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RESUMEN:

La simulacién del proceso de destilacion binaria representa un problema interesante debido a la dindmica compleja del sistema, las
interacciones termodindmicas en cada etapa de equilibrio y la interaccién entre las corrientes internas y externas. En este trabajo
se evalua el funcionamiento y simulacidn de una torre de destilacién continua y una de destilacién discontinua. La simulacién se
realizé mediante los métodos McCabe-Thiele y riguroso, y empleando la ecuacién de estado ctibica modificada Forero-Veldzquez-
Huron-Vidal (FVHV) propuesta inicialmente por Peng-Robinson y el modelo de actividad No-Random-Two-Liquid (NRTL).
La simulacién predijo la composicion de los productos, el nimero de etapas y la etapa de alimentacién. La torre de destilacion
cuenta con 9 etapas de equilibrio reales, por FVHV se calcularon 8 etapas y por NRTL 9, con ambos modelos se encontré que la
etapa de alimentacién ptima era el plato 7. En la torre de destilacion discontinua se realizaron dos ensayos, con empaque tipo pall
y sin empaque. Aunque la ecuacién de estado FVHYV tiene varias ventajas ya que todos los pardmetros de las sustancias puras estdn
generalizados en términos de propiedades termodindmicas en el punto critico, la ecuacidn se correlaciona de forma acertada tanto
para sustancias polares como no polares, pero en este caso el modelo NRTL presenté mejor ajuste en la composicién, pero para el
volumen del destilado ningin modelo representd la tendencia experimental. Se utilizé un complemento con Ms Excel® llamado
homosolver para la solucién del sistema de ecuaciones, para la solucién de las ecuaciones en la torre de destilacién discontinua se
usd como método iterativo el método de Euler.

PALABRAS CLAVE: Ecuacién de estado ctbica, Equilibrio vapor-liquido, Simulacién, Torre de destilacién, etanol-agua.

ABSTRACT:

A simulation of a column distillation represents an interesting problem because of the complex dynamics of the system,
thermodynamic interactions in each tray and interaction between internal and external currents. This work evaluates the operation
and simulation of a continuous distillation tower (CDT) and discontinuous distillation tower (DDT). The simulation was
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performed using the McCabe-Thiele and rigorous methods and using the modified cubic state equation Forero-Velazquez-Huron-
Vidal (FVHV) and the No-Random-Two-Liquid (NRTL) activity model. The simulation predicts the composition of distillate
and of the bottoms, the number of trays and the feeding stage. The continuous distillation tower has 9 real equilibrium trays,
for FVHV was 8 trays were calculated and for NRTL was 9 trays, with both models it was found that the optimal feeding trays
was 7. In the case of DDT two trials were carried out, with pall type packaging and without packaging, although the equation
FVHYV has many advantages since all pure substances’ parameters are generalized in terms of the thermodynamic properties up
to the critical point. The equation correlates fittingly substances polar and non-polar, the equation NRTL presented a better fit
in the composition, but for the volume of the distillate any model represented the experimental trend. A complement with Ms
Excel® called Homosolver was used for the solution of the system of equations, for the solution of the equations in instantaneous
distillation the Euler's method was used as an iterative method.

KEYWORDS: Cubic equation of state, Vapour-Liquid Equilibrium, Simulation, Distillation tower, ethanol-water.

1. INTRODUCCION

La destilacién es la operacién de separacién mds antigua y la operacién unitaria mas ampliamente utilizada en
laindustria [1]. Esta utiliza principios de separacidn: transferencia de calor y masa, equilibrio termodindmico;
poniendo como criterio la temperatura de ebullicidn de la sustancia més volatil. En el proceso de separacién
hay tres etapas: 1) Formacion de dos fases, 2) transferencia de calor y masa entre las fases y 3) separacion
de fases. La destilacion es una técnica comunmente utilizada para la separacién de minimo un componente
de una corriente liquida con puntos de ebullicién relativamente diferentes. Este proceso permite fraccionar
los componentes de la mezcla de acuerdo con su volatilidad relativa para asi obtener una corriente con el
producto mas volitil y otra rica en el menos volatil. Para la separacién del etanol se utiliza la destilacién
convencional, generalmente en dos fases, para obtener una mezcla cercana a la azeotrépica (mezcla liquida
cuyo punto de ebullicién es constante). En el punto azeotrépico la composicion en el vapor es idéntica a la
composicion en el liquido.

Para su deshidratacion y purificacion, esta mezcla debe ser tratada mediante operaciones de separacién
no convencionales: destilacion azeotrdpica, destilacion extractiva y destilacién a vacio, y asi obtener purezas
superiores a 955 vol.% etanol/agua, que son las utilizadas en la mezcla con gasolina [2].

La simulacién de una columna de destilacién binaria representa un problema interesante en el disefio
de control no lineal, como resultado de la dindmica compleja que involucra en el sistema interacciones
termodindmicas presentes en cada etapa, la interaccion entre las corrientes internas y externas del sistema, alta
no linealidad y la distribucién de composicion y temperatura en la columna de destilacion [3]. Normalmente
los equipos utilizados para este proceso son ineficientes debido a que solo se usa una pequena porcion de
la columna, es decir, las etapas inferiores para la separacion principal, mientras que las otras etapas son las
responsables del refinado de los productos [4].

Los ingenieros quimicos emplean diversos modelos termodindmicos con el fin de dar precisién y exactitud
alos balances de materia y energfa con el célculo de propiedades fisicas y termodindmicas.

Uno de esos modelos es las ecuaciones de estado (EoS — Eguation of State) [5].

Las EoS son consideradas como el fundamento de los modelos termodindmicos porque son utilizadas para
realizar calculos de equilibrio de fase y al mismo tiempo para calcular propiedades térmicas y volumétricas
en amplios rangos de temperatura y presion. Ademas, se emplean modelos de actividad con el fin de modelar
el equilibrio que involucre fases liquidas de sistemas no ideales, y el coeficiente de actividad se puede
utilizar como una medida de la desviacién de una solucidn con respecto a la solucién, como si fuera ideal
a la misma temperatura y presion. En general, una EoS se puede clasificar como ecuaciones de referencia,
cubicas o de base molecular. En la literatura [6] se encuentran EoS cubicas disponibles, como Soave-Redlich-
Kwong, ecuacién que puede extenderse con éxito a los célculos de equilibrio vapor-liquido de multiples
componentes, y para mezclas de sustancias no polares; y Peng-Robinson para predecir la presién de vapor y
el comportamiento volumétrico de los sistemas de componentes individuales, el comportamiento de la fase
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y el comportamiento volumétrico de los sistemas binarios, ternarios y multicomponentes. Dicha ecuacién
propuesta combina simplicidad y precision.

Bésicamente un modelo de actividad es una expresion para la energia libre de Gibbs en exceso de una
solucién no ideal.

