayxy, = Dxp+ Fxp

-n.w 7]

2; abla 3-4, pagmna 50. junto
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2.2 REFLUJO

(Hp +Qp) - Hg
Hg, - Hip

L
RD = -0 =
D

3. CALCULOS
kgmol

Ay = A, + A, = 100 + 700 = 800

A xa + Ayxp _ 100 (0.85) + 700 (045) _ .

Z =
AM A, + A, 800
keal keal
H,, = 2700 —— Hy = 4150 ——=
kgmol kgmol

A Hay + A, H 100 (2700) + 700 (4150 keal
Hapg = ——2— =2 A2 - ( ) ( ) = 3968.75 =2
Ay + Ay 800 kgmol

800 = F + D
800 (0.5) = F (0.1) + D (0.95)

Resolviendo el anterior sistema de ecuaciones lineales, tenemos que :

kgmol kgmol
~Ene D = 376.47 —22-

h

3.2 REFLUJO

Del diagrama de equilibrio figura 3-10, pagina 51; con x=y*= 0.95, tenemos:

kcal kcal
Hg, = 10400 = H, ;, = 2500 - cal
' kgmol h kgmol
Ry = Lo (Mup +Qo) - Hgy | _ (Hip+ Qp) - 10400
P D Hg, - Hp 10400 - 2500
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Por lo tanto:

Lo k
(Hy p + Op)= 18300 <L
o kgmol

‘Con :estc valor y el de la vertical de x, = 0.95 sc localiza el punto A, .

3.3 LINEAS DE OPERACION

Apartir de los puntos A,, A,, Zy,x, %, y A, se pucden efectuar los
trazos para encontrar los puntos Ay y A, .

3.4 PLATOS TEORICOS

De la figura 3-58 sec observa que se requieren 5 platos teéricos. La primera
alimentacién entraria en el plato 1 y la segunda en el plato 3. Comenzando a enumerar
los platos por el domo'de la columna.

3.5 CALOR EN EL CONDENSADOR

L el
Hy 5 + Qp = 18300 —=
> R kgmol
qc ‘ keal
Qp === = Ap-Hyp =18300 - 2500 = 15800 ~
D .. g gmol

qc = 15800 (376.47) = 5 948 226 lihcﬂ

3.6 CALOR EN EL REHERVIDOR

HL,F -QpF = -8960 HI._I’ = 6400
qRr keal
Qp =R =8960 + 6400 = 15360 —
F kgmol
keal

qr = 15360 (423.52) = 6 505 267.2 ~|——-—-
h
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owdy / oy 9p soqut

Figura 3-58
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3.4.4 Salidas laterales
Si se extrac una corriente lateral de una etapa se produce una modificacién en el

método, requiriéndose una linca extra de operacién.

BALANCES
Gg=D+S + Lg,

Gg - Lg; =D+ S = Ag constante

Ggy*s= Dxp + Sxg + Lgjxg,

Gsy*s - Lgy x5y = Dxp + Sx5 = Agxas

GsHgs=DH;p+ S,}.HL’,S + LgiHigy + qc¢

Figura 3-59

GsHgs- LsiHygy = D(Hip+ Qp) + SHys = Ag Hyg

(xD’HL.D + Qp) ’ (xAs »HAS) , (x5, HL.S)
Ap Ag S

Si se hace un balance desde el fondo de la torre

GS A+ Lg =F+ Gy

T Lsa
A=Gg-Lg, +F =A; +F

A s
Ax, + Loy xg; = Fx;; + Ggy*g
Axp =Ggy*s - Lgyxsy + Fxp =8¢ x5 +Fx;
Ir F
qr *AH,+ Lo H g, = FH ¢ + GgHgg
AH,=FMH_; — Qi)+ GsHgs - LgHp g,
Figura 3-60 AH, =FMH;; — Qp)+ AgH,g
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Como las dos lineas que pasan por la seccién S ticnen un punto comiin Ag, este
dcbe buscarse en la interseccidn de ambas lineas.

