OPERACIONES UNITARIAS III INGENIERIA INDUSTRIAL
UM.SS.

PRQ Il
INTRODUCCION:

Concepto: Operaciones Unitarias estudia las operaciones comunes de todos los
procesos con transformacion de masa.

PRQ1I - Viscosidad
PRQII = Conductivida Pardmetros de Transporte
PRQ III - Difusividad

Transferencia de calor en régimen laminar o molecular = Conduccion
Transferencia de calor en régimen turbulento = Conveccion
Transferencia de masa en régimen laminar o molecular = Difusion

Temario:
1. Difusividad en gases y en liquidos (Conductividad en materiales).
2. Transferencia de masa en régimen laminar o molecular (Difusién).
3. Transferencia de masa en régimen turbulento.
4. Transferencia a través de dos fases.
5. Absorcion (Separacion o incorporacion de gases).
6. Destilacion (Separacion de una o varias sustancias a partir de una mezcla).
7. Secado.
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OPERACIONES UNITARIAS III INGENIERIA INDUSTRIAL

Capitulo N° 1

UM.SS.

DIFUSIVIDAD EN GASES Y EN LIQUIDOS

1. Difusividad en gases y en liquidos
1.1.Definicion de parametros.
a) Parametros de concentracion.

o, = Densidad de componente i

5= 5 s=D1

\Y \Y

m m,_m

o= m M M +—L=—=)95

le V V \Y VoV Z '
X, = Fraccion masica en peso del componente i :
x,=M_% o 5oxe

m o

>

X, =1

n n

C=— C=—

TV y v
c.M_n.non L e
Vv v v v

Donde: M = Peso molecular.

S -1
i=1
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UMS.S.
m; /m;
M. m
X, = Donde : Numero de moles n=—
m m; m, M
—— + =+ ———+.....
Mm. M;m. Mm,
Despejando: M _m
n
n, n,
my My n n
Xi == = = =
ANL TS LRl R S 2N Mo
m M m My

b) Parametros de velocidad.
Sea el ejemplo un ri6 con un flujo de agua, que tiene y lleva consigo agua,
arena, materia organica, y peces y un observador a la orilla del ri6 se encuentra

viendo o un bote (Componente i = Peces, arena, agua, etc.).

v. =Velocidad del componente i desde sus coordenadas fijas.

= (:‘V‘ Velocidad media de "masa" de la mezcla,
i=1 Zé‘l
i=1
nOV ) . .
V= Z'—V' Velocidad media masica(vel. del bote).
— o(Total)

v =Velocidad media molar de la mezcla .

Zn:viCi zn:vici
V': i=1 — i=1
. C

C. TOTAL

Velocidad de Difucion:

*) v, —v =Velocidad relativa del componentei respecto ala velocidad
media masica, donde v = vel. del bote

#) v. =V =(Velocidad de cualquier componente medida desde el bote
0 respecto al bote).

¥) v, —v_ =Velocidad relativa del componentei respecto ala velocidad
media molar.

Dr. Gonzéles Cartagena Lucio T.C.G.E.
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UM.S.S.
c) Parametros de flujo masico:
G, = Densidad de flujo masa del componente i.
G =V [=] m_Kg. == ] — Medido desde coordenadas fijas.

seg m’ eg
Cantidad del componente i medido en Kg. que atravieza a la seccion

de I m* en un tiempo de un segundo.
G,,; = Densidad de flujo molar de i.

m Kmol. [ ] Kmol

G =—vC
w =V G [= ]seg m? —seg

Cantidad de moles que atraviesa una seccionde 1 m*> L a la corriente
en un segundo

RELACION ENTRE Gi y Gwi

G, :vid:i
Mi
v
v =T
Gi:Gl“
M

G =vo Densidad de flujo masico total
Gy =V, 0 Densidad de flujo molar total

Medido desde coordenadas mdviles:

Ji = (v, = V)0, Densidad de flujo de masa del componente i respecto a la
velocidad media masica.

ji =(v, =v)C,  Densidad de flujo molar del componente i medido respecto a

la velocidad media mésica.
J.=(, -V  Densidad de flujo de masico del componente i medido
respecto a la velocidad media molar.
J' =(v,—Vv)C, Densidad de flujo de molar del componente i medido con

respecto a la velocidad media molar.
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UM.SS.

1.3. Ley de FICK (Primera ley de Fick de la difusion).

1.) Existe cantidad de momento cuando existe diferencia de velocidad.

X

d
T=—u VoV T, =—MU d\; Ley De Newton.

Xy

Donde : 7 =Tensor
u =Viscosidad

V ov = DiDivergente aplicado en vector.
2.) Existe transferencia de calor cuando existe diferencia de temperatura.

q=-K VoT d, :—K?j—T Ley De Fourier.
X

Donde : q = Calor
K = Coeficiente de conductividad termica

VoT = Gradiente de temperatura
3.) Existe transferencia de masa cuando existe diferencia de concentracion.

J =-D, Voc Jo =-D,g % Ley De Fick de la difusion.
y

IX

Donde:: J; = Densidad de flujo molar.
D,; = Difusividad de A respecto de B.
V oc; = Gradiente de concentracion.

Definicion de J; : La densidad de flujo molar es proporcional al gradiente
de la concentracion, y ese factor de la proporcionalidad ala concetracion
es la difusividad que sera en objeto de nuestro estudio en los siguientes

capitulos.

D,,, = Difusidad de componente i respecto de la mescla.

D,,; = Difusidad molar con respecto al eje i ‘se llama tambien parametro de
transporte de masa.

Kmol
J m* seg. :
A e} =l 5 « Kmol =] seg.
m m
Otra forma de expresar la Ley de Fick es:
J; =-Dy, d__ Dy c% Donde : g :i(cxi) :c%
dz dz dx dx dz
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UM.SS.

n dx, .
Gy = (ZGMijxi —¢cDh, d—' Ley de Fick para una mescla de"n" componentes.
= z
dx . L
Gui =(Gua +Gyg ) Xs — CDyg d—A Ley de Fick para una mescla "binaria".
z

1.4 Difusividad en mezclas gaseosas a baja densidad.

La Difusividad es un factor de proporcionalidad entre el gradiente de flujo entre la
concentracion. Como también se puede decir que es un parametro de transporte de
masa al igual que la transferencia de calor y de momento.

Ley de Fick : G, =(Gya +Gyg ) Xa — cDAdei
z
% = Es la variacion de la fraccionmolar de A respecto de z
z

. dx dc
Jo=—CDyp —2 =-D,; —2=

A AB dZ AB dZ
Donde:  J, = Flujo molar o masico.

D,; = Factor "Difusividad en compuestos puros.

NOTA:

1. En operaciones unitarias I, el pardmetro equivalente de la transferencia de
cantidad de movimiento es la viscosidad (Masa-Velocidad). Se puede decir que
el mecanismo del factor proporcional entre el esfuerzo de corte y velocidad se
llama viscosidad.

2. En operaciones unitarias II, el parametro de transferencia de calor es la en
régimen laminar o turbulento es el coeficiente de transferencia de calor (h), y
todo el mecanismo se llama transferencia de masa en la ley de Fourier.

3. En operaciones unitarias III, el parametro de transferencia de masa en régimen
laminar tiene como factor a la Difusividad y todo el mecanismo se llama
difusion. Por lo tanto el mecanismo de transporte en la ley de Fick se llama
Difusividad.

4.

Unidades de la Difusividad:

m* . .cm’

D [:];[:]_

g.- " seg.

ACLARACION:
Mezclas gaseosas = A baja densidad es cuando la presion es menor a 10 Atm.
Mezclas gaseosas = A alta densidad es cuando la presion es mayor a 10 Atm.

La Difusividad = f (T, P,)
D,, @ T® a Presion ctte. donde: 1,5<b<2,5
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UM.SS.

Formas de estudio de la Do en gases de baja densidad deduciendo de estas
Leyes:

a) Laley de los estados correspondientes.
b) La ley de la teoria cinética.
a) Mediante la ley de los estados correspondientes:
Teniendo la ecuacion empirica basado en la ley de los Estados Correspondientes.

DyP

b
: : 172 :a{\/.rT—T]
(PCAPCB )1/3[ N } (TCATCB )3/12 calcs

M A M B
En esta ecuacion los parametros tienen las siguientes unidades:

cm?

Do [=] seg.

T[=]K

P[=] Atm. N Hm%l

Ay B son constantes y esos valores estan determinados para los siguientes casos:

1) Gases no polares

a=2,745*10"
b=1,823
2) Gases no polares con el agua.

a=2,745*10""
b=2,334

En el caso de que solo tuviéramos datos de la Difusividad auna Ty P1 y
quisiéramos calcular la Difusividad para una condicion (2) que es T2y P-.

b
D,.,P T
173 B2 172 312 :a[ : J )
(PCAPCB) (I/MA +1/MB) (TCATCB) VTealcs
b
D,. P T
VE 2 172 312 :a[ 1 J (2)
(PCAPCB) (I/MA +1/MB) (TCATCB) VTealcs

Dividiendo (1)/(2) tenemos :
b b
D, P T PYT
—DAB2 P2 = (T_2j = Dygy = Dag (FIJ (T_Zj
AB1" 1 1 2 1
e El grado de error de esta ecuacion es de 5% a 19%
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UMSS.
e Tabla B.1 parametros criticos = Bird.
Ejemplo:
Se tiene los siguientes datos:
b=2
cm’
D,, =13*107— D, =7
ABI seg. AB2
T, =0°C =273°K T, =100°C =283°K
P =1Atm. P, = 8Atm.
Calculamos:
b 2
P\T 2 (1Atm. °
Dy = Dyor| - || 7| =13*107 ( w J(m Kj
P,LT, seg.\ 8Atm. J\ 273°K
cm?

D,s, =0,01746
AB2 seg.

b) Mediante la teoria Cinética.

C=u= /E Donde : T =Velocidad cinetica media
m

*

1_N .
z :Zﬁm Donde: z =#de choques entre particulas sobre

una superficie y un tiempo.
1

e
J276*N”

A = Campo libre medio choque entre dos particulas

N” = Conjunto de moleculas que atraviesan el plano por unidad
de volumen(Cl, + Aire)

La variacion de la concentracion de cloro con la altura en el aire Fig.1
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UM.S.S.
y=Altura
A _ .
Techo La concentracion del Cly en el techo es casi cero
Gradiente de la
yha %, fr+a i / coficentracion con la altura
v By fy aL @
oy fy-a k %
ya Rl Plano imaginario
Fisa o = Alta concentracion de
i Ea Cly enn el pizo casial 100%

& Esta particula despues de chocar con la particula, choca con el plana.

A = Ez &l camino libre medio
a<Ai
X, = Fraccion molar del Cl, desprendido.

X, 100% En el piso.

Fig.2

Este plano esta construido por particulas

@ Plano imaginario
@ 4 Cualguiera.

13
a=h Q@

g

NG

a_al+a2+a,3+ ..... +a
n

a = Es la distancia promedio que recorre una particula después de chocar con otra

hasta un plano imaginario hasta un choque.

SI a=A
En no es choque entre moléculas si que es choque con el plano imaginario.

Si a>A4
Antes de chocar con el plano choca con una particula y luego con el plano.

Si a=41
Choca con una particula en el aire.
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UM.SS.

Por definicién: a = %/1

Analizando la Fig.1

X,/Yy—a=X,/y+b Q)
X,/y+a=Xx,/y-b (2)

m :Tanﬂ:dd—y
XA

Tana = Tan(180°—g) = - _ 2
dx, b
b:—adi 2/1dx
dy 3 dy
Remplazando en (1) y en (2) tenemos :
Xy /Yy—a=X, /y——/l—
dy
2 dx,

Xy /y+a=X, /y+ R
dy

El cloro se mueve tanto con el conjunto como con su movimiento propio.

Gya = Flujo molar solamente del cloro

Particulas/cm® _ cm , mol A[_] Moles Cl,
Particulas/mol seg. mol T m’seg.
Es la cantidad de CI, que suben hacia arriba por unidad de area y tiempo.

MA —

N™ .
Gua :W*V *Xy Y
N = Conjunto de moleculas que atraviesan el plano por unidad

de volumen(Cl, + Aire), o tambien # de moles / unidad de volumen.
N °= Concentracion total

*

N . 1 _ N 1 _ N
GMA = NQ*V *XA‘y +Z u W XA‘yfa —Z u N° XA y+a
« 1 T
Gy =C*v *XA|Y+Z C 0| Xalya=Xa|ysa }
* .l 2 dx, 2 dx,
GMA =C*vy *XA|Y +Z Cu Xa y—gﬂd—y—(xl_\ y 3ld—y]}
R 1 4 dx,
GMAZC*V *XA|Y+Z Ccu —Eﬂd—yj

Dr. Gonzéles Cartagena Lucio T.C.G.E.

INGENIERIA INDUSTRIAL



OPERACIONES UNITARIAS III INGENIERIA INDUSTRIAL
UMSS.
. 1 . _ . dx
Gua =C*V' *X, |, -3 CU /Id—;
Aplicando la ley de Fick :
dx
GMA = (GMA + GMB)XA -C DAB —=
dy
co, e Lg% Dy =~ 72
dy 3 dy 3
PV=nRT = PV=£RT = N _PN = N"=PN
Ne° V. RT RT
c-N_P
N° RT
DAB:% SﬂKr;]r*\/_ 12 P*No
2 % T % o %
* RT
s
2(RY"? .1 M, .
Dg==|—| *—-*———= (Sustancia puro, noes una mezcla)
3\x N o, *P

Donde: R,z = Son constantes, Autodifusion no toma
en cuenta las fuerzas repulsion y atraccion.