Enlaliteratura existen multiples modelos de actividad como Margules, Wilson, Renon y Prausnitz [5], [6].

El modelo de Margules surge del analisis de la forma de la grafica de Geyeeso €n funcion de la composicion
para mezclas binarias de liquidos simples [6]. El modelo de actividad Non-Random Two Liquid (NRTL)
parte de la idea bésica del modelo de Wilson, Renon y Prausnitz, este desarroll6 la ecuacién que se basa
en el concepto de composicién molar local y estos definen las fracciones molares similares a Wilson, pero
introducen un pardmetro de interaccién binaria adicional caracteristico de la condicién de no azar de la
mezcla [7].

Algunas investigaciones trabajan destilaciéon de estos compuestos por membrana utilizado modelos
matematicos integrales considerando tres soluciones de transferencia de masa en el modelo [8].

Carey y Lewis utilizaron el método Othmer para obtener resultados precisos de mezclas alcohol etilico y
aguaa 1 atm con el propésito de obtener un buen célculo de la eficiencia de una torre de platos [9].

Otros autores, tales como Ravagnani y col,, se interesaron en la destilacion extractiva de alcoholes, en
especial utilizando solventes convencionales [10].

Por otra parte, la destilacién por lotes o discontinua es de gran interés en algunos procesos de recuperacién
de alcoholes (foreshoots y fintas) [11].

En este trabajo se analiza el funcionamiento y modelamiento de una torre de destilacién continua (TDC) y
una torre de destilacién discontinua (TDD), ubicadas en el laboratorio de Operaciones Unitarias (OO.UU.)
de la Universidad Pontificia Bolivariana sede Medellin. La simulacién de la TDC se realizé mediante célculos
matematicos y métodos de McCabe-Thiele y riguroso para el célculo de nimero de etapas teéricas, razén de
reflyjo total y minimo, mediante la EoS modificada FVHV y un modelo de actividad Non-Random Two
Liquid (NRTL).

La exigencia y precision de los resultados en la simulacién dependen del célculo de las propiedades. Por tal
motivo, se optd por calcular las propiedades con la ecuacién FVHYV ya que esta tiene la ventaja con respecto
a otros modelos de predecir propiedades a baja presién [12].

En el caso de la torre discontinua, se utilizé como método de solucién el método de Euler parala evaluacién
de un proceso discontinuo y la efectividad de la destilacién en una columna con empaque y sin empaque. En
la EoS modificada FVHV [12] se calcularon los pardmetros de mezcla binaria con datos de equilibrio liquido
vapor y entalpia de exceso y asi obtener una mejor aproximacién. Normalmente estos pardmetros solo se
calculan con los datos de equilibrio liquido vapor.

2. METODOLOGIA

La concentracién de la solucién de alimentacion se estableci6 entre 10 % y 15 %, ya que en los procesos de
fermentacion no se alcanza un porcentaje mayor al 20 % [11]. A continuacidn, se describen las dos torres
utilizadas, los balances de materia y energfa, y los modelos matemdticos utilizados para la operacién del
proceso en continuo y en discontinuo.
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2.1 Descripcién de equipos

2.1.1 Torre de destilacion continua (TDC)

La TDC piloto es una columna de destilacién marca GUNT, que cuenta con ocho etapas de equilibrio, platos
perforados de acero inoxidable, un didmetro externo de 6 cm, altura de la columna de 78 cm y altura total de
130 cm hasta el condensador total de 0.04 m.. Ademas, cuenta con un rehervidor con resistencia eléctrica con
potencia maxima de 4000 W'y capacidad maxima de 10 litros. La torre tiene opciones de alimentacién en los
platos 1,3, 5y 7, la cual se puede precalentar con un intercambiador de calor de 0.03 m*. Ademas de opciones
de operacidn a vacio y reflujo. La alimentacion a la columna se hace por la etapa més proxima al rehervidor,
en este caso es el séptimo plato, debido a que la corriente alimentada se encuentra a baja temperatura y
concentracion.

EnlaFig. 1 se presentauna fotografia de la torre de destilacién continua de platos perforados marca GUNT
con las partes méds importantes (A: Condensador total, B: Recipiente receptor del destilado (Tanque IV), C:
Viélvulas magnéticas para relacion de reflujo (L/D), la primera valvula de izquierda a derecha corresponde
ala vélvula 10 y la segunda corresponde a la vélvula 7, D: Rotdmetro para agua de entrada al condensador,
E: Columna de platos, F: Rehervidor, G: Medidor de nivel del rehervidor, H: Intercambiador de calor, I:
Bomba peristéltica para alimentar la torre, J: Tanque de almacenamiento de las colas (Tanques VIII A y
B), K: Tanque dep6sito de alimentacién (Tanque VI A 'y B), L: Panel de control, M: Tanque de producto
(Tanque V), N: Sistema para vacio de la columna, N: Tanque para solvente extractor.

FIG. 1.
Torre de platos perforados marca GUNT, laboratorio de OO.UU. UPB

Fuente: elaboracién propia.
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2.1.2 Torre de destilacion discontinua (TDD)

La seccién recuperacién de solventes de una planta piloto marca Didacontrol se adecué como una torre de
destilacion discontinua (TDD). La torre estd rellena con anillos tipo pa//, con una altura de 120 ¢cm y un
didmetro externo de 9 ¢m, rehervidor con resistencia eléctrica con una potencia suministrada maxima de
1000 W y capacidad maxima de 15 L, y un condensador total adaptado a un chiller.

En la Fig. 2 se presenta una fotografia de la torre empacada de destilacién discontinua (TDD) con las
partes mas importantes (A: Condensador total, B: Recipiente receptor del destilado, C: Columna empaca, D:
Tanque rehervidor, E: Medidor de nivel del rehervidor, F: Indicador de temperatura rehervidor, G: Indicador
de temperatura torre). La planta tiene la opcidn de operar la torre a vacio y con reflujo, control de potencia o
temperatura en el rehervidor. En la Fig. 3 se presenta una fotografia de los anillos tipo pa// de acero inoxidable
de1”.

Las propiedades termodindmicas del etanol y el agua se obtuvieron por medio del complemento en Ms.
Excel para consulta de propiedades termodindamicas de sustancias puras desarrollado por Luis A. Forero y
Jorge Alberto Veldzquez [12].

FIG. 2.
Torre empacada marca Didacontrol
Fuente: elaboracién propia.
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FIG. 3.

Anillos tipo pall de la torre empacada marca Didacontrol
Fuente: elaboracién propia.

Esta informacion es necesaria para el planteamiento de las propiedades de la mezcla en los balances de
equilibrio y de energfa. Los balances que se deben plantear para la destilacién continua estan dados por el
andlisis de grados de libertad, teniendo en cuenta las suposiciones hechas por el modelo continuo tales como,
derrame molar constante para un proceso en estado estacionario, torre adiabdtica [13] y las suposiciones
hechas para la simulacién discontinua como equilibrio entre el vapor y el liquido en todo el proceso, y la
inexistencia de liquidos a la entrada del condensador [14].