Figura 3-61
Las cantidades relativas de S y D determinan la localizacién de Ag .
S+ D= Ag
S xg+ Dxp = Ag xpq

Sxg + Dxp
Xpg & e
Bs

Hay dos casos posibles de extracciones laterales, la extraccion de un liquido
saturado y la de un vapor saturado. El desarrollo anterior se hizo para la extracciéon de un
liquido saturado, pero por un tratamicento similar se puede demostrar que en ¢l caso de
un vapor saturado la posicidn relativa de las lineas de operacion quedaria:

Figura 3-62
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PROBLEMA 10

A una torre de destilacion entran 1000 kgmol / h de una mezcla de acctona y agua
con 40 % mol de acetona. El condensador cs total.

La alimentacion es liquida y esta a su punto de burbuja.

Se desea que los fondos salientes de la torre contengan 5% de acetona y que los
destilados salgan con 95% en mol de acetona. E! reflujo es de 2 y se quiere ademis
extraer una corriente liquida de 100 kgmol / h con 70 % de acetona. ;Cuintas etapas
ideales se requicren? ;En que ctapa sc deberd extraer la corriente liquida?

1. TRADUCCION
9c
x; =0.95
D =2

x, = 0.4

A = 1000 kgmol /h _@ S = 100 kgmol /h
ED x3 =07

Figura 3-63

2. PLANTEAMIENTO
2.1 BALANCES

A=D+F+5§ , Ax,=Dx,+ Fx;  + Sxg
2.2 REFLLUJO

Lo _(Hp +Qp)-H

Ry =
D H, - H,

120




2.3 PUNTO A,
S+ D= A, S xg+ Dxp = Agxpg XAg A
- Bs

3. CALCULOS
3.1 BALANCES

A=D+F+S=  1000=D+F+100 m
Axp=Dxp+ Fxp+Sxg = 1000(0.4) = D (0.95) + F(0.05) + 100(0.7)
400 = 0.95D + 0.05F + 70 an

Resolviendo simulténea'rrierit'e: (l) y (D)

kgmol . kgmol

D = 316.67 ——
. h

0 F=1583.33

3.2REFLUJO " "
Del problemat'No. 6~ (Tabla 3-7, pagina 88)

H_, = 110 'fkcél”/ ,k'grmol k Hg; = 7500 keal / kgmol
R = Lg _ (Hip +Qp) - Hg1 _ = Hip + Qp - 7500
° D Hg 1 - H, 7500 - 110

(Hp + Qp) = 22280 keal / kgmol

3.3 PUNTO A,

S+D=Ag = 100 + 316.67 = 416.67

Sxg + Dxp _ 100(0.7)+ 316.67(0.95)

Xaq = = 0.89
as A 416.67

4.RESULTADOS

A partir de la figura 3-64, sc requicren seis platos ideales. La extraccion es en el
plato 4; la alimentacion llega al quinto plato. Enumerando por el domo.
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-64

Figura 3
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3.4.5 Torres no adiabaticas

Reciben el nombre de torres no adiabiticas aquellas en las que se pierde calor hacia
los alrededores debido a que no estin debidamente aisladas.

Consideremos una de esas torres ¢n las que se pierde calor q,, q,, q, etc. A través
de lasetapas 1, 2, 3 etc.

qc
El balance alrededor del condensador
seria:
D
PRI G Lg
q, G, =D + L,
— 2
PRI
a Gly*l=DxD+Loxo
G Hg,=DH p + L, H , + q¢
9, F Gy Hg, =>D(H,L,D’+QD), + Lo H,
. y por lo tanto el reflujo es:
figura 3-65 S

_ (H p+Qp) — Hg,
Hg, — Hpg

L
Rp = —2
b b

Por lo que el punto A;, se obtiene de la misma manera que en el caso general.

1c

Gy Hga2-L1H ), =DH| p + q¢ + q

]

Gy Hgy -LiH | =DM p + Qp) + q;

Figura 3-66
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O también: - GyHg, - LiH ;=D (Q'p)

Dedonde: Q-+l d

Pero como. ‘G,=D.+L,; ” ‘tcrylykc’lr’l'avmpé‘:
(D + L )ch 'Ll Hiy =D (Q")
D>HG.2‘ + Ly Hg, - L,H,, =D '(Q|;D)
L, (H(‘.z - HL,IV)= D (Q"p - H;ﬁ.z ) 

Ll’ - (Q"p - Hg,)

D (Hc,zy' - Hy )
Esto indica que existe una linea recta que pasa a través de:
(HG,Z- y*z) » '(HL.l- x,.) ' (Q"[)- Xp )

Endonde el punto (Q", Xp ) esunnuevo punto 4, .