321
Donde: d :E(Ej * N°
3

/

J(uljﬂ
DAB =d* MA MA

2 xpk
O ¥P*Q

(Formula para la mezcla de gases).
DAB

L_FL T3
MA MA

D 0,0018583*\/
" Ohs ¥P*Q

DAB

Donde: €, =toma en cuenta las fuerzas repulsion y atraccion.
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Unidades :
cm?
D =
o ]seg.
—. g
Mil=1——
I[ ]mol.
T[=]°K
P[=] Atm.

_Opt+ 0y

Oag
2

= (En tablas B-1)

Q, = f(ﬁj: f(T,e,5) = (En tablas B-2)

8AB

& =+/Ex ¥&5 Energia maxima de atraccion molecular

En el caso de que solo tuviéramos datos de la Difusividad auna Tiy P1y
quisiéramos calcular la Difusividad para una condicion (2) que es T2y Pa.

(1/M, +1/M,)T;

Dya :0,0018583*\/

1
Gf\B *P, *QDAB2 ®
/M, +1/M)T;

DA31:0,0018583*\/( — o) (2)
o R QDA31

Dividiendo (1)/(2) tenemos :

Pl T2 " QDAsl
Dae>=Duwi| 7 || =

Pz T1 QDABZ

Para hallar D, Calculamos:ﬁ, Pero ¢,;, No hayentablasB-2y B-I.

gAB
Entonces : A y %s Hay en tablas S _ /E—A*g_B
K K K K K
KT T
— = Sne Q, = Entablas se puede leer el valor de Q.
€ Cm
K

1.5) Difusividad en mezclas gaseosas a alta densidad.

La difusion en gases alta densidad significa que la presion es mayor a los 10 Atm.
(P>10Atm.).
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OPERACIONES UNITARIAS III INGENIERIA INDUSTRIAL
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Auto difusion: Particulas marcadas isotopica mente y se hace dividir con particulas no
marcadas.

PD = PD,, = Autodifusion = La presion por la Difusividad

a una temperatura en condiciones del problema
Grafica para auto difusion = Nitrogeno en Nitrégeno o con respecto al Nitrogeno.

&
PDAPDY

3
2

T

-

m=F/Pc (Presion reducida)

T=TMc Farametro reducido estan en funcion de la composicion, se
puede utilizar para cualquier mezcla gaseosa con un error %a

PD,s

—.=a
(PDyg)°

El numerador de esta relacion es el producto de la presion alta por la difusividad a
una temperatura cualquiera, y el denominador es el producto de una presion baja o
multiplicada por la difusividad a la presion baja y a una temperatura igual a la difusividad
del numerador.

Problema:

Hallar la difusividad del CO: respecto al aire a una presion de 20Atm. Y una
temperatura de 100° C , la fracciéon molar del en la mezcla es de 0,4 y la del aire es de 0,6.
Los datos de la tabla nos indican que la difusividad del respecto al airea25°Cy 1 Atm es
de 0,06 cm?2/seg.. Los parametros criticos encontrados en la tabla son:

SOLUCION:
Datos :
Tc.,, =31° Pc.., = 48 Atm.
coz coz De tablas :
TCpre =120° PCyre = SO0Atm.

b =1,823 Para gases no polares con el aire.
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U.M.S.S.
DABZ =?
cm?
D, =0,06 seq
T, =25°C
P =1Atm.

Nota : CO, respecto al Aire.
Corregimos la difusividad con la temperatura del dato: P =1Atm, pero con T =100°C

373\ cm?
Dy =0,06% — =0,09 a una temperatura de 100°C
298 seg.

P. =D P.,x =48(0,4)+50(0,6) = 49,200Atm.  Presion pseudocritica.
T = > Tex =304(0,4) +393(0,6) = 357,400° K Temperatura pseudocritica.

T, =£,= 20 = 0,407
P. 49,200 _
Ir a la grafica y hallamos "a" quees un numero
T 373
T, == =——=1,044
T. 357,400
PZ DABZ
—_—.=a = P.Dp, =8, (PDAB)0
(PD,g)
D & (PDy)°  a,(1)(0,090) cm’
B 20 seg
) :

1.6) Variacion de la difusividad en liquidos con presion y temperatura.
Deduciendo por las leyes de Stock, Eiring y Nerst.

Ley de Wilke:
Difusividad de un liquido respecto a otro:

(¢7B Mg ) _ cm?
IUVAO,() [_] g
@, = Parametros de asociacion del solvente sin unidades, significa
cuan asociados estan las moleculas de los liquidos de la solucion.
Estas asociaciones dependen delas Fuerzas intermoleculares de las

moleculas del solvente.

D, =7,4%10°
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M, = Parametro del peso molecular del solvente.
T =Temperatura de la disolucion de la mesclaen °K
1 =Viscosidad de la solucion (Poise) g./cm/ seg.
V, =Volumen molar del soluto cm®/mol a la temperatura normal
de ebullicion y a la presion del problema.

Para pasar de liquido a gas, se tiene que verificar 2 tipos de fases.
Existe una fuerza intermolecular o fuerza de gravedad, e inter actuacion molecular,
Las mas fuertes son las de los puentes de los hidrégenos, ejemplo: el agua.

Agua H

H \O/ Union intermalecular

(Fuente de enlace de Hidrogenao)
- holecula de agua).
i g

o I

Alcohol Etilico H &0+

Electronegatividad.
CHy —C __ 0OH &R

\

H

Dipolas electricos

NaCls = Son débilmente asociados no forman dipolos, si no que tan solo Fuerzas de
Vander Waalls.

Tabla: Del parametro de asociacion de algunas sustancias conocidas.
(P Alcohol Metilico = 1,4
(P Alcohol Etilico = 1,5

(P Benceno Na Cl4 (No asociado) = 1,0

Problema de examen: Derivar una ecuacion para calcular la difusividad de un
liquido A respecto a otro B, a la temperatura T2 suponiendo que se conoce la difusividad de
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A respecto de B (D,; ), para el mismo liquido respecto al mismo solvente. T1y P1 obtendra
en Tablas.

T, = Temperatura cualquiera

1/2
(¢BMB) T,
AB2 1 VAO,() M
1/2
oM T.
DAB] :a( : 5)0,6 : (2)
AN

Dividiendo (1)/(2) tenemos :

. 1 1
Dyg2 = Dpgi (T_ZJ [ﬂ] Pero: (iJ = e_AE(VISCOSO)[R*T,_R*sz
T )\, 75

Reemplazando :

1

. 1 1
T —AE(VISCOSO)[i— ]
_ 2 R*T, R*T2
DABZ - DAB] (T € ]
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Capitulo N° 2

TRANSFERENCIA DE MASA EN REGIMEN LAMINAR (Difusion)
2.1. Introduccion.-
En este capitulo tocaremos:
e El balance de masa (Total y parcial).
e Casos de difusion que existen.
e v > Ca=f(z)oXa=f (XY, z) Concentracion en funcion ala distancia.
e (G - Gwma Difusividad de flujo molar.

e Promedio > X, o C,.

2.2. Balance de masa. (Se trabaja para mezclas).
Es para una mezcla binaria (entre dos soluciones).
BMT = Balance de masa total.

. Linelmente independientes
BMA = Balance demasa la solucion A
BMB = Balance demasa la solucion B }Linealmente dependiente, se calcula BMT y BMA.

Si se contaria con las 3 ecuaciones seria linealmente dependientes.

BMA: {Velocidad de entrada} {Velocidad de salida de}+{Velocidad de produccion}

de masa de A. masa de A. de masa de A

_ [Velocidad de
~ |acumulacion de A
Donde : Velocidad de produccion de masa de A es cero, por que no hay reaccion guimico.

Sistema en régimen estable: Llamado también sistema no transientes, este sistema
no cambian en el tiempo, o que no dependen del tiempo(Velocidad de acumulacion =0).
Sistema transientes: Este sistema cambian en el tiempo, o que dependen del tiempo.

Ejemplo: Piscina > Mientras la piscina se llena existe velocidad de acumulacién el
sistema transientes, una vez llena el sistema se convierte en estable o Sist. no transientes.

NOTA: En una reaccion quimica siempre hay reacionantes y productos, si se pierde el
reactante entonces se gana un producto, la materia prima no se crea ni se destruye.

Transferencia de masa en régimen laminar - Difusion.
Transferencia de calor en régimen laminar - conduccion.
Transferencia de cantidad de movimiento en régimen laminar > Transporte viscoso.

2.3. Difusion a través de una pelicula estancada (No existe mov.).
Es la transferencia de masa en régimen laminar a través de una particula estancada.

Ejemplo: El azucar se va disolviendo a través de un liquido estancado que es agua , de

tal forma que se va difundiendo el azlcar hasta que no haya diferencia de
concentraciones(Diferencia de concentraciones = Fuerza impulsora).

1 T.C.G.E.
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U.M.S.S.
3 & Con la altura se va se va determinando
59— ® Espacio de cabeza  diferencia de concentraciones, de modo
@ ppire g que habra transferencia de masa (difusion)
2 e I através del aire la acetona se va

difundiendo.
Aire = Estatico > G,,, # 0 Acetona

Acetona = Movil. > G,,; =0 Aire.

G,s =0 Debido a que existe diferencia de
concentracion en la acetona.

Movimiento global de conjunto - Movimiento individual = 0

Diferencia de

Densidad de Movimiento concentracion
flujo molar global —_—
f—/%
=~ dx

GMB :(GMA+GMB)XA_C*DAB 0

dz
Pelicula estancada: el aire se mueve a velocidad talque la velocidad global la iguala por

eso es que: G,z =0

Sea el ejemplo:

o L=V e=0
=Y 11 =Py sy 1 Pv = Presion de vapor de la
acetona.
Pt = Presion total
H = Pa/Ps Humedad
- Si: Pa= Ps -2 H=100%

Fraccion molar del liguido

Gya =7?
C,=1(2)
X, = f2)

X, =? concentracion del gas.
X, =? concentracion del aire.

2 T.C.G.E.
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Presion de vapor: Es la presion que ejerce las particulas de vapor en la pelicula
gaseosa proxima al liquido.

v, =V, En equilibrio
v, >V, Se condensa, supera ala presion de vapor

v,
O O
O
& O
e
O 'S Vi
o 9 o0 'S

Superficie liquida
Ejemplo: Sal + H20

FParticula de sal

= DAL

En la pelicula del liquido que rodea a la sal , concentracion de sal es igual a la
concentracion de saturacion.
Concentracion de saturacion: Es la cantidad de sal que se disuelve en un liquido que por
encima de la concentracion no acepta mas soluto.

NOTA:
e Lahumedad se mide con hidrometra.
e La presion atmosférica se mide con barémetro.
e La presion manometrito se mide con manémetro.
e El flujo de gas se mide con el anemdmetro (Anema=Aspas).

Calculos:

X — fraccion molar en la fase liquida.
Y — fraccion molar en la fase gaseosa.

3 T.C.G.E.
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Flujo molar
del aire=0

dy,

—— B
Gua =G+ Gyg [Ya—C*Dy e 0 Ley de Fick.
z

dy
GMA - GMAYA =—C* DAB d_ZA

dy,
dz

GMA (l_YA) =-c* DAB

*
G, dz = - c*D,gdY,
(1_YA)
YAZ dYA
e 1-Y,
Donde: S = Area Cilindro= 7r? = ctte.
0

z2
Gz =—c*D,

G z2 Y
%Ll dz=-c*D,s Ln(L-Y,)|"
1-Y
GMA (ZZ_Zl)ZC*DAB Ln(ﬁ}
Al
90
s c*D,, Ln|1-Y,,
- (ZZ_Zl) 1_YA1
n P Yae =0
VTRT a=ot
Al PT
_ P Dy ln 1
" ORT(Z,-Z,)| PV
I:)T
_ P Dy Ln( P j
" RT Az (P-Pv

Expresar de tal forma gque haya una fuerza impulsora.

Y, —Y
GMAzwi(M] Arbitrario
AZ YAl_YAZ

Ln[l_YAz }
1-Y,,

4 T.C.G.E.
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G :CDAB YA:L_YAZ
MA AZ (1_YA2)_(1_YA1)

Ln (YBZJ
YBl

_CDyu (Yo = Ya2)

G
YAAZ (Y, —Yey)

T,-T, . o
Sabemos que: T.ml.=—2 Tl (Temperatura media logaritmica)
Ln (Zj
T
cD
Gyp = ——28 _*AY
YA AZ*Ygml. A
Fuerza Fuerza
impulsora impulsora

! — ) ——
Gu, =k, * AY, en transferencia de calor es g, =h AT

, CD,g . . . e
Ky =——F— Transferencia masa en regimen laminar y solo"laminar
AZ *Yyml.

Donde: k = ctte. en regimen laminar contra diferencia equimolar.

Sistema permanente:

O
AZ e

A 0
O g oo 9
» {:?D ENTRA,
0 08000 Pv

Para: Z=2, Y, =Y, =—
z
7 1 LA M p Y, = f(2)

5 T.C.G.E.
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i.) Tomar un elemento diferencial.

ii.) Aplicar un balance de masa al elemento diferencial.

iii.)  Laecuacion diferencial que se obtenga del balance de masa se tiene que
combinar con la ley de Fick.

iv.)  Luego integrar la ecuacion diferencial.