2.2 Modelos matemdticos y simulacién

2.2.1 Método McCabe-Thiele y destilacion con reflujo

McCabe y Thiele han desarrollado un método matematico gréfico para determinar el niimero de platos o
etapas tedricas necesarios para la separaciéon de una mezcla binaria. Este método usa balances de materia con
respecto a ciertas partes de la torre, que producen lineas de operacién y la curva de equilibrio y-x para el
sistema. Cabe destacar que la principal suposicién del método de McCabe-Thiele consiste en que debe haber
un derrame equimolar a través de la torre, entre la entrada de la alimentacién y el plato superior y la entrada
de la alimentacién y el plato inferior [15].

La parte superior de la torre por encima de la entrada de la alimentacién recibe el nombre de seccién de
enriquecimiento (Fig. 4), debido a que la alimentacién de entrada de la mezcla binaria de componentes A 'y
B se enriquece en esta seccidn, por lo que el destilado es mas rico en A que en la alimentacién.

Realizando un balance total de materia con en la seccién de enriquecimiento, respecto al componente A
y despejando la composicién del vapor en el plato n+1 (ya+1), se obtiene (1):

L, Dx,

Vn =17 “An +
i i"I'rr,+l i"I';r“.|.+1 (1)
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FIG. 4.
Esquema seccion de enriquecimiento
3 Qc h

| ‘
v, « _QR- I - - Xp,D

-

Xn, L Yn+1, Vnt1

Fuente: Modificado Treybal [15].

Donde L, es el flujo de la corriente liquida que sale del plato n, x,, esla composicion del liquido en el plato
n, D es la corriente del producto destilado, xp la composicién del destilado, y 7,4, es la corriente de vapor
proveniente del plato n+1. Reorganizando esta ecuacion en términos de la razén de reflujo interno (R) se
relacionan las composiciones de dos corrientes en contacto (2):

R Xp L, )
.Vn+1_R+l'rn+R+l JR__ (Z)

La parte inferior de la torre, por debajo de la entrada de la alimentacién, se conoce como la secciéon de

despojo (Fig. 5).

e ——

Y

X, W

FIG. 5.
Esquema seccién de despojo
Fuente: Modificado Treybal [15].

Planteando un balance total de materia en la seccién de empobrecimiento, del componente A y despejando
la composicién del vapor en el plato m+1 (7,1, ) se obtiene (3):
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L WXW
Ym+1 :lem+— (3}

m+1 ["r'.-‘n+1

Donde L,, es el flujo de la corriente liquida que sale del plato m, x,, es la composicién del liquido en el
plato m, V,,4; es la corriente de vapor que entra al plato m, W es la corriente del producto residual, y x,, la
composicién de corriente del producto residual. Se debe tener en cuenta que se supone un flujo equimolar,
por lo tanto, L,,=L, y V,,=V,

Para facilidad del calculo, las condiciones de alimentacién se presentan con la cantidad q (4), y esta se
define como el calor necesario para vaporizar 1 mol de alimentacion en las condiciones de entrada sobre el
calor latente molar de vaporizacién de la alimentacién.

HV_HF
17, "H, (4)

Donde Hy es la entalpia de la alimentacion a las condiciones del punto de rocio, H; es la entalpia de
la alimentacidn a las condiciones del punto de ebullicién (punto de burbuja), y Hr es la entalpia de la
alimentacién a las condiciones de entrada. Si la mezcla entra en su punto de ebullicién el valor de q es 1y si
la mezcla entra en su punto de rocio el valor de q serd 0. Para valores de q>1 es una mezcla liquida en frio y
para valores <0 es un vapor sobrecalentado. También se puede considerar a q como el niimero de moles de
liquido saturado producido en el plato de alimentacién por cada mol de alimentacién que penetra a la torre
en la corriente de alimentacién F. Con base en la definicidn de g, se pueden establecer (5) y (6) que son la
relacién entre los flujos por encima y por debajo de la entrada de alimentacién, respectivamente.

L,-L,. qr (5)

V=Vt (1-q) F (6)

Al realizar tratamientos matemdticos de las ecuaciones se puede llegar a la expresion de la linea q (7), que
establece la interseccién de ambas lineas de operacién, la interseccién de la linea q con la linea de 45°, en
donde x =y xr, donde x¢ es la composicion total de la alimentacién [15].

.
y=—Tox——F (7)

2.2.2 Modelo torre de destilacion continua

La destilacién por etapas con reflujo se puede considerar desde un punto de vista simplificado como un
proceso en el cual se lleva a cabo una serie de etapas de vaporizacién instantdnea, de manera que los productos
gascosos y liquidos de cada etapa fluyen a contracorriente. El liquido de una etapa se conduce o fluye ala etapa
inferior y el vapor de una etapa fluye hacia arriba, a la etapa superior.

Por consiguiente, en cada etapa entra una corriente de vapor V'y una corriente liquida L, que se mezclan
y alcanzan su equilibrio. Las propiedades de la torre deben llegar a un punto en el cual no cambien, ya que
se llega a un estado estacionario y se habla de un sistema estacionario cuando las variables que definen un
proceso permanecen invariantes en el tiempo, matemdaticamente para todas las propiedades p del sistema la
derivada parcial es nula para toda t. Se plantea un balance de materia para cada plato de la torre, (8) a (11)
plato superior, plato de alimentacién, plato inferior y torre, respectivamente, donde el plato inferior, superior
y el de alimentacién tienen un tratamiento especial [15].
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FP+F o +F ,=F . (8)

Fr o+ F +FF+F L+ F 0 (9)

Fu+F ,=F ., (10)

Fr oA Fn=FV, +F,,;(11)

En el plato inferior se suministra energfa con el fin de vaporizar la mezcla y en el plato superior se retira
energia con el fin de condensar los vapores que dan cabida al destilado.

En este balance de energia se puede conocer la temperatura a la cual se encuentra el plato, y eso con el fin
de llevar un buen control en la torre, el perfil de temperatura también deberia llegar a un estado estacionario,
(12) a (14), plato superior, plato inferior y torre respectivamente. Se debe tener en cuenta que en el plato
superior se tiene un condensador total, el cual no lleva a tener una restriccién y en el plato inferior se busca
que la potencia suministrada por la resistencia sea igual en la simulacién y en la experimentacién.