Ap1(HLp+Qp+ )
D
Ap (HLp+Qp)

Hg,

HLD

Figura 3-67

El balance parala segunda ctapa es similar al anterior, exceplo que existe un nuevo punto

Ap, que tiene una entalpia adicional.

ac
QY =Hy p+ 10 ¢ Ay
- " D

ol
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Figura 3-68

Esto continla hasta que se alcanza la alimentacion.  El balance total en la torre
nos da:
A=D+F

Ax, =Dxp + Fxg
i=N

AHp+qp=DH 5+ FH z+qc + 2 q;

AH, =D (H 9, Sh4c _ 9r _
A= (L‘D+_5_+Z ) + F (H; -

M
- |2

i=N
En donde z(—l—‘ es la sumatoria de los calores por unidad de destilado en la

i=1
seccion de enriquecimiento y - es la sumatoria de los calores  por unidad de

fondos en la seccién de agotamiento.

La ecuaciéon anterior permite el cilculo de la seccion de agotamiento al colocar ¢l

primer punto. A.

125




Para los demis platos en la seccién de agotamiento se deberd cambiar el punto A,
en cada plato por la cantidad requerida % ‘Esto . se contintia hasta alcanzar 'la

Yy ) : r3 B : )
composicién final xp . En ese punto se puede cvaluar la-entalpia que es igual a

_9r
F

Hr

Figura 3-69
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PROBLEMA 11 :

En una torre de destilacién se van a tratar 500 kgmol / h de una disolucién que
conticne 15% de etanol en mol y el resto agua. Se desea producir un destilado con 70%
de ctanol en mol y unos fondos con 2% en mol de etanol. Se utilizard un reflujode 1.1y
un condensador total.

Debido a un insuficiente aislamiento se espera que la torre, pierda alrededor de
100 000 kcal / h por cada etapa ideal. ;Cuil seria el nlimero de ctapas requeridas? La
alimentacion se introducird a su  punto de burbuja. Utilice los siguientes datos de
cquilibrio para el sistema etanol-agua.

i} - Hy | kkczll ] Hg | keal
gmol kgmol
0 0 1800 11490
0.0201 0.1868 1752 1411
0.0416 0.3019 1704 11525
0.0891 0.4319 1649 11607
0.1436 0.4954 1651 11607
0.2069 0.5334 1652 11610
0.2812 .57+ 1796 11629
0.3698 0.595 1890 11630
04772 0.64 2002 11630
0.6101 0.7062 2050 11635
0.77886 0.8081 2098 11645
0.881 0.881 2131 11721
1.0 1.0 2131 11754
Tabla 3-8
1. TRADUCCION
1c
xp =070
D =?

X, =0.15

A = 500 kgmol / b [—> q ~ 100 000 L—‘l':—l por etapa

S

xg =0.02
L
Figura 3-70
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2. PLANTEAMIENTO
Utilizarcmos el método de Ponchon-Savarit
2.1 BALANCES
‘A =D+ F
Ax, = Dxp + Fxg
2.2 REFLUJO

(H p + Qp) — Hg
(Hg 1 - Hy,)

L
R = 20
P 7 p

3. CALCULOS
3.1 BALANCES

A=D4+F = 500 = D + F
Ax, = Dxp + Fx; = 500(0.15) = D (0.7) + F (0.02)

kgmol kgmol
por lo tanto: D = 95.588 ——h—— H F=404.412 -= -

3.2 REFLUJO
De la tabla 3-8 podremos encontrar los valores de Hg, y H,, ;5 con ¢l dato de

xTy*=0.7 , tcndrqm’qs:

R = Lo o (Hip * Qp) — Hgy  _ L1 = (Hup + Qp) - 11635
b = =9 = = 1 o= kDT en)
D

(Hg - Hyg) 11635 -2075

kcal

(H p +Qp) = 22151 ——
' o kgmol
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3.3 PERDIDAS POR CADA ETAPA

q 100000 keal
.20 = 1046
D 95.588 kgmol

de destilados

Apy = 22151 + 1046 = 23197

=23197 + 1046 = 24 243

>3
9}
2

|

Ap; = 24 243 + 1 046 = 25289

q _ 100 000 _ 247.27 _keal . de fondos
F 404.412 .- kgmol

3.5 NUMERO DE ETAPAS
De acuerdo con el diagrama de la figura 3-71 se requeriran 5 ctapas ideales
3.6 CALOR QUE DEBE RETIRARSE DEL CONDENSADOR

kcal kcal

(Hup +Qp) = 22150 —— §  H, ,=2100 ~— .  Qp=20 050
kgmo kgmol
keal kgmol keal
q. =Q._ (D) =20 050 (95,5885 00) = 1 916 539.4 ~=
¢ D gmol h h