# de mol
que entra

f_Jr N o 1
Gy, *S|, =Gy, *S),,,, =0 Dividiendo entre K_S*AZJ

Z+AZ

Donde S es la seccion evaluada a una altura Z.

G -G
MA[7.1A7 'V'A|Z =0 Aplicando limites.
AVA
im [ Crtlecaz =Gl | g
Az—0 AZ Az—0

: dG -
Se combierte en :FMA:O Donde: G,,, es una ctte. fisicamente.

— dy,
GMA = GMA _GMB YA - CDAB E

_ CDAB di
YA 1Y, dz
dGyy _ D,, d( 1 dy,
dz dz(1-Y, dz

Donde:i 1 % =0 = Id L OIL:O
dz\1-Y, dz 1-Y, dz

LY, J-dYA

1-v, dz

v = [c,dz

-Ln(1-Y,)=C,Z +C,

Aplicando condiciones de contorno tenemos :

6 T.C.G.E.
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Para:Z =2, YA:YM:ﬂ

F%

=2, Ya=Ya
-Ln(1-Y,)=C,Z,+C 1
(1=Ya)=C,2,+C, @) Resolver esta ecuacion.

-Ln(1-Y,,)=C, Z, +C, (2)
Sabemos que: Y, +Y, =1 = Yz =1-Y, Reemplazando tenemos:

Z-71

Y, ~ (YBI jzz-u
A Ye2

Si la f.0. de distribucion es una recta se aplica media aritmética.
Si la f.0. de distribucion es cuadrética se aplica media geométrica.
Si la f.o. de distribucidn es logaritmica se aplica media logaritmica.

Tabla de datos

. . Utilizar una media que este adecuado a la f.o. de la distribucion
hallar la ecuacion grafica

i} I(YBjdz
[Y_B]:YL Pero: X = [[[x f(xy,2)dxdydz
Ye, Z ' J'J'J'f(x, y, z)dxdydz

7 T.C.G.E.
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75 Z-71
Z22-71
_ I (ij dz
[ Yo J_ 21\ Ye
zZ2
Idz
Z1

YBZ
Haciendo cambio de variable:

z2
Z-2,
ZZ_Zl

olu =

Z1

Reemplazando tenemos :

(Y_—B]J:@ZZJV(%ZJW

(2,-2)

8 T.C.G.E.
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2.3. Transferencia de masa en régimen laminar en contra difusion equimolar.

Ambos se mueven con la misma magnitud pero en sentido contrario.

Liguida Gas
f,_..--- YA! GMA =7
Y,=f(2)
Alta|concentracion Yo =7

de |amoniacol NH, )

Yo
*——Gu.u.
E — -
T bl
i
Mz
T &,
GMA = (GMA - GMB )YA - CDAB dz
Z2 Yao dYA
71 GMAdZ - LM DAB H
GMA (Zz - Zl) = _CDAB (YAZ _YA]_)
cD
GMA = ﬁ(YAl _YAZ)
2 1

G, = k, AY Donde: AY = Fuerza impulsora

. ¢cD A . .
ky :A—ZAB Ctte. para la contradifusion molecular en regimen laminar

# de mol
que entra

—
Gua ™S, -

z

G -G
“m( MA|Z+AZ MA|Zj: limO0
Az—0 AZ Az—0

Se combierte en :dGi: 0
dz

Gua*S|,.,, =0 Dividiendo entre (— S *1AZ J

Z+AZ

dy
GMA = _CDAB d_ZA
dc‘i — _CDAB i% — 0
dz dz dz

9 T.C.G.E.
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U.M.S.S.
jd Ta :jo = O'i:cl
dz dz
%:jcldz = Y, =C,Z+C,

Para: Z=2, Yo=Yy
=17, Ya=Ya

Y., =Y
YA _YAl :Eﬁj(z _Zl)
2 1

Graficando la siguiente ecuacion tenemos:

10

T.C.G.E.
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Ejercicio:

Un recipiente semiesférico de radio R, se halla con un solvente cubierto hasta una
altura R/2. El solvente tiene una difusividad D,; = D, auna presion de 1 Atm.y a una

temperatura de 25° C , el recipiente se halla en condiciones ambientales. La presion de
vapor a esta temperatura es 0,1 Atm. Calcular la velocidad inicial en Kmoles por hora con
la que se evapora el solvente y el tiempo en el que la altura del liquido desde la base es ¥4
R.

R
! & & W ga
EEIITE R
Fury 3 O ¢ £ Y
a1
Funz R | | I R/
‘\-MH___
Py =Pu=0,1 Atm. _
Interfase

C=1 Mo hay solvente.
El la parte superior de la semiesfera se evapora

— Existe AConcentracion del soluto.

Donde: ¢ = n_ P
V RT

Datos :

Pv =0,1Atm.

Pv =1Atm.

T =25°C = 298K

Dae =Dy

Solucion Resumen:
e G, 2 Aplicando la ley de Fick.

e Ac -> Balance de masa.
e °T - De acuerdo a la ecuacion logaritmica.
a) G,,=? = Aplicando la ley de Fick.
0

—— dy : :
Gua = (Gya —Gys)Y, —CD,g d—A (Pelicula estamcada por que el airenose mueve)
z

D Y,

YA 1-y, dz

cD
G, 0Z = —ﬁdn

11
T.C.G.E.
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R _ CD,g a2 dY,
R/zGMAdZ T IYAl 1-Y, @)

Si existe transferencia de masa — existe Ac.

Sabemos que:

Pv
Yoo =Yai = F
Gy : -
Gy =—— (2) Donde: G,,, es L a la seccion.
S =nxr? 3)

Tenemos que expresar S en funcion de Z.
Graficando geométricamente se tiene:

Aplicando pitagoras tenemos :

R” =1’ +(R-2)

r’ =R?> —(R-2)?

r’ =R?> —(R*-2RZ + Z?)

r’ =2RZ - Z°? 4

Reemplazando (4) en (3).

S=7(2RZ -Z?) (5)
Reemplazando (2) y (5) en (1).

J-R Gua 7 Dy J-YAz dy,

RI2 7(2RZ - Z7) Ya1-Y,
G, (R dz cD YA2
;;A '[R/Z Z(2R-2) =—— Ln(l_YA)|YA1
Integrando por partes :

1 :é_’_ B :A(ZR—Z)+BZ
Z(2R-2Z) Z 2R-Z Z(2R-2)

Por lo tanto:
1=A(RR-2)+BZ

Para Z=0 1=A(R) = A:%

Para Z=2R 1=B(2R) = B=$

G (1dZ 1 dz 1-Y,)
2 [0l = = —cD,gLn
x 2\ 2R Z 2R (2R-2) 1-Y,,)

12
T.C.G.E.
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U.MS.S.
S —A[Ln Z-Ln(2R - Z)]‘ =cD,,Ln (€-Ys)
2R 1-Y,,)
Gua [Ln R—Ln(2R—-R)—Ln (R/2)-Ln(2R—R/2) |=cD,,Ln 1-Y,,)
2Rxr v
S LH(ERJ—Ln (ERJ :cDABLnM
2R | 2 2 -,

Reemplazando ¢, D,;, Y, YY,, tenemos:

Guun Ln (3/2Rﬂ: P D,Ln d-0 Sea R'=Ctte. de los gases

2R | 1/2R R'T (1-0,1)

Gua S f1n3)- (1 0)

2Rx R T (1 0,1)

Gua _ PD, L

2Rr R'TLn3 (0,9
2Rz PD : L

A = ST | L Velocidad a la que se evapora inicialmente.

R'TLn 3 0,9

b.) Primeramente debemos saber cuanto de solvente se evapora en la fase gaseosa.

Solamente cambian los limites de la integral de Z a R

Gy IR[d_Z dz J: P 51 @-0

+
2Rz72\ Z (2R-Z)) R'T ° (1-0)
Gy P
Ln Z -Ln(2R-2)] :—DLn09
el (2R-2)][; === DyLn(0.9)

S Ln(Ej—Ln( R j __P D,Ln L
2Rx z 2R-Z R'T 0,9

PD,Ln (olJ 27R

Gya = Esto es que ocurre por ensima del liquido

R'TLn ( 2R=2 j
Esto es la velocidad variable que dependera de Z
Haora hay que hacer un balance de masa en el liquido.

La disminucion del nimero de moles en el liquido con respecto al tiempo en el liquido es
igual a la que se evapora al aire en ese tiempo y esta se expresa de la siguiente manera.

13
T.C.G.E.
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dn, 0

dZ o d¥/alumen dt MA
dV = zr’dz

EEEgg Disco de espesor dZ Y radio Variable.

_dn ) dfm ) 1dm _ 1(déV)_ Sfav)_ o ,dZ
dt dlmM) Md MUd ) wMUid) dt

[— an, j —%(mz - zz)d—Z -G,

dt dt

5 dz PD Ln(;;JZER
- (2Rz-27) =0 '
M

dt R'T £2R—Z)
Ln >

Esta integral no se puede resolver por integracion analitica, a menos que se utilice un
método analitico (Ronge Kuta).

Para ello primero podemos reemplazar G,,,

—onr? 9z _
dt
Gua [9Z _

1
=cD,,Ln| —
r 3 A8 {o,gj
2RZ -Z7° PD
jm—5—”( )i dz=[2 L
Rz M 2zR Z oR'T ~ (0,9

IR_7
_or R'4(2Rz —Zz)Ln(—)dZ _Pby Ln(ijt
M Jri2

De esta ecuacidn despejamos t
Otra forma para poder calcular el tiempo es de la siguiente manera:
3

De tablas: V =%Z(Z(2X)2 +sz Volumen de una seccion esferica.

14
T.C.G.E.



OPERACIONES UNITARIAS 111 INGENIERIA INDUSTRIAL

U.MS.S.
2 2 2
Si Z:B: = X2:2RE _R_: Z_R_=3R
2 2) 4 4 4
2 2 2 3 3
v o ZRI3[,3R +(5} _102RT o, _BrR
624 4 2 48 24
3
5O:m = m=o, >R
v 24
d d _ _ _ _
V= T = t=— No se puede aplivar regla de 3 simple por soloseaplica cuandoesctte. ylineal
v

v =Zz(§(2x)2 +22]
6 (2

X?=2RZ-2°
Rseemplazando en X? en V.

v :%z(%(z(sz -z2)) +zzj

Vv =%ZZ(6R—Z) = dV =(27RZ -7Z%)dzZ

Diferencial de masa que seva perdiendo (—) enel liquido que esigual al numero de Kmoles que
sevan evaporando.

ldn sV o
M dt M dt MA

—i(zﬁRz —;zzz)o'—Z __ DR g
M dt  Ln((2R-2)/Z2)
—%(mz - ZZ)Ln(ZR —Z jdz = 2cD,R Ln(4/2)dt

2R-Z

_%J':/Z(ZRZ—ZZ)Ln(

—ij‘) (2RZ —zz)LnLZR_Zjdz
M JRri2 Z

2cD,R Ln(4/2)

]dz =2cD,RLn(4/2) t

t=

15
T.C.G.E.
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Capitulo N° 3

TRANSFERENCIA DE MASA EN REGIMEN TURBULENTO

3.1.) Introduccion.

La transferencia de masa en régimen turbulento no tiene un nombre especifico, este
capitulo estudia la humidificacion del aire seco que pasa a través de un tubo de papel
mojado, entra el aire seco 0 en algunos casos con porcentaje de vapor y sale un aire himedo
con un porcentaje mayor al que a entrado, la transferencia de agua al aire es axial;
radialmente se mueve el agua y el aire en forma longitudinal es decir que no se mueve en
forma radial.

Estudiaremos la transferencia de masa turbulento para luego unidificar con el laminar.

También tocaremos los siguientes puntos:

e Determinacion de coeficientes de transferencia de masa por método Experimental.

e Determinacion de coeficientes de transferencia de masa por método del numero
Adimensional.

3.2.) Transferencia de masa en la humidificacion.

Estudiaremos el método para humidificar el aire, el cual es muy utilizado en la
industria.

A continuacién mencionaremos algunos usos del vapor por ejemplo:

e Secado del queso (Transforma los aminoacidos en proteinas. Hidrélisis =
Vuelve al queso mas cremoso).

e Secado de frutas (Platano, manzana, uvas, duraznos, etc. Para exportar a otros
continentes).

e Secado de la madera (para acelerar el secado sin que se resquebraje).
e Secado de los cerdmicos (Tejas, azulejos, ladrillos, otros.).

 Parael proceso de germinar la cebada (La cebada simula estar bajo la tierra, esto
para fabricacion de la cerveza por ejemplo TAQUINA).

1 T.C.G.E.
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Procedimiento de humidificacion del aire.
Aire Humedo ?
=

x‘: i o ~T7 L
]
— - -
Pelicula de . *
agua - X - -4 E
Jo— - - R—
Tubo de pared . '
mojada - o
_ ]
—P - -—
Punto de ﬁ : :
estudio - -+,

[ ]

—- -
. X
[ ] [}
[ ] ]
[ ] ]

‘/’. . - .
Ajre seco

Interfase Liguido-GGas

Existe transferencia de masa de la pared al centro debido a una diferencia de
concentracion, en la parte inferior existe menor cantidad de vapor, el componente de
transferencia de masa es en el gas, (se estudiara la transferencia de masa desde la pelicula
hasta el centro del cilindro).