FPH +FnH ,+FV,H ,+=F . H ,.1(12)

FoH +F ,Hn=FnlH ,, +(13)

F' o HY  +FY,HY . =F' , H'n+1+F'  HY ) (14)

2.2.3 Modelo torre destilacion discontinua

En este tipo de destilacién se tiene un liquido y este se vaporiza lentamente, los vapores formados
por calentamiento se extraen con la misma rapidez con que se forman, condensindolos posteriormente
(destilado). La primera porcidn de destilado es mas rica en la sustancia mas volatil y a medida que se procede
con la vaporizacién el liquido es mds pobre en la sustancia A. La composicion del recipiente varia con el
tiempo, por lo tanto, se supone que ésta vaporiza una porcién de volumen diferencial (47) en un tiempo
diferencial () (15). Se realiza un balance de materia, donde el flujo de vapor que sale (F'sal), es equivalente
a la diferencia entre el volumen inicial de liquido (’ V), y el volumen remanente de liquido (V' ,44:) enun
tiempo t.

av -
E: ;;EE {]-D}

Por consiguiente, se debe plantear el balance de energia para este sistema, con el fin de calcular la
temperatura del equilibrio (16).

d
vk HE o+ EYUYt = VEHE +d—fr (16)

Donde H" ,y H* t+dt son las entalpias del liquido en un tiempo t y t+dt, U”, es la energfa interna del
liquido en t=0.

2.2.4 Ecuacion de estado ciibica

La ecuacién de estado de Peng-Robinson (17) que relaciona la presion (P), la temperatura (T) y el volumen
(v) fue modificada por Luis Forero y Jorge Veldsquez [17].
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B RT a
“v4+c—b v2+42v(c+b)+c?+2ch—b?

(17)

Donde 4, b y c en la ecuacién de Peng-Robinson son los pardmetros de la mezcla que estdn en términos de
temperatura critica, presion critica y la constante de los gases ideales.

Esta ecuacion de estado modificada tiene varias ventajas sobre las existentes.

Debido a que todos los pardmetros de las sustancias puras estin generalizados en términos de propiedades
criticas, la ecuacion tiene un buen ajuste tanto para sustancias polares como no polares.

Su extrapolacidon a mezclas muestra resultados muy satisfactorios utilizando la regla de mezclado Huron-
Vidal con el modelo de actividad NRTL. El modelo de actividad NRTL se ha elegido por su versatilidad en
el trabajo de varias fases con sustancias polares [18].

Los parametros Aj;;, Bij, Cjj y a;; de la mezcla se pueden calcular a partir de las reglas de mezcla (Tabla 1). Se
presenta un nuevo tipo de reglas de mezcla que combinan las fortalezas de los modelos de actividad conla EoS
ctibicas. El punto de arranque para derivar la mayoria de estas reglas de mezcla viene de igualar la energfa libre

de Gibss en exceso (G*) que se obtiene a partir de la EoS cibica con el modelo de actividad a una presién dada.

TABLA 1
Pardmetros de interaccion para la ecuacién de estado cubica FVHV

Aij Bij

0 1308.0780683 il -13.02167085

-18566.07706 0 102.1197461 0

cij 3y

0 0.0506787464 il 0.472052412

-0.063794846 0 0472052412 0

Fuente: elaboracion propia.

La regla de mezcla de Huron-Vidal fue la primera de este tipo (1979), y utiliza como referencia una presion
infinita.

Utilizando el modelo de actividad NRTL el cdlculo de los pardmetros a (18), b (19) y ¢ (20) de la mezcla
con esta regla se plantea una expresién para G* (21) y en los factores Aij que corresponden a una matriz de
interacciones moleculares de los compuestos consigo mismos y con los demds compuestos (22).

NC £

1 G
)

D, T 0.6232

i (18)
NC

b = Zfibi
i (19)
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NC

C =Z,]f'jﬂi

i (20)

Aji

Em: Y. f}_e[ ”IER_{:‘J

GE = RTZ _RT
,r e( ki RT)
(21)
— 2
Aji = aji -+ bﬂT + CﬁT

(22)

Los pardmetros de las sustancias puras se calculan a partir de la temperatura del sistema y las propiedades
criticas de cada componente (T, Pc;) y los factores acéntricos w; y polar ¢;mediante las siguientes (23) a (31).

sat
w; = —1—log
Fely o5 (23)
sat
Xi = log—— T L7w 41552
¢ In=06 (24)
_ (RT.g;‘)z T\
a; = 045723553 —5——exp |Hy; 1‘(r_ﬁ) (25)

RT;
b; = 0.07779607
Ci (26)

Ci = [UNG trasladada URﬂcffetr] T-ﬁ'={].? 27
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Vei
Hy: = ———+ 3.
21 ﬁc! -1 JBIZ'.'L
(28)
i - 1
Hy; = ‘BH—
2i (29)

B o=1.34695+1.492280; + 1.4252y; -0.120392  + 2.8166* 1+ 0.312707wyy; (30)

7ei=-0.37592-1441440+6. 20445y - 0.674730% ; + 15586 ;- 0.70582 wogs (31)

Para el calculo del volumen conviene expresar la ecuacién como una ecuacién ctbica adimensional en el
factor de compresibilidad y resolviendo de forma analitica se obtienen tres raices reales, la raiz de mayor valor
correspondera al factor de compresibilidad del vapor y la de menor al factor de compresibilidad del liquido.

Utilizando el factor de compresibilidad (Z) se puede calcular el volumen molar (32).

ZRT
L‘.‘ =)
(32)

P

Sustituyendo en la ecuacién cubica modificada se obtiene la siguiente expresién para el cilculo del

A

coeficiente de fugacidad (¢) por (33) a (36).
i[l@(nza)_za(nb) 1 [v+c+b—\/§b]

o | v [6(}1b) 6(nc)] 1
#1 = exp n[u+c—b1 [an; ~"om; |[v+c—b RT|n an, b an 2_\/7,bnlv+c+b+\/§bj
1 1 P 1|d(nc) d(nb)
+E[v+c—b_ﬁ][5nf b= on; o+ —an} (33)
d(nc)
=
on; ‘
(34)
d(nb)
- = b,‘
on;
(35)

ld(n*a) a; RTIny b i o (e
TR L T 06232
1

nodn, b, 0.6232
(36)
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Para el calculo de la entalpia conviene reconocer que la entalpia de una mezcla de gases ideales hel (T,

P) estd dada por (37).

NC

hf-’-‘f—z O = Z f Csldr
T

i= Ref (37)

Ladiferencia entre la entalpia real de la mezcla (h) y la entalpia del gas ideal se calcula utilizando la ecuacién
de estado modificada, tal como se representa en (38).

1 | lv-i—r:+b—\f§bl
n
2V2b |lv+c+b++2b

Esta expresion es valida para cualquier regla de mezcla, la que fija el valor de la derivada de a. Para las reglas

de mezclado de Huron-Vidal se obtienen (39) a (41).

