Operaciones Unitarias de Transferencia de Materia

e Destilacion . Equilibrio (Soluciones Binarias)

Soluciones Ideales:

Raoult: La presion parcial de un componente A en

una mezcla esta relacionada con Ia F) _ XA* PO
concentracion de ese componente en la A= A

mezcla liquida. (P°, es la presion parcial de
A puro)

Para una mezcla que sigue la ley de Raoult la presion total de la misma

puede hallarse como la suma de las presiones parciales de cada componente
en la mezcla. @T,

Pr=Pa+Ps

Vapour pressure
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Mole fraction in liquid (x)




Operaciones Unitarias de Transferencia de Materia

Destilacion . Equilibrio (Soluciones Binarias)

Dalton: Presion parcial del componente A en una
: w _ *
mezcla de gases es igual a la Presion A= yA T
Total por la fraccion molar del
componente .

De la combinacion de ambas leyes podemos obtener la dependencia de la
fraccion de cualquiera componente en el vapor en equilibrio en funcidn de la
concentracion de ese mismo componente en la mezcla liquida.

P°a
Pa=YyaA*PT1 =Xa*P°A= ya= *Xa=Ka™ Xa
Pr
PO PO
Sabemos que se cumple. YA+ Yy =1= A*XA+ B*XB:>
Pr Pr

~ Pr-P%
P°A-P°s

Pr=P°a*xa+P°%*(1—Xa) = |Xa




PRESIONM CONSTANTE

vapor
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| Funtos de rocio
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[EJ Fraccion mol de A4
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Operaciones Unitarias de Transferencia de Materia

Volatilidad Relativa
YA YA yA
CZABZKA:PAZXAZ XA :1—yA

Ke P Y8 1-ya XA
X8 l-xa 1-Xa

OnB* XA YA :>(1—XA):1—yA:>(1—XA)+1: 1

1-xa  1-ya  omB*Xa YA OtAB * XA VA
(1- XA) onB =X _ 1 OB * XA 2 T
=—= =YA A
OtAB*XA QB XA YA amB*Xa+(1—Xa) : /
E ///
OAB * XA £ 4
VA = N/
1++Xa* (o —1) y 7

X = fraccidn motde A& en el liguido
[ &)



Operaciones Unitarias de Transferencia de Materia

e Destilacion . Equilibrio (Soluciones Binarias)

Soluciones Reales:

Henry: La presion parcial de un componente A en
una mezcla esta relacionada con la P _ x H
concentracion de ese componente en la A= XA
mezcla liquida a través de la constante de

Henry (valido parax, - O
@T,
TEMPERATURA CONSTANTE
2
B, Ve p Y
B, ¥5 - _.*’K
% _— /,;"p; idaal

Pt =Pa+Ps

P e -
Ideo Pa

0 . e 1.0
@) X, y* = fraccidn mol de A W



Operaciones Unitarias de Transferencia de Materia

e Destilacion . Equilibrio (Soluciones Binarias)
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Fraccion molar

Xa

Fraccion molar

Xa

Fracciéon molar

0
-

Fraccién molar
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o

y* = fraccitn md de A en el vaper

x = fraccibn mol de & en el liguido
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Operaciones Unitarias de Transferencia de Materia

* Flash (recta q): Condicion térmica de la alimentacion

V,y
’ \ F=L+V (1)
g g se definecomoq = L
Z: L
Calentamiento \ / E*xze — | *x4+V\ * y (2)
0 expansion
T Rz =R x+A-q)F *y (3)
Y -ZF L
de (1) y (2) __t
X—ZF V

de())y(3)y=

Ecuacion de la Recta g



Operaciones Unitarias de Transferencia de Materia

Flash (recta q): Condicion térmica de la alimentacion

ZF g

(1-q) (1-q)

*

de())y(3)y=

* Balance entalpico
F*He=L*HL+V *Hv (4)

dadoqueqg=L/F HF=q*HL+(1—q)*Hv

HF — HV =q* HL — HV
( ) q ( ) HF < HL = liquido subenfriado = q > 1 = m (+)

HF = HL = liquido saturado = q :1:> M =00
Hv < H- - HL:MechaL7V:>O<q <l= mZ(—)
HF — HV = vapor saturado = q — 0 — M= 0

_ (HF —Hv)
gHL— Hv),

g

— }\, HF > HV = vapor sobrecalentado = q < O — m (—|—)



Xg
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Operaciones Unitarias de Transferencia de Materia

 Meétodo de McCaue-Thieie para la determinacion de Np

Alimentacion

Zona de enriquecimiento
o rectificacion

Hipétesis: A,~Ag
Pérdidas de calor y
Calores de disolucion
despreciables.

Zona de Agotamiento o
stripping



Operaciones Unitarias de Transferencia de Materia

* Zona de rectificacion
* Balance de Masa

Vn+1=D+Ln
Vn+1*yn+1=D*xD +Ln*xn

Vn+1
5 L como
#1 ﬂ
& Lh=..=L2=L1=L0=L
L #2 V:L0+D Vn+1=Vn=..=V2=V1=V
| #n
v B O
B para
Xn = XD
D L
Yn+1=—"XD+ — > Xn (A) — Yn+1= D\;LL*XD
Yn +1= XD




RECTA DE OPERACIO
SUPERIOR
(R.0.S)

relacion de rejiujo externo (R ﬁ

Con estas definiciones reescribimos la
ecuacion B de la siguiente manera:

R +

Yy=0NA—RihH*xp+ Ri*X

0 ly=—"—"*xp+

R_+x (RO.S)
R+1 1
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Operaciones Unitarias de Transferencia de Materia

e Zona de Agotamiento
* Balance de Masa

V_l 41 lL_ En=W +\7m+1
En*XnIW*Xw+\7m+1*ym+1
#2 —
I l Ln W
#m — VYm+1=—= * Xn — Xw
V +W =Lm Vma+1 Vi1
Ln=Li=L2=..=Lm=W
U Vm+l—\7m—.. \7 \7 =\7
Ln=W B para
W E Xn = Xw
ym+1:—:*XW—|—:*Xn (AZ)’< Ym +1= __W*Xw
V V v
Ym + 1= Xw




RECTA DE OPERACIO
INFERIOR
(R.O.1)
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Operaciones Unitarias de Transferencia de Materia

* La torre completa

Balancede Masa

F=D+W

/ \ F*¥*zZe =D *xop+W Xw

----- o L : y——:L *XD+L*X (R.O.9)

_____  R+1 R+1 e
e [ e o
F=L'+V =——*xw+—=—*x (R.O.l

T 4 \Y : \ ( :

]#2i Rectaq

U ZF q

I l“ e y= — X
; (1-q) (1-q)

&




Xp
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2 e

Condicion limite

No hayF.
No haygeneraciénde productos
L=V

N =minimo
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Efecto del reflujo en
los costos

Costs

Facu

—~Economic reflux ratio




¥ = fraccidn mol de A en el liquide 4 p
1.0
Linea de operacién Cond g g
del condensador, e 5
pendiente = L{0-, i‘
Yo T =
§
=L
LN TP s
=
5 o xzy s
Pendiente =L B
I
=
L
Ly )
X Frgt
'If:”
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enriquecimiento,
pendiente = L

10 linea a 45 .
41| Mo 177 4linea de
operaciin an
K, la zona de
agotamiento,
pendiente = LG
0
] Tw J'#, -1 4 ¥
I,
%
(¥
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[ Rehervidor del
tpo termosifdn

_ ‘.
_____ Vapor de agua 'IJ'F Vapor de agua f

wall——

Fondos

Fondos
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Operaciones Unitarias de Transferencia de Materia

* Alimentaciones multiples
e Extracciones laterales
 Pérdida de calor

* Eficiencia global

* Eficiencia de Murphee (Ev)



Alimentaciones multiples

F+F=D+W [ %
FI'ZFI + _Fé.ze = D.JCD + W.JCW Fl' dy ZFl —a
(L'=L+q.F;, | L o

S

V=V -(1-gq, ).F{J 4 F o4z, ;1
rZ = L'-l'-.q2 K, ﬁ j' ’
V=v-(1-q,).5]

A

<l |
_
\
&

Facutad de Ingenieria - UBA 25



Facutad de Ingenieria - UBA 26



F=D+S+W
Fz.=Dx,+Sx; +Wx,
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por..lo..tanto. . ’

Q = A.AV
Op
{L L+= 2 £
\ O, | V'V
— V'= V+—*"
” _
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Alimentaciones v Extracciones_combinadas:

Qe

——

® ©® @ 9 6 6

G
s Vs, / /

'ud'i-...j v s ZF4 2F2 1F, My in
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Tray Efficiency

m Definition

m Calculation
m Application

Facutad de Ingenieria - UBA
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Equilibrium Stage

® How most calculation methods see a tray

Stage n
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Conventional Tray

vt g

Vin

Real Life Seldom Meets Criteria for Theoretical Stage
1. V,,“A” in equilibrium with inlet liqud, L “A”
2. V. “B”in equilibrium with outlet liquid, L”B”
Vapor mixes to go to tray above
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Tray Efficiency

in in in in

out out
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Tray Efficiency

m Deviation from ideal

efficiency =N, /N Theoretical Stages

actual Real Stages = -
Tray Efficiency

m Tray efficiency obtained from:
® Experience

Judgment

Rules of Thumb

m Calculation Methods
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Tray Lfficiency

What can lower tray efficiency in operating columns?
(anything that prevents thorough mixing and
equilibrium) Some of these can be under our control.

m Tray Bypassing
~ Liquid weeping
— Vapor channeling

® Liquid Flow not Uniform
— Tray not level

— Tray hardware missing

Facutad de Ingenieria - UBA
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Tray Efficiency — Real Trays vs.

Theoretical (Equilibrium) Stages

Vapor Out

Vapor to Tray J} Liquid to Tray

Liquid Out

Criteria for Theoretical Stage

1. Steady state operation

2. Vapor and liquid to tray thoroughly mixes
3. Vapor and liquid in equilibrium
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Murphree Tray Efficiency

y,= fx)

A
yn_‘\

Yn+1

Emv=( YVl }

Y *n V]
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Point Efficiency

EOG = 1—€_NOG

® Values for NOG are usually calculated using
a Two Film Theory model

m Typical input values for these models include
— Fluid properties and rates

— Vapor orifice parameters and number
— Bubbling area and froth height
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Tray Efficiency

m The point efficiency is used with a model for the
vapor and liquid flow across the whole tray

® The Murphree tray efficiency is normally the
most convenient to calculate

m If the liquid plus flows across the tray there is
and enhancement to the efficiency
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Typical Observed Tray Efficiency
(Simplistic Overall)

Xylene Isomer Fractionators 80-100
Deisopentanizers/Deisobutanizers 80-100
Benzene/Toluene/Xylene 75-80
Depropanizers/Debutanizers 75-80
Naphtha Fractionators 65-85
High Pressure Deethanizers 50-60
Low Pressure Drop Columns 40-60
Distillation Dryers 15
Gas Strippers 7-10
Gas Con Absorbers

Primary 30-35

Sponge 20-25
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General Guide for Tray Efficiency

as Function of a Alone

Alpha Tray Efficiency

1.2 90
2.0 70
3.0 50
5.0 20

15.0 10
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