La velocidad del aire en la interfase del gas y la pelicula de agua es cero.

Presion del agua:

P, = Presion del agua en el centro del tubo.
En la parte inferior: P, =0
En la parte superior: P, >>0

A continuacién se muestra en la fig. siguiente:

2 T.C.G.E.
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Graf. 1
P.ﬂ.@ﬂsu.ﬂg ‘
En la interfase Liguido-Gas
P & pz
Fresion de H.O
ﬁFﬂ En el centra del
tuba
/'/—l" Pv en en eire del HyO
. -

e

P, =0 Aire seco (A la entrada)

Como la grafica tiene un comportamiento de APml entonces se cumple la siguiente
ecuacion.

Gy = k,APmI

En la interfase X =Pv/P, Donde: PB,,, =Pv

Pv-P,,.. = Diferencia de concentracion.

Se puede observar en el graf.1 que la presion de agua en el centro del tubo en la parte mas
baja es Pagua =0, y en la parte mas alta del tubo Pagua # Pv ; Pagua < Pv

El grafico 1 es similar al grafico de la transferencia de calor en 2 tubos concéntricos que en
el interior del tubo circula el aceite, y en el exterior vapor de agua caliente
(Intercambiador).

Intercambiador de calor:

+ “apar
T,

/

Te=207C Ts=100°C

4

k]
T,
+ “Yapor condensado
3 T.C.GE.
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Te=#Ts
T1 = Tz
q=hATml (media logaritmica)

Del aceite

m*c, (Ts—Te)
P

q= hATmI = rn\/ (Condensado) *ﬂV =

A

Ecuacion de balance energia del aceite

Balance de Transferencia de calor : (en regimen permanente).

m,C, (Ts—To)+q;A —mc,(Ts—To)=0 donde To=0 (Temperatura de referencia)
Ecuacion de transferencia :

;A =mc,(Ts—To)  donde g, = hATml

hATmIA = mc, (Ts—-To)

Diagrama de transferencia de calor:

T

A

a1 Q2= m 3 Qd=h, m

En consecuencia el grafico de la presion del vapor era el siguiente:

FA

P

-
L

La grafica es o cumple como una distribucion logaritmica, por lo tanto se dice que el flujo
de masa es la siguiente:

Gy = k,APMI

4 T.C.G.E.
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Analizando en el punto de estudio:

Pa A Transferencia de molecula a malecula (Mezcla lenta)

Pv
En la pared Mezcla rapida o mezcla taotal
del tubo P,

LAMINAR Lo
TRANSICION

. TURBULENTO :

. : . h"
,&ﬂ ;&rz ﬁrs R

e Laminar - Existe transferencia de molécula a molécula del agua-aire.
e Transicion - Forma intermedio entre laminar y turbulento el agua va hacia el

centro y viceversa el aire.
e Turbulento - Existe una mezcla total o muy rapida entre el agua — aire, avanzan

racimos de agua y racimos de agua.

Laminar :
cD A .
G, =—22—(Pv-P) En los tres casos es dificil de calcular el flujo por que
Ar,Fyml faltan datos.
Gy, = n P I( ) —PR,) Las tres ecuaciones son iguales por el flujo es molar
r,P,m
Considero que es turbulento por que la
Gy =—22_(P,-P) transferencia de masa esta dominada por turbulencia.
Ar, P mI
Gy =k AP

AP No es media logaritmica por que estamos analizando en un solo punto y la presién no
varia.

EN LA FASE GASEOSA:

Gya =k, APAmI}Si es total APml, si esun punto AP.
Gua =k, AY,ml} Si es total AYml,si esun punto AY.

5 T.C.G.E.
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EN LA FASE LIQUIDA:

Siempre se usa AC,ml y AX,ml
Gy = k. AC,ml
Gua = ky AX,ml

Las equivalencias se encuentran en la tabla 3.1 del (Traybal).

Gy =k, AP,mI
G, =k, AY,ml
G, =ko AC,ml  En caso de contra difusién equimolecular.
G, =k, AX,ml
cD
Gyr = —2—AY,ml
AZY ml
Gur = K, AY,ml
cD cD
K, =—2— = 22 =K,Yyml
AZ Ygml AZ
' CDAB
Sabemos que k, = ——==
AZ

CD,g

GMT = —AYAm| = CDAB (PAl [P PA2 / P)
AZ

AZ ( YBZ _YBl j
Ln(YBZ /YBl)

Donde Y, =P, /P

Py,—P
Gy =L __(Pu=Pi) e g DudPuml
PAZ (R,/P-P,/P) AZ *P,ml
Ln(P,,/P—P,, /P)
Kg=CD¢ - CDi=Kngm|
AZ *P,ml AZ

cD
Igualando —2&
AZ

K Peml K Pyml

=K, P ; Donde Yyml = Pyl

K Ygml =K Bml = K, =

Yyml B P,mli 9
P
K, =K, P
cD . ¢cD k,
Gua =—22AY, = k, =—2 = K, =—
AZ AZ Y ml

6 T.C.G.E.
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Determinacion del coeficiente de transferencia de masa:
A) Metodo experimental.-

En este método:

e Es necesario un equipo de transferencia de calor para hallar h (Intercambiador).
e Es necesario un equipo de transferencia de masa para hallar k (Humidificador).

En este caso nos interesa hallar k.

Aire Humedo

G
R

AL
> | - : Para Z=0 Y,=0 P,=0
Tubo de paredeg—f ——P *1— Para Z=L Y,=Y, P, =P,

mojada " ¢ Para r=0 P, =Pv
G, [_]m_oly masa
G . t t
/ ’ - G -E 0

.. Aireseco .-
Interfase Liquido-Gas

Primeramente convertir el flujo de aire a flujo molar:

0 GJ Kg/h
G =W igrkmol
Aire g/ Kmol
Balance de masa:
Area L al flujo
Area lateral dela mezcla
del cilindro ';DT mol
BMT : Gog +Gya 7DL =G, 2 {T} @
2 2 P P
BMA: G DL+Gy 22 =G, P2+ D2 | pondeitzoy, (2
4 4 P P
TT Gya =k,AP,ml T.T.=Transferencia de masaradial turbulenta (3)

7 T.C.G.E.
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Sabemos que:
P, ‘
P
A Py 2P
AP AP, ml _ APy, — ARy
Ln &
AP,
-
0 L

(Pv-0)—(Pv—-APR,,)

AP,ml =
Ln Pv
Pv-P,,
P
APml=——22
Ln Pv
Pv-P,,

P
Gy.zDL = ( Gy +G,,,zDL) =G, *%

P P
Gy.7DL - GMAEDL% =Gps %

P

GO Az
G _ MB P
MA P
DL — 7zDL 22
P
GISIB PAZ — PA2
DL(P-P g
7DL( AZ) LN Pv
Pv-P,,

L Pv
Gy " Pv-P,
k _ MB A2

9 zDL  P-P,

8 T.C.G.E.
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Para calcular el h en transferencia de calor o el valor equivalente U.

Supongamos que se tiene un intercambiador de calor.

*Tz ¢=40°C Sistema

/
2 X 9% %

T1E=25°C . .:l' T1FE|]':'C

Leche . // W W

Agua ﬁ T,e=01°C
GY

E

Di = Diametro interior (dato).
e = espesor (dato).
L = Longitud (dato).

G0 = Kaleehe i),
_ Kg.H,0
h

Kcal
Co = KgoC (dato).

u="?

G? ).

Al sistema entra calor sensible y entra calor sensible.
0

—
dH =nc,dT +(d—deP
dP

T2
AH =.[T1 mc,dT =mc, (T, —T,)
Q=AH Si P =ctte.

Balance de calor o Entalpia:

. Calor que ingresa por
Calor que ingresa al la superficie interna Calor que sale al
sistema en la leche por produccion sistema en la leche

—_—— f—.—./\—ﬁ —— A
G/c,,(Te, —To) + UizDIiLATmI = G c,,(Ts, ~To) ; To=Temp. de referencia

9 T.C.G.E.
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En los problemas de operaciones industriales Il generalmente es disefiar el
intercambiador y de ahi calcular el area de los conductos de transferencia de calor.

Si To=Te,
. Gl (Ts, —Te . .
Ui=-— Plﬁ;_lL 1) Es el coeficiente de conductividad TOTAL de area ctte.
7zDi

(Te2 —Tsl)—(Ts2 —Tel)
Lnl &2~ T8
Ts, —Te,

Para paredes de cilindro que tiene paredes seccion variable

ATml =

i_lﬁ+3i+iﬁ Para el interior
U hA kAml h A
i=ii+3i+ii Para el exterior
U, h A kAml h A

Solamente podemos calcular U, y U, ,y no se puede calcular h, y k por que por

que la temperatura es media logaritmico 6sea que la temperatura varia en la superficie
segun la longitud del tubo.

3.3.2. Determinacién del coeficiente de transferencia de masa por numeros
adimensionales.
Para transferencia a través de tubos concéntricos:

Numero adimencional en transferencia de calor.
Nu=a Reb P¢=0,023 (Re)"'86 Pr‘"33

b
hza(gj
D

Numero adimencional en transferencia de masa.
Sh=a Re”Sc® = 0,023Re%*Sc’*  Para Re : 4000 — 6000

Cuando el numero de Reynolds disminuye o se baja este quiere decir que el flujo es
estatico o que se mueve la masa suavemente (Laminar).

Se dice que la transferencia de masa es turbulento si:

Re > 2100

10 T.C.G.E.
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Si no se cumple esto se dice que la transferencia de masa es laminar.
Lo que aremos ahora es ver esa semejanza entre transferencia de calor y masa.

Tabla 3.3.2 Grupos adimensionales correspondientes de transferencia de masay
de calor.

N° | Transferencia de masa Transferencia de calor
1 _ _
CazCu _ Fuerzaimpulsora Ta=Tu Fuerzaimpulsora
CAZ Al TA2 —a
2 | Numerode Rneynolds Numero de Rneynolds
Re — ovD Re — ovD
U H
3 Numero de Schmidt Numero de Prandtl
5 =4 -7 p-St_V
0D, Dy K «
4 Numero de Sherwood Numero de Nusselt.
s _KPRmRTD FD _kFRmiD |\ _hD
" PD,, CD,g PD,,
k.D k, RTD
=< -7 ...etc.
DAB P DAB
5 | NumerodeGrashof (+) Numero de Grashof (+)
3 2 2
Gr, = 9L42 (éj Gr,, = gL’ AT (fj
o \u u
6 Numero de Pe’clet Numero de Pe’clet
c.Dov Dv
PeDzReSC=VD Pe, =Re Pr=-"+ =
AB o
7 Numero de Stanton Numero de Stanton
~Sh Sh St — Nu _ Nu
ReSc Pe, Re Pr  Pe,
8 | jp=stsc® ju = StPr?’?

conveccion natural; Ao = ‘51 —52| AT = ‘Tl —T2| ,enlamisma fase

También se puede expresar de otra forma el Jo:

(+) Numerode Grashof (+) EI numero grashof aparece en los casos en que hay

T.C.G.E.
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Sh S 2o k,PsmIRTD 213_ k,PemIRT 5o 213
Re Sc PD,, * oD, u Pv
H 0Dy

Para transferencia de calor también se puede expresar Jn en funcion del h.

j, = StPr2”?

—Pr
y7i

0
_ K pr2/3 — hﬂ * pp-1/3
ovD ukv

Conociendo estas ecuaciones vamos ala tabla3.3 (Traybal).

Tabla 3.3 Transferencia de masa para casos sencillos.
Es la tabla en donde debemos reconocer al caso que le pertenece el problema.

Movimiento del | Rango de las Ecuacion empirica
fluido condiciones

1. Dgntro oa Re = 4000 — 60000 jp =0,023 Re Y7
cilindricos. Re =10000 400000 jo =0,0149Re ™"

Sc >100

Sh =0,0149 Re”® s¢*'®

2. Flujo paralelo
ilimitado, con
respecto a placas
planas.

La transferencia empieza en
el lado principal.

jo =0,644Re, °°

Re, <50000

Re, =5*10° —3*10’ —
Pr=0,7-380 Nu = 0,037 Re,*® Pt,>® (P_rtl)]
Re, =2 *10* —3*10° Entre la parte superior y
Pr=0,7-380 Pr

0,25
Nu = 0,0027 Re, Pt,>* (P—j
I.

3. Gas confinado,
flujo paralelo a
una placa plana
en una tuberia.

Re, = 2*10* —5*10°

j, =0,11 Re %%

4. Pelicula liquida
en una torre de
paredes mojadas,
transferencia
entre liquido y
gas.

£:0—1 200

y7;
Agitaciones suprimidas.