(6&) b 1 dAE N = x; da;
ar/, 0.6232 daT - b; dT

(h—h) =RT(Z—-1) + [a - (%) T]
¥ (38)

(39)
(aaf _ —aiHyHy T30
ar/, Hai
TC: )
6A£,=RNEC:X ZNC JRTexp( ﬂ%)
ar ~ xkexp(—aki%)
NC ve o
_RTZXi (Zﬁcxkexp am RT Z ( RT ﬂ)exp(—aﬁR_;w)(R_qu_?)
Aji A
Ejyc ij_J%eXp (_ﬂ’jiﬁ) NC A, _—
" o By 2 ) )
k 1kEXP ki RT (41)

Existe una variedad de modelos para las capacidades calorificas de gas ideal (C% »i)- Se prefiere el uso del
modelo de Bures [12], ya que este utiliza tan solo tres pardmetros y ademas es adecuado para extrapolar a altas
y bajas temperaturas, donde las constantes By;, Boi y B3; son caracteristicas de cada sustancia (42):
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BEE

T

)2 E(_le'a"rr}

(1 — e(~B=:/T))2 (42)

2.2.5 Modelo de actividad

Para modelar el equilibrio L-V, se usé la ley de Raoult modificada y para ello es necesario un modelo para
calcular los coeficientes de actividad (gi). Se utilizé la ecuacién NRTL, la cual tiene ventajas sobre otros
modelos, este modelo se fundamenta en el uso de las llamadas “Composiciones Locales”, las cuales estén
influenciadas por las diferencias de tamano molecular y las fuerzas intermoleculares [19]. Las composiciones
locales generalmente son diferentes a las composiciones globales o medibles del sistema. La ecuaciéon NRTL
para la energfa libre de Gibbs en exceso se representa en (43):

NC NC

g; = Z X; Z XjiLji (43)

Los coeficientes de actividad se calculan a partir de la definicién de la energfa libre de Gibbs en exceso

parcial (44):

. 3(nGE
G7* = RTin(g;) = % /T.pm jxi (4“1)

1

Para la ecuacién NRTL se obtiene (45):

NC -
25 (t5:Gjixy) Z x; Gy (¢ _Zgﬁl(fkjf;ijk)
i

In(g;) = w7z = NC [ - NC [ -
k=1(ThiGrixie) =4 2i=1(GriXie) k=1(GrjXx) (4)
Donde Gji = ¢~ j; “ji. Los pardmetros t; estan dados por (46).
_ Hji—gii _ Yij=4gjj. 1
i = =gz o Vij T T o Y Tij
(46)

Las g representan energias de interaccién entre las moléculas, estos pardmetros varfan con la temperatura.
Para el caso se supone una dependencia lineal de acuerdo con (47).

Ay + B;;T Aij + BT
O e L) Bt/ LIRS R
RT RT )
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El pardmetro 2j;=a; caracteriza la tendencia de la especie j y la especie . a no distribuirse al azar. Cuando
2;=0 las fracciones molares locales son iguales a las fracciones molares de la solucién global.

Este pardmetro es una propiedad de la mezcla y se toma el valor de este de acuerdo con ciertas reglas. En la
Tabla 2 se presentan los pardmetros de interaccion, Ay, By y aj, para el modelo de actividad NRTL.

TABLA 2
Parametros de interaccién para el modelo de actividad NRTL
Aij Bij
0 -448. 851794 0 0
5647.27012 D0 0 0
(v} _]1
0 0.3
0.3

Fuente: elaboracién propia.

En este caso, como se trabaja con un modelo de actividad y no una ecuacién de estado, el criterio de
equilibrio se trasladara a la ley de Raoult modificada, dicha ecuacién involucra el coeficiente de actividad g
Este método es conocido como el modelo de equilibrio en sistemas ideales (48), donde el sistema se puede
considerar a presiones lo suficientemente bajas para aceptar la definicién de idealidad en el vapor y toma en

cuenta que los componentes en la fase liquida son muy similares y no interactian de forma apreciable entre
si [20].

yiP = gix;P{ (48)

Para el cdlculo de la entalpia es necesario reconocer un estado de referencia de sustancias elementales (C,
N, O) a 25°C, 101.325 kPa y por medio de las capacidades calorificas de Bures, la ecuacién de presion de
vapor de Wagner y el modelo NRTL se obtiene la entalpia de la mezcla liquida (hy). Para la mezcla en vapor
se asume un vapor ideal (49) a (52).

h, = h$' + hE ; BT = 6T — ARver (49)
NC
hE = z x;hE (50)
i=1
aln(g;)
h& — —RT? 9t 5
i an; (51)
RS = % b, = ) 1, " CSldT (52)
; ; LRBI’

Para el célculo del volumen de la mezcla en estado liquido (77) (se usé la ecuaciéon de Rackett (53) y para
el vapor se asume como gas ideal, por las razones anteriormente mencionadas.
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v, — V20" (53)

Donde V¢, Z¢ y Tr son el volumen critico, factor de compresibilidad y temperatura critica
respectivamente.

3. RESULTADOS
3.1 Simulacién y experimentacion en torre de destilacion continua

Mediante el uso de Ms Excel’, se procedi6 a realizar la simulacion del proceso suponiendo estado estacionario
y utilizando como método el modelo matematico de McCabe-Thiele, que es util para determinar el nimero
de etapas tedricas graficamente para la destilacién binaria. Las variables de alimentacién, flujo volumétrico
y concentracion de la mezcla a alimentar fueron previamente establecidas haciendo uso de los valores
reportados en investigaciones.

A partir de los métodos matemdticos previamente mencionados se encontraron las demds variables
involucradas en el proceso de destilacién como: potencia en el rehervidor, flujo de agua en el condensador,
flujo de destilado (D), flujo de colas (B) y relacién de reflujo (R). En la Tabla 3 se resumen las condiciones a
las cuales se realizé la simulacién para el método grafico con la ecuacién de estado y el modelo de actividad,
respectivamente.

TABLA 3
Resumen de condiciones operacionales de simulacién por método grafico
F D B
M (lanoli)
0.18560 0.0046 0.1813
Ttanol 0.045 0.758 0.035
XAglm 0.955 0.242 0.965
T(E) 314.45 347.35 361.65
P (kkPa) 84.400 34.400 84.400
rRFVHV 00038 RFHVH 1.2653
Inin
RIRTL 11250  gNRTL 1.5750
umn
Potencia (W) 430 FPOmm 40

Fuente: elaboracién propia

En la Fig. 6 se representa el nimero de etapas tedricas calculadas a partir del modelo McCabe-Thiele para
la ecuacién de estado y el modelo de actividad.
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FIG. 6.

Numero de platos tedricos para una mezcla etanol-agua por el modelo
McCabe-Thiele a) ecuacién de estado y b) modelo de actividad
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Fuente: elaboracion propia.