3.7 CALOR QUE DEBE ADICIONARSE EN EL CALDERIN

kcal kcal kca
Hp - Qp = —3920 - 3 H, =1800 foQp =5 7205
kgmol kgmol kgmol
kcal kgmol .
qr = Qp (F) = 5 720 -0 (404412 500y =2 313 236.6 keal
kgmol h h

4. RESULTADO

Se requicren de 5 clapas idcales, enumerando la columna por la parte del domo.
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Figura 3-71
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3.4.6 Platos no ideales '  : el

Las torres de destilacion tienen una cﬁcnencm menor del 100%, eﬂlo mdl(,a qu&, fas
etapas no se comportan como ideales y que las corrle tes sahente‘ de- Tas etapas no estan
en cquilibrio. Una de las formas mis utilizadas para vm' dir la; ‘eficiencia ‘es la llamada
cficiencia de Murphree.

Yn Epmv =')’: -~ Yn-l
~ n Y% n - Yna
Xn Yo
b, 4 n_l
Figura 3-72
En donde:
y *, = composicién del vapor que estaria (ideal) en equilibrio con el liquido de

composicion x, que sale del plato n.

¥Ya = composicion real promedio del vapor mezclado que sale del plato n.
Ya-i = composicion real promedio del vapor mezclado que entra en ¢l plato n.
X, = composicién del liquido saliente de la ctapa n.

Cuando se conoce el valor de la eficiencia de Murphree, es posible caleular ¢l
nimero de platos reales que deberia tener una columna para lograr una separaciim dada.

Esto se logra trazando otra nueva linca de rocio, la que se construye utilizando los

datos de equilibrio ideales y multiplicando la longitud de las lineas de cequilibrio por la
eficiencia.
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Es de hacerse notar que la eficiencia puede variar de plato a plato o de seccxon en
seccidn en la torre de destilacion.

Una vez que se cuenta con la nueva linea de rocio se puede lograr el cilculo de los
platos ideales. En los trazos el punto A, y A, sc conservan, es decir las lineas de
operacién no cambian, solo las lincas de equilibrio.

yx):_yn—l
| t

nueva linea
de puntos
de rocio

figura 3-74
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PROBLEMA 12

Una torre de destilacién con eficiencia de platos de Murphree es del 50% en todas
sus secciones, se utiliza para tratar 500 kgmol / h de una solucién que contiene 15 %
de ctanol en mol y el resto de agua. Con la torre se desca producir un destilado con 70%
en mol de ctanol y unos fondos de 2% en mol de etanol. Se utilizard un reflujo de 1.5
;Cudl es ¢l numcro de ctapas reales que se requieren? El condensador es total.

1. TRADUCCION

9ec
xp = 0.70
D =1
xp =0.15 Rp=1.5 @

A = 500 kgmol / h

Figura 3-75

2. PLANTEAMIENTO
2.1 BALANCES

Ax, = Dxp + Fxg
2.2 REFLUJO

(Hp + Qp) — Hgi
(HG,I - HL,())

L
R = —0 =
b D

133




2.3 EFICIENCIA

Yn = Yna

Epyv = 0.5 =
y*n = Yni

3. CALCULOS’

Los cilculos yé fueréhﬁfcél]imdosén cl problema 11 y por lo tanto:

kemol . kgmol
D = 95.588 S0 kgmol

bR

[ F = 404.412

L e . k . l
pero para un reflujo de 1.5 tenemos: (Hy p + Qp) = 25 975 - «
* kgmol

3.1 NUMERO DE ETAPAS

En la figura 3-76 tenemos el diagrama de H vs Composicion para el sistema etanol-
agua. La longitud total de cada isoterma del diagrama sera multiplicada por Ey,, = 0.5, la
cual  nos da un punto por cada isoterma; esos puntos se unen por medio de una linea, la
cual sera la nueva linca de puntos de rocio Hg. Esto se entiende asi, para la isoterma de
linca gruesa tendriamos una composicion de y*= 0.320 para una eficiencia del 504
(rcal); micntras que para esa misma isoterma tendriamos una composicion y* = 0.495
para una eficiencia del 100%s (idcal). Por lo tanto, sc ticnen que obtener de la tigura 3-76
todos los nuevos valores de y* para la linca de 50%0 que junto con los valores de x que
permanccen constantes, serian los datos para construir el diagrama de equilibrio y* vs, x
mostrado ¢n la figura 3-77.