Ecuacion (3.18)-(3.22) Traybal

aF _ 1300 -8 300

U

1.506
sh = (1, 76*10‘5)(£] Sco*
y7,

12 T.C.G.E.
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5. Perpendiculara | Re =400 — 25000 KsP « o6 04
cilindros sencillos | sc - 0,6 2.6 éMt Sc" =0,281Re
Re'=0,10-10° Nu = (0,35 + 0,34Re”® +0,15Re***)Pr®?
Pr=0,7-1.500
6. A través de Sc =0,6—3200 Sh = sh, +0,347(Re"Sc**)*®
esferas sencillas. a0,
Re"Sc*® =1,8 - 600 000 o _ |20+0.569(Gr, SO Gr, S <10°
°12,0+0,0254(Gr, Sc)***  Gr,Sc >10°
7. A través de Re"=90-4 000 . 2,06 Re 0575
lecho fijo de Sc=06 o = Ju = ¢
granulos. Re" =5 000 —10 300 . 204 . ous
Jb =0,95),, =——Re"™
Sc=0,6 4
Re "= 0,0016 _55 . 1, 09 n-2/3
Jo =—Re
Sc =168 - 70 600
Re = 5 _1 500 . O, 250 n—0,31
Jo =——Re"™
Sc =168-70 600 &

Re'=Numero de reynolds para el flujo en el exterior de un cilindro dG 7 x, adimensional.
Re" = Numero de reynolds para el flujo a traves de una esfera, d,G"/ x adimensional.

(*) Coeficientes de transferencia de masa promedio de la totalidad, para
concentraciones totales de soluto en la superficie de la fase. Generalmente, las propiedades
del fluido se calculan en las condiciones promedio entre la superficie de la fase y el seno
del fluido. La analogia de la transferencia de masa-calor es completamente valida.

Problema propuesto 3.3 (Cap. 3):

Mientras cae agua por el interior por las paredes de un tubo de pared himeda, haciende
a través de la pared central aire seco en un caso particular el diametro interno es 1Pulg. y

el aire entra a una velocidad de 5000 Lb/Pie.?h de seccion transversal interno suponer que
el aire esta en todas partes a temperatura promedio de 97° F, el aguaa 70° F, y el
coeficiente de transferencia de masa es constante, la presion total es 1 Atm.

Calcular la presién parcial promedio de vapor de agua en el aire que sale por la parte
superior o que se aleja, si la torre tiene 1m de longitud (o 3 pies).

Solucién:

13 T.C.G.E.
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Aire Humedo

G
R
' AL
> | -«
Tubo de paredeg} — 4—
mojada | | ; -
: Di =1pulg = 0,025m(Tubo)
— -
Gua : To,,,o = 70°F =21,11°C
: L=1m
Pro =7
/A f
/ 1 > Gue P
“.. Aireseco ..-
Interfase Liquido-Gas el
Datos:
. 2
G, 50002« 0:454Kg [ lpie |, Ih 505 KI5 4 KO
h pie 1Lb 0,3048m 3600 seg m-seg m-seg
T =97°F =36,10°C
P, =1Atm
G, =7 I2<g 4« LKmol _0.2414 szol
m-seg 29Kg m-seg
2 2
BMT : Gy %+GMA7zDL =G, % )

Si entra aire humedo multiplica por la fraccion molar del aire.

Aireseco = 0

2 2(p
BMA (Agua) : GMB%+GMAEDL=GMM ”E (ﬁj )
T

Ec. de Transferencia de masa
Gya = kgAPmI (3)

Para hallar delta APmI Tenemos el grafico:

14 T.C.G.E.
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PA‘
P Pv
v —p 2 Ppy
AP /.f-—'—_igm
APy
-
0 L

Solo se supone cuando AT del aire y del agua no es grande 0sea AT <50°.

AP, — AR, (Pv-0)-(Pv-P,,)
AP,

Ln 2R Ll PV
AR Pv-P,

(4)

Sabemos que: APmI =

=k, ———
Ln Pv
Pv-P,,

Nosehalla la Pvconninguna delas temperaturas se halla con la Temperaturaen
la interfase dondeocurre la vaporizacion.(Tablas de Pv)

Entonces la Pv sehallara auna T = (Ty,0 + Tare )/2 = T =(21+36)/2~28°C
Sea la Temperatura en la interfase T°= 28°C (Suponemos)

Solo se supone cuando AT del aire y del agua no es grande 6seaAT<50°C .

"9 _0,020Atm.
cm

Dividiendo la ecuacion (1)entre zD tenemos :

D P D
Gy 5 7 +GMAL—(P JGMMZ

D P
e GMM
4 Py,

_ GwD

4L[P—j
Prz

G,sD( P P
G, = M ( A2 A2

=k, —22——
AL \P-P, . Pv
Pv-P,,

GMA =

Igualando alaecuacion (4)

15 T.C.G.E.
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Pv
Ln
4L(P_PA2) _ (PV_PAZJ

DG, Ky
oS
o v-P,,
o or- S
o v-P,,
L G

Transferencia desde Iz interfase hasia
Ia fase gaseosa, el fluido esta dendtro
de tubos cilindricos.

CASO 1 (De la tabla 3.3)

j, = 0,023 Re™*"

Sh =0,023 Re%® Sc/®
_ovD

U

Re

Calculo del numero de reynolds:

Kg m Kg
Gy =0V [:] 3 =2
m® seg m°seg
5 V D H H " "
Re = Para calcular con esta ecuacion necesitamos "v
U
Entonces rejemplazamos G, como artificio.
G, D
Re =—2
7]

u viscosidad del aire ala temperatura de36°C (En poises).
1g/cmseg 100cm 1Kg _1846%10° Kg
100cp Im 1000g. m seg

o 7Kg /m? seg *0,025m
1,846*10° Kg /mseg
Esregimen turbulento por que Re > 2100

1 =0,018cp

=9722,22 (Adimencional)

16 T.C.G.E.
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Calculamos:
MU
Sc = *
0D, *)
5‘: I:2|' MAire — KmOI :11445&
_ 3 ! 3
RT 0,082 Atm—-L 1Im *309K m
Kmol — K 1000L

De tablas con la T,,, =36°C;hallamos D,; = Difusividad del aire respecto al agua

Aire

Tablas: 2.1 Difusividad de gases a presion atmosférica Standard (101,3 kN/m2) Pag.35
(Treybal)

Sistema Temperatura®C Difusividad m?®/seg *10°°
Aire - Agua 25,9 2,58

59,0 3,05
Aire - Tolueno 25,9 0,86

59,0 0,92

2
Entonces: D,, *10° =2,58 = D,, =2,58*10° " Del Bird

seg
TY(P
b -D _zj (_j
AB2 ABl(Tl P2

Elvalor de b parael agua enunno polar (aire) es 2,334
R, /P, =0 Por que el sistema esta abierto y el AT es muy pequefio.
2 2,334 2
D,,, = 2,58+10° [ 309K =2,79*10°
seg \ 298,9K seg
Reemplzamos datos en (*):

1846%10° K9
Sc= 55 = " M 569 > = 0,578 (Adimencional)
AB 17144573*2,79*1075 mi
m seg

El Schmidt para el aire es ctte. siempre vria entre 0,5—- 0,6

Sh =? Para esto elegir el caso (1) y no el (4) por que esto no es
pelicula si no es flujo en un cilindro.

Sh = 0,023 Re®® S¢%%*

Sh =0,023 (9722,22)°% (0,578)°** = 38,27 (Adimencional).

En es te caso cumple que:1< Sh <100

17 T.C.G.E.
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k, P,mIRT D , _
=2~ -39,10 De aqui despejamos Ky =7
PD,s
p DAB .

k, =Sh Donde: P,ml =?calcular

P,ml )\ RT D
Si T=26°C = Pv=25209mmHg* x 1AM _ =0,033Atm.

760 mmHg

El siguiente grafico nos muestra los valores respectivos de las presiones parciales en
cada punto especifico.

?ﬂe[ezcla de rapor y cire

o
\PA=PV
Pm =P'P'|;r' .: PP-A
Pra=P-Py
.Pm
? Afre seco
P,+P, =P Pero P =R =1Atm.

P,+P, =1

P, =1—Pv=1-0,033=0,967 Atm.
P,, =1-0,4Pv =1—(0,4)(0,033) = 0,987 Atm.
(Py, —Ps) 0,987 -0,967

P ) 0,987
() i)
( P,, 0,967
K, =Sh| —P|[ 2o

P,ml )| RT D

=0,977 Atm.

Poml =

18 T.C.G.E.
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m2
o (2, 79%10° ]
Se
K, = (39,10)[ m J

O,987Atm] - ?
(0,082 Atm - L ][ m

j(309K)(0,025m)

Kmol — K /| 1000L
— 3 3
Siempre debo transformar R = 0,082 Atm—-L 1m 8210 Am-m*
Kmol — K 1000L Kmol - K
kg =0,04462 K2m0| :4,462*10_2 K2m0|
m® seg m® seg
Gy = 7#.“(”‘0' _0, K2rT10I.
m”seg 29 Kg. m? seg
P, =P- DGyg Ln Pv
4L kg Pv — |:>A2

(0,025)(0,241) 0,033
o =1— = Ln

4(1)(4,462*107°) 0,033-P,,
P,, = 0,023 Atm.

J Calcular numericamente.

Respesta : 1620£2
m

19 T.C.G.E.
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3.4 Transferencia de masa y calor simultaneo.

La transferencia de masa puede suceder simultdneamente con la transferencia de
calor, ya sea como resultado de una diferencia de temperatura impuesta desde fuera o
debida a la absorcion o evolucion de calor, lo cual generalmente sucede cuando una
sustancia se transfiere de una fase a otra. En tales casos, dentro de una fase, el calor
transferido es el resultado, no solo de la conduccién (conveccion) debida ala diferencia de
temperatura que ocurriria en ausencia de transferencia de masa, si no que también incluye
el calor sensible acarreado por la materia en difusion.

Una gran cantidad de procesos se lleva a cabo con transferencia de masa y calor, una
de ellas seria la evaporacion.
Piretro - Es un insecticida biodegradable.

Supongamos un cuerpo sélido (ladrillo):

T
q
40
Ajre Caliente | |
—» | L
f
I — — — — —
Y Fy N T
-
X

En este cuerpo solido existe transferencia de calor por conduccion en el sélido y radiacion y
conveccion en el aire pero nosotros nos abocaremos a resumir en conveccion.

Este método se aplica cuando la diferencia de temperatura es elevado o mayor a los 60°
C por que conlleva a tener errores, es por eso que se trabaja con la transferencia de calor.

Si AT > 60°C = Utilizar transferencia decalor

Si AT <60°C = Consideraruna temperatura promedio de interfase.
Tipos de calor
e Calor sensible: calor utilizado para elevar o disminuir la temperatura

=] Kmol Kg Kcal oC — Kcall

=m, C,AT = G,,M ,C, AT =
Qs =m G MATTATE segm? Kmol Kg°C seg m?

e Calor latente: Calor necesario para cambiar de fase.

20 T.C.G.E.
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Q =m,4,

e Calor por conveccion: Transferencia de calor a traves de liquidos y gases.

qc = hAT
Grafico de transferencia de masa y calor simultaneamente:
H2O 2°¢ T Mezcla
kN
Temperatura
de interfase— |
{(ri
¥,
Y. =Pvip f

Aire caliente a 150 °C
Cuando hay movimiento de masa hay cambio de calor
Consideraciones:

Gy, = Flujo molar
G, =Flujo de A
G., =Velocidad de flujo de A

Ecuacion de disefio para calcular el area de un intercambiador:

Goc, (Te—To) +Uiz DLATmI -G c, (Ts—To) =0

Te
Conductividad * he C;nveccion fibre
d;
K
R 1" / i
G, " . | G, Kgiseg m’
Te . * hi i —. Ts

21 T.C.G.E.
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Siempre cuando hay un fluido solido, liquido, 0 gaseoso, en un sentido siempre hay
un calor sensible.

Q=G,¢, (Ts—To) = % —Ue Ae ATmI

Calorque entra al sistema:

GJc, (Te—To) =Ue Ae(Ti —Ta)ml +G,c, (Ts—To)

Ue AeATml = G2c, (Te-To)-Gpc, (Ts—To) ;  To=0
Ue Ae ATml = Gic, (Te —Ts)

Ue Ae ATml = Gic, (Ts — Te)

Comoel sistema tiene liquido y se evaporaagua al exterior
— esteva consumir calor
Cambiando las ecuaciones para laser donde se calcula Teen la superficie
Donde : i = i_i!JrE—AI
Ui hi Ai k Aml
(Tis —Tws) —(Tie —Twi)

Ln(T-IS —Twsj

Tie —Twe
Paracalcular h en conveccion libre sera:
h=aAT" =3,0AT*%
Encambios de fase: Q (+) gana calor;Q (-) pierdecalor.
q=Gya M4,
Donde : qS = qunduccion + qSensibIe
Entonces :
(GMA M ,Cop + Gy M5Cpy )(T —Ti)
(Gwa M ACpa+Grg MCpg )
1-e h

El calor total sera:
0 =Qs +0, ; q, =Calor latente
Or =0s + Gya M4, + Gy My

ATml =

Js =

22 T.C.G.E.
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Capitulo N° 4
TRANSFERENCIA DE MASA A TRAVEZ DE DOS FASES
4.1 Introduccion.

4.2 Fuerza impulsora a través de dos fases.

Para este caso tendremos una pelicula de agua, que esta en contacto con un gas muy
soluble en ella, el amoniaco (NHs) es el gas mas soluble en el agua.

Diagrama de concentracion: Representa graficamente el comportamiento de la
concentracion.