1.0

1.0

La simulacién que se realiza con la ecuaciéon de estado y con el modelo de actividad es un método mas
complejo que el método de McCabe-Thiele, ya que, para un sistema de 2 compuestos, con 9 etapas de
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equilibrio y un condensador total se obtiene un sistema de 49 ecuaciones no lineales, las cuales se resolvieron
en Ms.

Excel utilizando el complemento Homosolver” [21].

Como se observa en la Fig. 6 la relacién de reflujo minima en ambos casos esta dada por corte y no por
tangencia y la relacién de reflujo se definié como 1.4 veces el Rmin. Los platos teéricos calculados son nueve
tanto para la ecuacion de estado como para el modelo de actividad. Entre lalinea de operacién parala seccion
de rectificacién (L.O.S.R.) y la linea de operacién para la seccién de despojo (L.O.S.D) se puede encontrar el
plato de alimentacién éptimo que en este caso seria el plato ocho para ambos casos dado que la alimentacién
estd poco concentrada en etanol.

Ahora con el fin de contrastar los valores de la experimentacién con la modelacién, se realizaron
simulaciones sobre cada etapa. A partir de estos datos se obtuvieron los perfiles tanto de concentracién como
de temperaturas de la torre, en la que se tuvieron en cuenta las interacciones moleculares y los equilibrios
dados por el criterio de isofugacidad y ley de Raoult modificada, segtin el caso.

La experimentacién en la torre de destilacién continua comenzé con el arranque de ésta como un sistema
cerrado, fijando la potencia entregada al rehervidor en 430 W, la cual fue determinada a partir del método
McCabe-Thiele con un balance de energfa (Tabla 3). Después de que se da el primer retorno se enciende la
bomba de alimentacién a razén de 55.25 ml/min (25 %) y concentracidon mésica de 10.7 % w/w de etanol y
cuando se da una estabilidad en el perfil de temperatura se procede a obtener el flujo de destilado ajustando
la relacién de retorno al 45 %.

Al realizar la alimentacién de la solucién liquida, ésta fluye hacia la parte inferior de la torre hasta el
rehervidor, donde se empieza a generar vapor.

Posteriormente, éste llega a la alimentacién en contacto con liquido a partir de la alimentacién empieza
a ascender solo vapor hasta llegar al condensador donde se forma el liquido y alli cuando el liquido empieza
a descender hasta llegar al rehervidor es donde termina la iniciacién, luego se toma como un conjunto de
ecuaciones y no plato por plato, como se hacia anteriormente.

La alimentacién a la columna se sugiere que se realice en la etapa mas préxima ya que no afecta en gran
proporcién el calentamiento y el refinado de la torre, y a su vez la eficiencia de la torre [17].

Las variables de arranque serian la potencia, el flujo retirado del condensador y el flujo de agua que pasa a
través del condensador (asegurando que no se esté subenfriado el liquido ya que esto puede generar un gran
error en el calculo de platos), la relacidn de reflujo se calcula como L/D [14].

Las variables de operacién de mayor interés en el proceso son la concentracién del destilado y las colas a las
cuales se les hizo un seguimiento para asegurar el estado estacionario. El comportamiento de temperaturas se
hizo en cada una de las etapas de equilibrio y la composicién se monitored solamente evaluando el cambio
de la concentracion del destilado en el tiempo.

En la Tabla 4 se presentan los valores de flujo masico, composicién, temperatura y presiéon para cada una
de las corrientes.
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TABLA 4

Resumen condiciones operacionales experimentales torre continua
Torre F D B
Datos Extperimentales
M (lemolt) 01860 0.0046 01813
Epanol 0.045 0.758 0.035
XAgua 0.955 0.242 0.965
T{E) 314.45 347.35 361.65
P (lkPa) 84.40 84 40 84.40
Qg (W) 430 Fino, cong (U1 30
R 45% F ez (L) 55.5
Modelo FVHV
M (lanolh) 0.1360 0.0095 0.1765
etanol 0.0448 0.7450 p.0072
XAng 0.9552 0.2550 0.9928
T(E) 314 45 346.78 363.40
P (Pa) 54.40 84 40 54.49
Qg (W) 430
Qe (W) 240
Modelo MNRTL
M (lemol) 01860 0.0086 01773
Egpao] 0.0448 0.7404 0.0110
XAgua 0.9552 0.2506 0.9390
T{E) 314.45 347.01 365.10
P (lPa) 84.40 84 40 84.40
Qg (W) 430
Q. (W) 251

Fuente: elaboracién propia.

Adicionalmente, se presenta el flujo de calor del rehervidor y del condensador del proceso de
destilacién obtenido por los modelos FVHV, NRTL y experimentalmente. En las condiciones de operacion
experimental de la TDC en estado estacionario se puede observar que la fracciéon molar del etanol de
alimentacién fue de 0.045 y en la corriente del destilado (D) fue de 0.758. El valor de R es la relacién de
retorno de destilado expresado por el controlador del equipo en porcentaje (%) y se debe entender como la
relacién entre el tiempo de apertura de la vélvula de conmutacién 10 y la suma de tiempos de apertura de las
valvulas de conmutacién 7y 10 (C en Fig. 1).

A partir del método grafico de McCabe-Thiele se encontré que las etapas minimas de equilibrio para este
proceso son 9y la torre en la cual se trabajé solo consta de 8 etapas de equilibrio (Fig. 1). De acuerdo con
los referentes tedricos, la etapa de alimentacion debe estar en un plato por encima del rehervidor, es decir,
en la simulacién se realizaron 9 etapas de equilibrio mds un condensador total y la alimentacién quedé en
la etapa 7, en la experimentacion se tienen 8 etapas de equilibrio y condensador total y la alimentacion se
realizé en la etapa 6.

La etapa de alimentacién apropiada es la etapa 8 segun el modelo de McCabe-Thiele con la EoS, sin
embargo, con el modelo de actividad no se cumple la teorfa ya que con este modelo la etapa de alimentacién
serfa la etapa 7.
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Se podria decir que, si solo se considera el célculo del plato de alimentacidn, la EoS tiene una mejor
aproximacion a la experimentacién respecto al modelo NRTL.

Los valores de temperatura en cada etapa y composicion del destilado se registraron cada 5 min después
de alcanzadas las condiciones de estado estacionario. En la Fig. 7 se presenta el perfil de concentraciones
en funcién de las fracciones molares en cada etapa de equilibrio (eje izquierdo) calculadas por medio de los
modelos NRTLyFVHYV, yel perfil de temperaturas experimental y las temperaturas calculadas por medio de
los modelos (eje derecho). En la Fig. 7 se puede observar que los valores de la temperatura experimental son
muy similares alos dos modelos entre las etapas 1 y4, pero en laetapa 5 los valores experimentales son menores
que los obtenidos por ambos modelos. A etapas mayores, las temperaturas experimentales son menores que las
del modelo NRTL, pero mayores para el modelo FVHV. Respecto alos valores de composicién obtenidos por
los modelos, son bastante similares, aunque al no tener datos experimentales no se puede decir cual tendencia
se aproxima mas.
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FIG. 7.
Perfil de fracciones molares y temperaturas para la TDC y solucién etanol-agua
Fuente: elaboracién propia.