De acuerdo con la figura 3-77 se¢ requeren 13 platos reales o 12 platos y ¢l
calderin.
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NOMENCLATURA

Se puede utilizar cualquier conjunto consistente de unidades.

H’
AH

mez

B>=Q

Flujo de alimentacién, mol/tiempo
Constantes de Van Laar, Adimensional

Constantes de Antoinc, Adimensional

Capacidad calorifica molar a presién constante, encrgla/mol T
Flujo del destilado, mol/tiempo

Eficiencia del plato de vapor de Murphree, fraccionaria

Flujo de residuo o de fondos, mol/tiempo ‘
Corriente del vapor, mol/tiempo

Entalpia molar, energia/mol

Entalpia molar para un punto de diferencias A, energfa/mol
Calor de mezclado por mol de solucion, energu'a/mdl ;
Corriente del liquido, mol/tiempo

nimero de platos

Presion critica, Fuerza / area

Presion parcial, Fuerza / drea

Presion de vapor del componente puro, Fuerza / area
Presion total, Fuerza / drea

Peso molecular, Masa / mol

Energia total retirada por ¢l condensador, Energia / tiempo
Energia total adicionada al rehervidor, Energla / tiempo

qc / D, Energia / mol

qu/ F, Energia / mol

constante del gas, Energla / mol T

Rellujo externo

Corriente de salida lateral mol / tiempo o energia / tiempo

Temperatura de cbullicion, T
Temperatura critica, T

Temperawra de relerencia, T

Corriente de vapor vivo, mol / tiempo
composicion en el liquido, fraccion mol

composicion real promedio en el vapor,  fraccion mol
y* en equilibrio con x,  fraccidon mol
/R

coeficiente de actividad, adimensional

Relacion de reflujo R)) op bmin+  ITaccion

Punto de diferencias, representa una corriente ficticia
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CONCLUSIONES

De la investigacion realizada sobre el método de Ponchon-Savarit de destilacion
encontramos que se aplica a mezclas que no necesariamente sean consideradas como
ideales; que no es necesario suponer flujo molar constante dentro de la torre y que
podemos obtener informacién acerca de los requerimientos cnergéticos en el
condensador y en el rchervidor de la torre de destilacion. También se obtiene
graficamente la composicion saliente de cada plato en la columna, y matemdticamente sc
pueden obtener los flujos salientes de cada plato. Todo lo anterior serian sus alcances,
sicndo su tinica limitante ¢l hecho de que solo se emplea para mezclas binarias.

Ponchon y Savarit utilizan diagramas de entalpia contra composicién junto con
diagramas de equilibrio que son la base para desarrollar su método; por esta razén es de
vital importancia conocer su elaboracion e interpretacion. Por esto se disefio un capitulo
para el estudio de estos diagramas, con el interés de que el lector que no esté
familiarizado con los cilculos de cquilibrio, no tenga la necesidad de recurrir a otra fuente
de informacién adicional.

La explicacion del método de Ponchon —Savarit desarrollada en ¢l fasciculo
propuesto, se elaboré paso a paso para que el lector se de cuenta donde y como se coloca
cada punto en el diagrama, como se trazan los platos y las lineas representativas de los
balances de materia y energfa; todo lo anterior con una gran cantidad de ilustraciones y
problemas resucltos que sirven de un fuerte apoyo a la explicacion.

La seccion de casos especiales  es desarrollada para los lectores que descan ir un
paso mas alld de lo que ¢s una destilacion sencilla (adiabatica con una alimentacién y un
condensador total), con un problema resuelto para cada caso en particular. Esto es algo
en lo que aventajamos claramente a la literatura, ya que en la mayoria de los libros casi
no se contempla y en los pocos que si lo hacen solo enfocan su atencién al método de
solucion, sin ejemplificar en nada la teoria expuesta con problemas resuclios.
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