Liguido (H,0) | Gas (NH, +Aire)

i Y.
| &
| X
IY.ﬂn'

/E:; Interfase
::F'j_,,-_,.p/ A

I 6.,

A

Y, es menor a Y,
Y, :Fraccion molar NH, en fase gaseosa.
Y,; :Fraccion molar NH, enla interfase.
X, :Fraccion molar NH, en fase Liquida.
X ,; - Fraccion molar NH, en interfase.

Y, : Fraccion molar NH, en la fase gaseosa, en un gas hipoteticamente oteoricamente
estaenequilibrio con un liquido cuya concentracion con NH, es X ,.

X, : Fraccion molar NH, enla faseliquida,en un liquido hipoteticamente oteoricamente estaen
equilibrio con un gas cuya concentracion en el H,O esY,.

Solubilidad: Capacidad gue tiene un componente de mezclarse con otro.

o a9 og a9 o, a9 o, o 2 og a9 o,
MH, +Aire Yoz L™ Yo Y= PP,
acv‘g? o DDD o DDD o DDD o DDD o
HO M

N =10% MY = 205% NN, =305 -, =405 e =100%
HO=00%

Ha=i 4 =02 =03 Ha=id M=t

Y a=Fraccion molar de anvonidco en el gas.
¥ a=Fraccion mrolar del #ire en el gas.

X y=Fracoion molardel arvonidon en e guido.
Ka=Fracoion molardel agua e el guido.

1 T.C.GE.
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NOTA:
Xai+Yu #1 ; Por que uno es fraccionmolar del NH, en el liquido, yel otro

es la fraccion molar del NH, en el gas.

= T
= M{’M*E _@—., ¥, =25% (Amoniaco) . )
BD D BT g Por teoria se puede decir que
cuando mas soluble sea el amoniaco en el
agua entonces se vaporizara mas poco y

viceversa.

—— = X, =20% (Amoniaco)

Ejemplo de concentracion de saturacion. (Azucar en agua).

-

l)—.r Interfase del azucar

v el agua

AGUA

Este es la superficie de concentracion de s
Saturacion def azucar en el agua

LEYES:
P
Y, = (%}* Xa Ley de Raold.
Y,=m*X, Ley de henrry.

Curva de solubilidad o de equilibrio: Es la grafica donde los valores de a, b, c, son
experimentales esta curva esta tabulada en tablas y se puede graficar.

Y, =a+bX, +cXj
Y, =1(X,)
Ya A Curva de solubifidad

2 T.C.GE.



OPERACIONES UNITARIAS 111 INGENIERIA INDUSTRIAL

UM.S.S.
4.2 Fuerza impulsora y densidad de flujo molar.
Fuerza impulsora:
e [Fuerza impulsora en la fase gaseosa
AY, =Y, =Y, En términos de gas Gya =k, ,AY,

AX, =X, -X,;  Entérminos de liquido G, =k,,AX,

e [Fuerza impulsora en la fase liquida

AX, =X, — X, En términos de liquido  G,,, =k, AX,

AY 10w =Ya =Y+ Entérminos de gas Gy = Ky AY,

e [Fuerza impulsora total.

AY,rom =Yo =Y.  Entérminos de gas G, =k, AY,
AX ;1o = XA — X, Entérminos de liquido G, =k, AX,
Flujos de transferencia de masa a través de dos fases:

e En lafase gaseosa

Gua = Ky g (Ya = Y1) En términos del gas.
Gy = Ky g (X2 = Xa1) En términos del liquido.

e En fase liquida.

Gua =Ky, (X4 = X4) En términos del liquido.
Gya =K, (Yo —Y5) En términos del gas.

e Através de las dos fases (Las mas importantes para el calculo)

Gya =k, (Y, =V,) En términos delgas.
Gya = ky (X5 = X,) En términos del liquido.

Basta hallar uno de ellos y luego ya tendremos resuelto la incdgnita, los flujos
parciales son muy complicados de calcular por que es en la interfase y no sabemos que
temperatura tieney que X,, 0 Y,, tienen.

NOTA: Los flujos son iguales en todos los puntos.
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f_J% * f—/% *
GMA = kYg(YA _YAi) = ng(XA _XAi) = kXI(XAi - XA) = kYI(YAi _YA)

= kY (YA _Y;) = kx (X: - XA)

Todos los flujos tiene la misma direccion y magnitud iguales.
K, Y k, Son equivalentes al U; y U, en transferencia de calor que es igual a la

Z Resistencias de hi, que es el coeficiente global de transferencia de calor.

Para Area=ccte. R = i

ext

Coeficiente global de transferencia de masa para area ctte.

En este caso consideramos que el area es constante.

GMA
(YA _YAi): kYg (1)
m(Xy = X,) =M “m @)

dy,.
m = Ai

Ai

*

Y, =mX,; (Interfase)

Y, =mX, (Faseliquida)

=

Yai
XAi = W (3)

* * Y
Entonces:{Y, =mX, (Fase gaseoso) = X, =-2(4)
m

= X, :Y—A(S)

m

Donde m es la pendiente de la curva de equilibrio en un punto (en la curva de equilibrio)

Remplazando (3) y (5)en(2)

Y, Y’
m m Ky,
Sumando (1) y (6) tenemos :
Y,-Y, = S +m O
kYg kXI
G G G
MA — MA +m MA /(GMA)
KY kYg kXI
B
KY kYg kXI
1 1 1 . 1 1A e A
—=—+m—  Suequivalentees: —=——+———
K, kK X Ui hi Ai k Aml
4

iﬂ Para area ctte.
he Ae
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E% ~(0 Es despreciable por que la conductividad del acero inoxidable es muy grande
m

y el espesor es muy pequefio.

Donde:

1 . . , I
P Resistencia ala transferencia de masa total par la fase liquida.

Y
1 . .
—— = Resistencia enla fase gaseosa.
Ky g
1 . . -
m—— = Resistenciaenla faseliquida.
X1

Se puede decir que su equivalencia es también:

Hallaremos resistencia total para la fase liquida:

Yo _In_ G m @)

m m mk,

xAi—xAzGMA (2);
kXL

Remplazando (3) y (4) en (1) y luego sumando (1") y (2") tenemos :
mX; _ mxAi _ GMA

m m mk
o Yo Sumando
XAi XA - kMA
XL
x:\ _ XA — GMA + MA
kag Ky o
GMA _ GMA + GMA /(G )
- MA
Ky kag Ky L
1 1 1
= +
Ky kag Ky
1 1 1
= +
Ky mk, Kk

Se puede expresar el flujo molar total tambiéen de la siguiente forma
0

Y, —-Y, =—"
SpK,
Este artificio es utilizado para calcular la resistencia total en funcion del area para
aquellas situaciones en que el area no es constante si no variable.

5 T.C.GE.



OPERACIONES UNITARIAS 111 INGENIERIA INDUSTRIAL
U.M.S.S.

Coeficiente global de transferencia de masa para area variable.

Sea:
GO
Y, =Y, == @; Si = Seccion deinterfase.
Sik,,
GO
mX,, —mX, = —%_ *(m) (2); Sp = Seccion de pared.
Spky .
Yai Y,
Sabemos que: X, =— ; X, =% remplazamosen (2)
m m
Sumando (1) y (2) tenemos :
0 0 0
Y, v = ow MOu pergy yr o S
Siky,  Spky, SpK,

Gh _ Gi , MG

SpK, Sik,, Spky,
1 Sp 1 m
=— +

(Gwa) Y *(SP)

Ky Siky,  Kyo
1 1 m
_— —
KY kY kX
L Kﬁji+ﬂ Transferencia respecto al area de la pared.
K, Si )k, ky
L i+ Stpm Transferencia respecto al area de la interfase.
K, k, \Sp)k,

4.4 Fase controladora de la transferencia.

Se dice que la transferencia de masa esta controlada por la fase, a continuacién veremos
esta situacion.

a) La fase controlarte es la fase gaseosa:
Ky = i
kY

La fase controlante es la fase gaseosa cuando la resistencia en el liquido es
despreciable y esta ocurre cuando los gases o gas (NHs) es altamente soluble en el liquido
(H20), y esto nos damos cuenta cuando observamos la curva de equilibrio.

Esto es cuando la curva de equilibrio este pegado al eje X.
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Curva de solubilidad - Fase controlante gaseoso

Y. &

/ >

X.ﬂn’ X,q

Peqguefios cambios de concentracion en el gas
produce grandes cambios en ef liguido.

b) La fase controlante es la fase liquida.

~
~

1 m
KY kX
Se dice que la fase controlante es la fase liquida cuando la resistencia en la fase
gaseosa es despreciable, por lo tanto la resistencia total es igual a la resistencia en la fase
liquido; ejemplo: Oxigeno en (H20), este hecho se observa cuando el gas es poco soluble
en el liquido, esto se puede ver en el grafico de la curva de solubilidad.

Cunsa de solubilidad - Fase controlante liguido

Yﬂ‘

Ya,

P

Xﬂr Xﬂ
Pequefios cambios o variacionde concentracion en el gas
produce pegueitos cambios en el liguido.
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CAPITULON?25
ABSORSION

5.1. Introduccion:

En quimica, la absorcion es la captacion de una sustancia por otra. Por ejemplo, un
gas como el oxigeno puede absorberse, o disolverse, en agua.

La adsorcidn, que frecuentemente se confunde con la absorcion, hace referencia a la
adhesién de moléculas de gases o liquidos a la superficie de sdlidos porosos. La adsorcion
es un fendmeno de superficie; la absorcion es una mezcla o interpenetracion de dos
sustancias.

La absorcidn se lo puede realizar mediante un relleno de absorcion que se puede
apreciar en la siguiente figura.

Caracteristicas de la torre de absorcion:

Va
¥a
[ ]
?7 La —
= T4 &
»=[]
Lb
L
Dato, Mescla de 1= %3 rzc%gi IfilaLIl‘EI‘EmOS
Alre + CO2
FASE GASEOSA

Vb = G°%m (Aire + CO2) Flujo molar de la mezcla gaseosa a la entrada
Va = G%m (Aire + CO2) Flujo molar de la mezcla gaseosa a la salida.
Yb = Fraccion molar del componente a separar (IN).

Ya = Fraccion molar del componente a separar (OUT).

FASE LIQUIDA

La = G°%m Flujo molar del liquido a la entrada.
Xa = Fraccion molar del soluto en el liquido (IN).
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Lb = G°%m Flujo molar del liquido a la salida.
Xb = Fraccion molar del soluto en el liquido (OUT).
soluto  KmolCO,
tiempo hr.
VbYb = Cantidad de soluto que entra (CO2).
LbXb = Cantidad de soluto que estoy recuperando en el liquido R(%) = R(VbYb) ;
Donde R = Recuperacion.
VaYa = Cantidad de soluto perdido que se va al medio ambiente = (1-R)VbYb.
V’ = Vb (1-Yb) = Cantidad de aire que entra (Inerte).
Va =Vb (1-Ya) + (1-R) VbYb Aire + CO2 que no se recupera.
Ya = ((1-R) VbYb)/Va = Fraccion del CO2 que se va.
La = Cantidad de liquido de operacién o la cantidad de liquido que voy a usar para que el
absorbedor funcione.

Objetivos: Los objetivos de este capitulo se resumen en el disefio de un absorbedor y
para ello se debe:

e Calcular el didametro.
e Calcular la cantidad de liquido con el que se opera.
e Calcular el tamafio o altura de la columna.

5.2. Definicién:

La absorcion es un método fisico de separar mezclas de gases fundamentados en la
solubilidad de los gases en los liquidos.
Los gases de la fusion de materiales deben ser sacados por un absorbedor para que se
eliminen los gases que producen lluvias acidas.

¢ Supdngase que yo quiero producir CO2?

El CO, es soluble en el agua a baja temperatura, cuando el agua no esta fria es dificil
que el CO, se disuelva.

Para una industrial el agua no debe tener calcio y magnesio, esta mezcla se incrusta en
los equipos, en los andlisis se conoce como dureza la cantidad de calcio y magnesio.

La mezcla de gas a separar en este caso CO, + Aire debe ingresar por la parte inferior
para pasar por un relleno en bafio de agua ya sea pura o con una fraccion de CO, inicial,
que ingresa por la parte superior del relleno. Esto con el fin de que se disuelva el CO, en el
liquido al lograr el contacto intimo entre liquido y gas.

En la parte inferior se obtendra el liquido con una fraccion importante del gas a

separar, y en la parte superior se obtendra aire con una fraccion despreciable del gas a
separar.
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Caracteristicas del relleno:

1. El relleno debe ser econdmicamente de bajo costo y barato.

El material del relleno debe ser inerte respecto al liquido y al gas.

3. Debe existir una baja caida de presion con la altura, o debe existir libertad de
recorrido del liquido del gas y que produzca baja oposicion (AP /AZ).

4. Debe tener bajo peso y alta resistencia.

5. Debe tener un gran area interfacial de contacto (Tablas)

Area interfacial :

N

2
m

a, =—5 Area por m® de rellleno
m

m® _ Area interfacial

m? Volumen

a, 0 aV[:]

5.3. Diametro de la columna de absorcion:

S = Seccion de la torre.

Si se conoce la seccion de la torre entonces se conoce el diametro de la torre
Sea:

La =G,,, = Flujo de liquido a la entrada.
Vb =G,,, = Flujo del gas a la entrada.

Si se mantiene constante el flujo del liquido a la entrada y se incrementa en forma
variable el flujo de gas a la entrada como varia la caida de presion con la altura.