EnlaTabla 5 se presentan los porcentajes de desviacion absoluta promedio (AADT por sus siglas en inglés
— Average Absolute Deviation Temperature) en términos de la temperatura experimental con el modelo de
actividad NRTL y la ecuacidn de estado FHVH).

TABLA 5
Desviacion absoluta promedio de la temperatura AADT parala TDC
AADT Error (%) Walor Wlax (%) Valor Min (%)
MNRTL 0.2631 0.8021 0.0237
FVHV 0.4414 1.6667 no.ooly

Fuente: elaboracién propia.
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Los valores de AADT para ambos modelos presentan una desviacién considerablemente baja (< 1 %), por
tal motivo se podria decir que el modelo NRTL tiene un mejor ajuste, sin embargo, no concuerda con la
teorfa expuesta por Geankolis [13] referente al plato de alimentacién.

3.2 Simulacién y experimentacion en torre de destilacién discontinua con empaque y sin
empaque

Mediante el uso de Ms Excel’, se procedié a realizar la simulacién del proceso utilizando como modelo
matematico el método numérico de Euler que predice un nuevo valor usando la pendiente que es igual a la
primera derivada en el valor original de la variable dependiente para extrapolar linealmente sobre un tamano
de paso h [22], proceso propuesto por Distefano [23]. Por otra parte, Chapra y Canale sugieren que es posible
reducir el error usando un tamafio de paso pequeno [24]. En el caso de la TDD, luego de realizar varios
ensayos preliminares, se encontré que el tamafio de paso mds apropiado era de 2 min para disminuir los
tiempos de convergencia y a su vez los errores.

Mediante los métodos matematicos previamente mencionados se encontraron las demds variables
involucradas en el proceso de destilaciéon como: potencia en el rehervidor, flujo de agua en el condensador
y flujo de destilado, suponiendo la inexistencia de liquidos en la torre empacada. Al realizar la simulacién
se obtiene el perfil de concentracién y de volumen del destilado en el tiempo. En la Tabla 6 se resumen
las condiciones a las cuales se realizé la simulacién para el estado transitorio en la torre con empaque y sin
empaque respectivamente.

TABLA 6
Condiciones operacionales de la TDD con empaque y sin empaque para simulacién
Torre Empaque Sin empagque
Eptano] 0.046 0.070
T(K) 350.40 350.40
P (la) 84.40 84.40
vR.E:hem'.clor (L) 12 13
Sa—— 700 773

Fuente: Fuente: elaboracién propia.

El proceso de destilacién discontinuo se inicié con la adecuacién de la torre empacada de la zona
recuperacion de solventes realizdindole un aislamiento adecuado, con el propésito de disminuir cualquier
enfriamiento o condensacién del vapor antes de que entre en el condensador. Las pérdidas hacia los
alrededores por conveccién de la torre sin el aislante se calcularon en 90 W.

El rehervidor se llend con 12 litros de una solucién de etanol al 12 % w/w, se fj6 una potencia en el
rehervidor de 790 W mediante un balance de energfa que se le realiza a la solucién, la estabilidad de la torre se
alcanza cuando la temperatura en el rehervidor es aproximadamente igual a la temperatura de la salida de la
torre, la torre se operd a presién atmosférica y sin reflujo. Experimentalmente, en la TDD con el empaque se
obtuvo el primer destilado después de 6 min de operacidn, mientras que con el empaque se obtuvo alos 8 min.

En la Fig, 8 se contrastan los valores de fraccién molar y volumen del destilado, experimental y calculado
con los modelos FVHV y NRTL en funcién del tiempo de una solucién etanol-agua en la torre sin empaque,
y en la Fig. 9 para la torre empacada.
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FIG. 8.
Perfil de a) concentracién y b) volumen del destilado en funcién

del tiempo para la TDD sin empaque de una solucién etanol-agua

0.44

X 040
©
=
m
]
“ 036
)
=
-
o
g 0.32
©
L
0.28
0 10 20 30 40 50 60 70
Tiempo (min)
a) & X-EXP o) _F\HY X-NRTL
S0
e 290
L L L
= &5
é o 208
=
© 80
=
%]
o
O 75
=
QL
E
% 70
>
65
0 10 20 30 40 50 60 70
Tiempo (min)
b)

® V-EXP emmm\/ F\HY V-NRTL

244



ZULAMITA ZAPATA BENABITHE, ET AL. CASO DE ESTUDIO DE LA DESTILACION ETANOL-AGUA EN OPERACION CONTI...

Fuente: elaboracién propia.
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FIG. 9.
Perfil de a) concentracién y b) volumen del destilado en funcién

del tiempo parala TDD con empaque de una solucién etanol-agua
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Fuente: elaboracién propia.

En el caso de la fraccién molar se puede decir que el modelo NRTL tiene un mejor ajuste para la torre sin
empaque, mientras que el FVHYV se ajusta mejor para la torre empacada. En el caso del volumen de destilado,
no se observa un buen ajuste con los dos modelos, aunque los valores simulados a los experimentales se acercan
mds para la torre empacada. En la Tabla 7 se presentan el porcentaje de la desviacion absoluta promedio
para el volumen (AADV) y para la concentracién (AADX) de la TDD con la EoS y el modelo NRTL,
respectivamente, para la torre sin y con empaque. Los errores obtenidos son relativamente considerables ya
que superan el 5 %.

TABLA 7
Desviacién absoluta promedio para la concentraciéon AADX y el volumen AADYV para de la TDD

Sin empague Empacada
FVHY NRTL FVHV  MNRTL
AADI (%) 10.56 3.10 571 15.28
Valormin  0.18 n.22 0.53 9.57
Valormax  20.17 0.03 18.90 32.27
AADV (%) 7.24 11.82 0.68 0.17
Valor min ~ 5.14 0.30 3.668 171
Valor max  8.75 13.81 19.448 15.61

TDD

Fuente: elaboracion propia.
4. ANALISIS Y DISCUSION

Thor Mejdell y Sigurd Skogestad en su investigacién indicaron que para columnas de destilacién piloto, con
bajo didmetro de columna y menor a 12 etapas de equilibrio, se suelen trabajar con alimentaciones entre los
50 y 85 ml/min ya que se garantiza un correcto funcionamiento del proceso de destilacién y a su vez evita
posibles problemas de operacién como inundacién de la columna [25].

Estos resultados son consistentes con el comportamiento de la TDC y los resultados experimentales, ya
que al escoger un flujo volumétrico de 55.25 ml/min se alcanzaron en un tiempo corto las condiciones de
estado estacionario y valores de composicién del destilado altas (~88 % wt).