Experimentalmente se hace una caida de presion por unidad de altura.

4

Ly,

Logi&iE)

Caida de presion

— — —h Poto de tomdacion
por midad de abara

(Bomds b torze)
Eh estaparte elipie T 4 e Xkt

retenc tn de hgaido, donde ¢ anbi
bmasc arnerite 1a cadda de presim por
unidad de albmra y se ¢ omporta como
' ! sif1ers Tellstn seca.

L - - — : : — — — _—ahpto decam

-
L, LogBun Loglhun Log (B%a ) Flup de gas

Lay . Ly
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Para velocidad de carga el liquido empieza a retenerse en el relleno aumentando
bruscamente la caida de presion por unidad de altura, si b para arriba la columna empieza a
inundarse (El liquido se inunda tanto que empieza a salir por arriba).

La velocidad de operacién se da cuando la velocidad con la que entra el gas es menor
a la velocidad de inundacion, por razones econdmicas. Por lo tanto la velocidad de
operacion debe estar muy proxima al punto de carga. Entonces esto significa que:

G,,, =aG,,  50%<a<65%

M op

Seccién de la columna:

El disefio de la torre de absorcion depende de la cantidad de liquido que se quiere
separar. El valor de la seccidn se obtiene experimentalmente y estan graficados en la curva
de levan (en Traybal).

La grafica corresponde a una caida de presion por unidad de altura.

T &

-
X

X : Se calcula para entrar al diagrama de levan yhallar el valor deY
A—P: Este valor es importante para la potencia que tendra el ventilador.

Y : Se calcula la velocidad de inundacion.
La cantidad a separar esta relacionado con el ancho de la columnay la calidad con el
tipo de relleno y principalmente por la altura de la columna.
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Donde:
G°,x = L'=Cantidad del liquidoinerte enKg/hr.
G°,,y =V '=Cantidad del gas inerte en Kg/hr.
s =M
¢ RT
Calculado el valor de X ingresamos a la grafica de levan y hallamos el valor de Y
para luego calcular la velocidad de inundacién.

GiZ *CF *luo,l*J
- 5g(5L _5g)gc
Despejando Gi :
Gie (7070, -8)"8 |y Kg
CF *luo,l*.] mZSeg

La densidad del gas en condiciones ideales.

Gop =aGi

Donde :

J = Factor de conversion. J =1en S.I.
g. =Gravedad g, =1en S.l.

8, = Densidad del gas en Kg/m’

5, = Densidad del liquido en Kg/m?
Gi =Velocidad de inundacion.
C. = Parametro que depende de las caracteristicas del relleno(a,, <)

. a, = Area interfacial
De tablas se obtiene el valor deC.

& = Porocidad
u =Viscosidad del liquido. en Kg/m —seg
1poise =100cp =100— % —10—K9
cm — seg m — seg
S = Vb = Vb Donde: Vb debeestar en Kg/seg
GM op aGMi

V.  (Va+Vb)/2 Kmol / seg
S:G "G -] Kmol / seg * =

M op MM optimo g m

Entonces el didmetro de la torre sera:

D=}4S
T
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Problema de aplicacion:

Una mezcla de aire y SO, se va ha separar utilizando agua pura como liquido de
absorcion del SO, en una columna de absorcion de anillos rashing, de 1” por 1” de
didmetro metélico, la mezcla gaseosa se encuentra en condiciones ambientales (25 °C ,
Presion de 1 atm.). En un caso particular se desea separar 100m?*/hr de una mezcla
gaseosa con 10% de SO, , el flujo de liquido usado en Kmoles/hr que ingresa por la parte

superior de la torre es el doble del flujo del gas que ingresa por la parte inferior de la torre,
se desea recuperar el 95% de SO, que entra. Calcular el diametro de la torre sabiendo que

la velocidad de operacion es el 60% de la velocidad de inundacion.

ﬂ e Datos :
B [ ] Mezcla gaseosa :
La —
= T P =1atm.
T =25°C =298K
3
vb =100 Kmol
hr hr
Yb=0,1
Lb=2Vb
Xa =0 (Agua pura)
g =] R =95%
= Gop = 0,60 Gi
Calculamos para la parte superior:
M, =YbM,, +(L—Yb)M,,, = (0,1)(64)+ (0,9)(29) = 32,5%
\/ *
5, = P M,, __1*325 :1,33K_g
RT  0,082*298 m
3
Vb =100™ * 1 33I3<g » 1Kmol 4,00 Kmol
hr  1m 32,5Kg hr
Kmol

LbXb = R(YbVb) = 0,95(0,1*4,09) = 0,388

hr
L'=La cuando Xa=0

Kmol
hr

L'=La=2Vvb=2%4,09=8,18
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Lb = L'+ XbLb = 8,18+ 0,388 = 8,568 K:ro'
yb LbXb_0.388 oo o
Lb 8568

Para la parte superior:

Kmol
hr

YaVa = (1 R)(YbVb) = (1- 0,95)(0.1*4,09) = 0,020

V'=(1-Yb)Vb = (1-0,1)4,00 = 3,681 K:‘ro'

Va =V '+YaVa = 3,681+0,020 = 3,701 K:“"
r
ya_Yava_0020 o oo
Va 3,701

Calculado todo el balance, seguimos con el calculo de X, para luego entrar a la grafica
de levany hallar Y.
_L 9%
V'\[o, -5,
Donde: L' y V' deben estar en Kg/hr.
L'=La Si Xa=0

L'=818 Kmol , 18Kg :147724@
hr  1Kmol hr
G'=v'=3,6815M . 29KG _ 146 749K
hr  1Kmol hr
o, =1000K—g ;  La o, por que es el liquido de operacion.
m
K
) :1,33m—§ v 4

X = 147,24 133 0,05
106,749 Y1000 -1,33

De la curva de levan se tiene que Y= 0,24
para un valor de X=0,05

A
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Calculamos Gi:

Gi2 *CF *luO,l*J
8, (6.~ 9,) 9.
Despejando Gi :

Gi:\/v*ég*wg—ég)*gc ) Ko
CF *luO,l*J mzseg

Donde :

J=1enS.l.

g.=lenS.l.

5, =1,33 Kg/m?®
5, =1000 Kg/m®
Gi =Velocidad de inundacion.
C. =115 De tablas para anillos rashing paral”y de material metalico.
<lg/cm—seg , 1Kg ,100cm _1%10°? Kg
100cp 100g 1m m — seg

u=1cp

Despejando Gi :

CF *luo,l*.]

Kg.
m’seg

Despejando Gi :
* * _ *
Gi— 0,24*1,33*(1000 O}*,133) 1=205 I2<g.
115*1*0,001" m<°seg
I2<g. « 3600seg _ 8466,35 2Kg.
m-seg lhr m° —hr
Kg.
m? —hr

Gi =205

G, =0,6Gi =0,60*(8466,35) = 5079,81

Seccion:
Kg
G V' 106,72W
Gy, aGi Kg
m2

hr
2 *
S=7Z'D . D= /ﬁz /%:o,lem
4 s T

g - =0,021m?

5079,81
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5.3. Curva de solubilidad (de un gas en un liquido):

La solubilidad, de una sustancia en un disolvente, es la cantidad de esa sustancia
contenida en cien gramos de disolvente, a una temperatura y presion dadas.

Una disolucion esta saturada a una determinada presion y temperatura cuando
contiene disuelta la méxima cantidad de soluto posible a esa temperatura. La concentracion
de soluto correspondiente a su disolucidn saturada expresa el grado de solubilidad de la
sustancia en un disolvente determinado y a una temperatura dada.

En general, la solubilidad de las sustancias sélidas en agua aumenta con la
temperatura.

Los gases se disuelven en los liquidos en una proporcién que depende de la naturaleza
de ambos. Las disoluciones de gases obedecen la ley de Henry, segln la cual, a una
temperatura dada, la masa de gas disuelto en una cantidad determinada de liquido es
proporcional a la presién que el gas ejerce sobre la superficie del mismo.

Salvo excepciones, la solubilidad de los gases en agua disminuye al aumentar la
temperatura.

¢ oW O| > AiretNH;
29:°0

En este grafico se aprecia que la parte gaseosa tiene una concentracion de Ya, y la
parte liquida tiene una concentracion de Xa.

Los gases son solubles en los liquidos, si estudiamos la solubilidad de gases con la
temperatura podemos afirmar que:

A temperaturas bajas los gases son mas solubles en los liquidos y a temperaturas altas
los gases son poco solubles en los liquidos.

Ley de Henry

Ley de Henry, ley relativa a la solubilidad de gases en liquidos, formulada por el
quimico britanico William Henry. La ley afirma que cuando se mantiene constante la
temperatura, la cantidad de gas que se disuelve en un liquido es proporcional a la presion
ejercida por el gas sobre el liquido. Por ejemplo, a una presion de 1 atmésfera y una
temperatura de 20 °C, en 1 litro de agua se disuelven 0,0434 gramos de oxigeno; a una
presién de 10 atmdsferas, con la misma temperatura de 20 °C, la cantidad de oxigeno

9 T.C.GE.



OPERACIONES UNITARIOS 111 INGENIERIA INDUSTRIAL
U.M.S.S.

disuelta en 1 litro de agua es 10 veces mayor, es decir, 0,434 gramos. La ley de Henry no es
valida cuando el gas es extremadamente soluble en el liquido. A 25° C:
Y,=m X,

Ley de Raoult

En la mezcla simple de dos liquidos solubles entre si, la volatilidad de cada uno es
perturbada por la presencia del otro. En este caso, el punto de ebullicion de una mezcla al
50%, por ejemplo, estaria a mitad de camino entre los puntos de ebullicion de las sustancias
puras, y el grado de separacion producido por una destilacion individual dependeria
solamente de la presion de vapor, o volatilidad de los componentes separados a esa
temperatura. Esta sencilla relacion fue enunciada por vez primera por el quimico francés
Francois Marie Raoult (1830-1901) y se llama ley de Raoult. Sélo se aplica a mezclas de
liquidos muy similares en su estructura quimica, como el benceno y el tolueno. En la
mayoria de los casos se producen amplias desviaciones de esta ley. Si un componente sélo
es ligeramente soluble en el otro, su volatilidad aumenta anormalmente. En el ejemplo
anterior, la volatilidad del alcohol en disolucion acuosa diluida es varias veces mayor que la
predicha por la ley de Raoult. En disoluciones de alcohol muy concentradas, la desviacion
es aun mayor: la destilacion de alcohol de 99% produce un vapor de menos de 99% de
alcohol. Por esta razén el alcohol no puede ser concentrado por destilacion mas de un 97%,
aunque se realice un namero infinito de destilaciones.

La relacion entre el descenso de la presion de vapor y la concentracién viene dada por
la ley de Raoult, que afirma que el descenso relativo de la presion de vapor es igual a la
fraccién molar del soluto en la disolucién:

R-P n
P N+n

En esta formula, pO es la presion de vapor del disolvente puro, p la presion de vapor
de la disolucidn, n es la cantidad de soluto en moles y N la cantidad de disolvente en moles.

Puesto que esta relacion sélo se cumple para disoluciones muy diluidas, en las que n
es muy pequefio frente a N, la férmula puede aproximarse por la siguiente ecuacion:

El lado izquierdo de la ecuacion corresponde al descenso relativo de la presion de
vapor: el descenso absoluto dividido por la presion de vapor original. El lado derecho de la
ecuacion es el cociente entre el numero de particulas del soluto y el numero de particulas
del disolvente.

La curva de solubilidad es la grafica donde los valores de a, b, ¢, son experimentales
esta curva esta tabulada en tablas y se puede graficar.

10 T.C.G.E.



OPERACIONES UNITARIOS 111 INGENIERIA INDUSTRIAL
U.M.S.S.

P2 X,

A= Ley de Raoult

XA Ley de Henry

>

>

<~ < < <

m
a+bX, +cX:
f

(X.) }Estas curvas de equilibrio se deter min aron experimentalmente.
A

Ya A Curva de solubilidad

La solubilidad también depende de las superficies asperas, de la agitacion, etc.
5.4. Curva de operaciones:

En soluciones muy diluidas e ideales se cumplen la ley de Raoult y Henry (Ya=0,06)

La —, '—j | Sistema a ser
Xa .
analizado

H
H
H

L= Liquido que desciende de la columna, a medida que baja recupera mas amoniaco.
V= Flujo de gas en la torre a medida que sube pierde amoniaco.

11 T.C.G.E.
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Balance de masa total:
V +La=L+Va
Balance de masa para el soluto:

YV + XalLa = XL + XaVa

XL YaVa- XaVa
Y = —_— + —_—
\Y \Y

Y = (\%} X +\ha\/a\—/ﬂ . Seria una linea recta cuando la solucion es diluida

V'=V(l-Y)=Va(l-Ya) = Aire inerte en el gas.

1-Y 1-Ya
L'=L@- X)=La(l- Xa) = Liquido inerte (agua)
L:L y La=

1-X 1-Xa

Remplazando en la ecuacién de balance para el mas volatil de la curva de equilibrio
tenemos:

y \Y _va \ _x L' ) Xal
1-Y 1-Ya 1-X) 1-Xa

(Y Ya [ X Xa . .
V'!I|——- =L|——- Curva de operaciones para cualquier caso.
1-Y 1-Ya 1-X 1-Xa

Y 4

Yh

Ya

MY

12 T.C.G.E.
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Nota:

Si la es muy diluida, la curva de operaciones seria una recta el cual justifica que se
esta cumpliendo con la ley de Raoult y de Henry.