La seleccién de la potencia del rehervidor es un pardmetro importante ya que influye en la velocidad
de transferencia de masa del proceso de destilado. Gomis y col. [26] evaluaron varias mezclas de etanol,
agua ¢ hidrocarburos, concluyendo que en todas las mezclas estudiadas se recomienda trabajar con potencias
inferiores a los 600 W. Ademads, los experimentos se realizaron utilizando bajas potencias suficientes para
generar un caudal de condensado, pero, también se concluyeron que a medida que la potencia aumenta la
corriente de condensado o destilado es més rica en composicion de etanol.

Johsen compard los resultados experimentales de un proceso de destilacién con un modelo no lineal [27].

A partir de las experimentaciones encontrd que para disminuir el tiempo de estabilizacién y para que la
columna llegue al estado estacionario es necesario establecer el valor de la resistencia eléctrica presente en el
rehervidor en su valor méximo para agilizar la evaporacién de la solucién, y en el momento en que la columna
esté a temperatura constante, reducir el valor de la potencia entre un 45 y un 60 % de su valor méximo.

En contraste con este resultado, Vidal [28] encontré en su experimentacién que aumentar o disminuir
la potencia del rehervidor no afecta de manera directa el perfil de temperaturas a lo largo de la columna de
destilacién, pero si afecta la velocidad del proceso de destilado debido al cambio de los movimientos de los
flujos internos que influyen directamente en el fendmeno de trasferencia de masa.
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Ademas, argument6 que trabajar con la maxima potencia podria degradar la mezcla y a su vez provocar
danos en las paredes internas de la columna y deteriorar el rehervidor. La separacién de mezclas de agua 'y
etanol mediante destilacién continua estd restringida por el punto azeotrépico [29].

A partir de la simulacién del proceso de destilacién en continuo y en condicién de estado estacionario y
de acuerdo con las condiciones presentadas en la Tabla 1, se definié como potencia del rehervidor un valor
cercano a 430 W. A partir de los resultados obtenidos experimentalmente en la TDC, se puede decir que
después de 3 horas de operacion la torre alcanzé su estado estable en temperaturas y composicion, lo cual
concuerda con lo planteado por [26] y [28]. Al comparar en la Fig. 7 los valores medidos de la temperatura
en cada plato respecto a los calculados en la simulacidn, se observé que los valores simulados eran similares
alos experimentales, tanto por NRTL como por FVHYV, especialmente en la zona de rectificacién, mientras
que en la seccion de despojo se aproxima mas el modelo NRTL.

Esto se puede corroborar de acuerdo con los porcentajes de desviacion de la Tabla 5, donde los porcentajes
son menores al 1%. Al comparar las simulaciones en funcién de la concentracién, dichas curvas son muy
similares entre si, lo cual sugiere un buen desarrollo del modelo utilizando los pardmetros por medio del
modelo FVHYV, sin embargo, no es posible su comparacién cuantitativa debido a que experimentalmente no
se tiene la opcién de toma de muestra.

En el momento de encontrar las etapas tedricas por el método de McCabe-Thiele se encontré que para
el sistema con la ecuacion de estado se requiere una torre de destilacién con 8 etapas de equilibrio (Fig. 6),
indicando una eficiencia de la torre como etapas tedricas sobre etapas reales del 100 %, y con una eficiencia
de la columna de destilacién del 66 % [30].

Los ensayos en la TDC se realizaron varias veces obteniendo los mismo resultados, por lo que se buscé
una causa raiz desde los términos de disenio y se encontré que la tuberia que estd conectada desde el primer
plato hasta el condensador tiene una longitud de 86 cm y segtin lo expresado por Henao [22], la longitud de
este tramo de tuberia no deberia sobrepasar los 30 centimetros, debido a esto se podria deducir un error en
términos de disefio de procesos, ya que el tramo de tuberia podria estar operando como platos de rectificacion
adicionales. Entre menor sea la distancia de este tramo de tuberia la simulacién podria ser més asertiva y con
unos calculos de eficiencias mds acordes con la realidad.

En el caso de los resultados obtenidos para el proceso de destilacién discontinua, experimentalmente se
observé que la primera porcién del destilado es la més rica en la sustancia més volatil, tanto para la torre
sin y con empaque. En las Fig. 8 y Fig. 9 se puede observar que las simulaciones de ambas torres, con ambos
modelos, presentaban tendencias similares. Al simular la fracciéon molar de etanol en la torre sin empaque,
los valores simulados obtenidos por el modelo NRTL presentaron un mejor ajuste que el modelo FVHYV, sin
embargo, en el caso de la torre empacada se observd un mejor ajuste con el modelo FVHV. Esto concuerda
con los valores de AADX y AADV presentados en la Tabla 7.

Elvolumen de destilado experimentalmente, con y sin empaque (Fig. 8 y Fig. 9), fue mayor que el predicho
por ambos modelos. En la Tabla 7 se presentan los errores para la TDD, los errores superan el 5 % lo
cual puede llegar a ser considerable en este tipo de procesos, por lo tanto, se puede decir que ninguno de
los dos modelos representa el proceso de destilacion discontinua. Las diferencias encontradas pueden estar
relacionadas con los tiempos de registro del cambio de volumen y composicidn, los cuales tendrian que
realizarse en forma infinitamente lenta, para que el vapor desprendido del liquido esté en cualquier momento
en equilibrio con dicho liquido y ademas por las suposiciones de ambos modelos.

Por otra parte, al realizar los experimentos en la torre discontinua se nota una gran diferencia con respecto
a la torre con empaque y sin empaque, tanto en los valores de concentracién como de volumen, debido
a que en la torre con empaque el vapor necesita mas energfa para recorrer la torre, lo cual puede generar
condensacion en el tramo entre el rehervidor y el condensador. Ademds, en la simulacién realizada se supone
que inmediatamente el vapor se genera este va al condensador, esta puede ser la razén para la discrepancia
entre los datos de la experimentacién y la simulacion.
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5. CONCLUSIONES

Los modelos presentados son altamente robustos para predecir el comportamiento de una torre de destilacion
continua, ya que los porcentajes de desviacion promedio fueron menores a 1 %. Sin embargo, al comparar
con los resultados obtenidos por el método de McCabe-Thile, el modelo NRTL no se ajusta completamente
ala teoria, ya que los platos reales no deberian ser iguales a los platos teéricos.

La EoS es una herramienta bastante til, puesto que se asemeja bastante a la realidad ya que los errores
son relativamente bajos en la TDC y aceptables para la iniciacién de una TDD. Estos resultados podrian ser
considerados como un punto de partida para futuras investigaciones, por ejemplo, en las que se determine la
incidencia de los datos de entalpia de exceso sobre los pardmetros utilizados para la EoS, ya que el valor de #
es altamente critico en los coeficientes de fugacidad.
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