La curva de equilibrio siempre pasa por cero, o la ordenada a la absisa es cero.

5.5. Perfil de concentracion:

Liguido (H,Q) Gas

|
| Y.
| ‘:; 0. —o
x*,

| o
IYa o o
o

]
/Q.'nterfase o
Y*A## / XA." o o o
o |

Xa o o

|
| o "
o

Yay Xa= Estan relacionados por la curva de operaciones.
Yai y Xai= Estan relacionados por la curva de equilibrio.

5.6. Relacién minima: [Lj 0 (Lj
V' Min V Min

Cuando la cantidad de liquido que se introduce por la parte superior tiende a un valor
minimo para una cantidad dado que a la entrada(L/V '), . el liquido sale saturado del

soluto, por tanto la fuerza impulsora AX , AY tiende acero, que es una situacion similar a
tener una torre empacada de longitud infinita. Esto no es deseable y por tanto la cantidad de
liquido de operaciones Lop=al’,, Donde 15<a<3.

Y 4

Yh

Para que se cumpla Lmin. se
debe cumplir la siguiente curva de
operaciones como se muestra en la
grafica

Ya
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U.M.S.S.
V'( Yo Ya J:L,Mm Xb*_ Xa
1-Yb 1-Ya 1-X, 1-Xa

Calculo del L’min:

Sea la curva de equilibrio Y = f(x)

YomX = X; =0
m

V'( Yo Ya j
1-Yb 1-Ya

X,  Xa "X, Xa )’
1-X, 1-Xa 1-X, 1-Xa

Aqui es donde la diferencia de concentraciones es cero.

V 1

V'( Yo Ya j
(L‘J 1-Yb 1-Ya .
= = = L
Min [

L'op=a L'y,

Costo total: Se toma en cuenta para calcular el Lop.

COSTO 4
,%
COSTO TOTAL ‘9’
o
Q

| gé&

|

| COSTOFLIO

|

&2 I s
Lmin Lop L

Cuando el L es minimo los costos fijo o de fabricacion del absorbedor son muy
elevados mientras que los costos variables o de operacion son pequefios el cual lo hace
muy caro al costo total. Pero si el costo de fabricacion es pequefio entonces los costos de
operacion se incrementan el cual también lo eleva el costo total, esto significa que existe
un punto de equilibrio donde el costo total es mas econdémico y ese punto se encuentra en
el Lop, el cual es de 1,5 a 3 veces el valor del Lmin.

14 T.C.G.E.
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EL RELLENO: LIQUIDO GAS

Xb < Xb*

Xb* es mayor por que esta en equilibrio, no
existe gradiente diferencial de concentracion es cero,
no hay transferencia de masa del gas al liquido.

Problema de aplicacion:

Una torre de amoniaco y aire con 8% de amoniaco Se separa con agua pura en un caso
particular, se trata 5000m® / hr de mezcla , mediante una columna de anillos rashing de 1”
metalicos y de espesor 0,8 con el propdsito de recuperar el 95% de amoniaco que entra, la
curva de equilibrio esta dado por Y =0,2X , las operaciones se realizan en condiciones

ambientales, la velocidad de operacion es el 50% de la velocidad de inundacion y la

cantidad del liquido usado es dos veces el minimo. Calcular el didmetro de la torre y la

cantidad de agua requerido en el absorbedor o usado en el absorbedor.

ﬂ Va
Ya
[ Datos :
Mezcla gaseosa :
P =latm.
T =25°C = 298K
3
Vb = 50001 Kmol
hr hr
Yb=0,08
Y =0,2X (curva de equilibrio)
La="?
= % Xa =0 (Agua pura)
R =95%
Calculamos para la parte superior: Lop =2 Ly
M5 =17 Kg/Kmol
M, =YbM,, +(L—Yb)M,.. = (0,08)(17) + (0,92)(29) = 28,04%
mo
PM *
5, =—M = 128,04 =1,147K—§
RT 0,082* 298 m
3
Vb = 5000« 1,1473Kg »_1Kmol 204,529 Kmol
hr Im 28,04Kg hr

15

T.C.G.E.
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U.M.S.S.
Kmol
LbXb = R(YbVb) = 0,95(0, 08* 204,529) = 15,544
L'=La cuando Xa=0
L'=La="?
Para la parte superior:
YaVa = (1— R)(YbVb) = (1— 0,95)(0.08* 204,529) = 0,818 <!
V' = (L—Yb)Vb = (L—0,08)204,529 = 188.167 K?ro'
Va =V '+ YaVa = 188,167 + 0,818 = 188,985 K?ro'
Ya—rava _ 0818 _ 5453
Va 188,985

Reemplazando en la ecuacion de relacion minima:

( Yb Ya , X, Xa
ViI— 7= Lwin T
1-Yb 1-VYa 1-X, 1-Xa

Calculo del L’min:

Sea la curva de equilibrio Y =0,2X

Yb =0,2Xb* = xgzg_bzzwzo,4

2 0,2
V'( Yo Ya j
(Ej __\1-Yb 1-va
o [x; xa}

1-X, 1-Xa

V'( Yo Ya j
" l1-Yb 1-va

Min X, _ Xa '
1-X, 1-Xa

LI

188’167( 0,08 0,00433 j

L 1-0,08 1-0,00433

Min
04
1-0,4

L', =23316KMO
hr

Kmol

Lo, =2L",, =2%23,316 = 46,632

Como Xa =0 entonces Lop = La

16 T.C.G.E.
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Continuando con el halance:

Lb = L'+ XbLb = 46,632 + 15,554 = 62,186 .<™°!

_ LbXb 15,554 0.250

Xb = -0,
Lb ~ 62,186

Calculado todo el balance, seguimos con el calculo de X, para luego entrar a la grafica
de levany hallar Y.

_L 9%
V'\o -9,
Donde: L' y V' deben estar en Kg/hr.
L' 46,632 Km0 18KG _ 439 376 K0
hr  1Kmol hr
G'=v'—188,167 KM« 29K _ 5/56 43K9
hr  1Kmol hr
o, :lOOOK—g ; La o,,, por que es el liquido de operacion.
m
Kg
69 :1,147F

Y &
X = 839,376 1,147 —0,0052
5456,843°\1000 -1,147

De la curva de levan se tiene que Y=0,35
para un valor de X=0,0052

[

Calculamos Gi:

Gi2 *CF *ﬂO,l*J
- 5,(6.-6,)
Despejando Gi :
Gi :\/Y*59 *(59 _59)*90

% , 0%
Ce*u

Kg.
m’seg

[=]

17 T.C.G.E.
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Donde :
J=1lenS.l.
g.=lenS.l.
3
0, =1,147Kg/m
5, =1000 Kg/m®
Gi =Velocidad de inundacion.
C. =115 De tablas para anillos rashing paral”y de material metalico.
. .lg/cm—seg , 1Kg , 100cm

u=1cp =1*10"° _Kg
100cp 100g 1m m —seg

Despejando Gi :
. :\/Y*ég *(J, = 5,)* 9.

% 01
Ce*u

Kg.
m’seg

[=]

Despejando Gi :
* * _ *
Gi_ [0:35%1147*(1000 0}*,1147) 1 _oos I2<g.
115*1*0,001™ m-seg
Gi=2,638 K9 »3000%€0 _q g5 5 KO-
m<seg lhr m- —hr
Kg.
m® —hr

Gop =0,5 Gi =0,5%9495,8 = 4748, 4

Seccion:

Kg
Gy 5456,843-

s> -V _ hr__1149m?
Gop  aGI 4745 4 KO

m? hr

2 *
57D N p= (2= A1 1 o00m
4 T T

18 T.C.G.E.
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5.7. Altura del relleno de una columna de absorcion (Z).
Ecuacion de disefio
Va
Ya
[]
La — ¥ }IE Ny
S 4o ; i1
00000 0n0 Flomento
005005045 © @& -
e )
YV+dv L+dL
Y+dy X+d¥
R =
Th Lh
’:I =" Xh

Balance de masa total:

V+dV+L=V+L+dL
dv =dL
Balance de masa para el mas volatil:

VvV +dV)(Y +dY)+LX =VY + (L+dL)(X +dX)
VY +VdY +YdV +dvdY + LX =VY + LX + LdX + XdL + dLdX

Donde: dLdX =0 Por ser diferencial de 2° orden
VdY +YdV = LdX + XdL

dV*Y)=d(L*X)=G,,, *Ai =k, (Y =Yi)*Ai
Donde Ai es el area interfacial que es el area de los rellenos en el elemento diferencial.

La transferencia se realiza en los rellenos por tanto se usa el area interfacial Ai

Donde: Ai=a,*SdZ ;  SdZ =Volumen del elemento diferencial.
d(VY)=d(LX)=k,a,SdZ(Y —Yi) Ecuacion de disefio
dz = dv*Y) Ec. de la altura dela torre.

~ k,a, *S(Y Vi)

19 T.C.G.E.
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Pero sabemos que :

k\?av = kYa
kgav = an
Kfa\, =Ky

Transformando la ecuacién en funcién de una sola variable:

Para V’:
V'=V(@-Y) V ' = ctte.
- )
@-Y)
V *Y :—V *Y
1-Y)

Diferenciando tenemos:

V'(L-Y)dY - Y (~dY)
@-v)y

v 'dY

@-v)

d(V *Y) =

d(V *Y) =

Para L’:

Se transformo en una funcion que se puede integrar.

L'=L(1-X) L' = ctte.
- *(X)
1-X)
* Y — L' *
(1-X)
Diferenciando tenemos:

L'(L— X)dX — X (~dX)
@-X)?
L'dX
1-X)?

d(L*X) =

d(L*X) =

Se transformo en una funcion que se puede integrar.

Reemplazando en la ecuacion de la altura de la torre:

z Yb *

Idz:.[ d(V*Y) _

0 YakYaV*S(Y_YI)
Yb '

7 ZJ : V'dY -
J(@=Y)’k,a, *S(Y —Yi)

20 T.C.G.E.
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U.M.S.S.
Segunda ecuacion de disefio (Considerando la fase gaseosa):
BVARE B R\ o VI LT Ay v
S Ky, gn (L=Y)?(Y —Yi) S Kog, @=Y)X(Y-Y* S K,
Segunda ecuacion de disefio (Considerando la fase liquida):
Ly dx OZ:£1T dX L1,
S an Xa (1_ X)Z(Xi _X) S KXa Xa (1_ X)Z(X *_X) S KXa

NOTA: Con las cuatro ecuaciones tengo que obtener la misma altura del relleno,
generalmente es mas utilizado los coeficientes totales de transferencia de masa.

5.8. Altura de una unidad de transferencia y nimero de unidades de
transferencia.

En el capitulo anterior demostramos que el coeficiente de transferencia de masa total
esta dado por:

1 1 m « vV
—_— 4 — -
K, Kk, ki Sa,
v Vv N mV
SKa, Ska, Ska,
v = v + V. m donde: L = Pendiente de la curva de operaciones cuando V = ctte
SK,, Sk, Sk, ( L ] %
\%

V
Tomando promedios:

Y vV V m m :
v = v + Vol Me Donde : —= Factor de absorcion
S I<Ya S kYa S an mop mop

m, = Pendiente de la curva de equilibrio.

y_ (Lj X 4 LaXa—VaYa

m,, = Pendiente de la curvade operaciones.

.. m .
Si :—=>1 = La absorcion es buena = m_ >m,.
m
op

.. m .
Si :—=<1 = La absorcion es mala. = m_ <m,.
mO
p

Nota: Cuanto mas alejados estén las dos curvas mejor sera la transferencia de masa el
cual significa que la absorcion sera mas mala y se debe buscar otra sustancia que sea mas
soluble con el gas a separar.

21 T.C.G.E.
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U.M.S.S.
Myp
M,
Vv

H, :( J Altura total deuna unidad de transferencia.

HT=HY+HX(

SK,,

H, :( v J Altura en la fase gaseosa deuna unidad de transferencia.
Ya

H, :[S\k/ j Altura en la fase liquida deuna unidad de transferencia.
Xa

Para la fase gaseosa:

V'=V(@l-Y) = VA
1-y)
v1Yjb dy 11]‘-’ V'dY 11YfV' dy
Keagn (L=Y)2(Y =Yi) Sk g @=Y)*(Y=Yi) Skyq@=Y)@=Y)Y -VYi)
11 % vdy
Ky, o (=Y)(Y —Yi)

1
S k
— H,

7 Yb
[V dy _H,N,
SK,, Ya @-Y)Y -Y?)
H.N; ; N; = N°deunidades de transferencia total.

Yb
v dy CHN
Sk, Ya - Y)(Y Yi)
N,

; = N° de unidades de transferencia en la fase gaseosa.

Para la fase liquido:

L'=Ll-X) = L=—=
(1-X)
z—liij L'dX _1Xf’|_ dX =‘Xf dX
S Ky, 52 @=X)*(Xi—X)  Sky, 3, (1= X) @=X)(Xi=X)  (Sky, )3, 0= X)(Xi-X)
' Xb
p A - j dx = H,N,
SkKya ) 1 = X)(Xi=X)
Z=H, Nx ; N, = N° de unidades transferencia en la fase liquida.
T Xb
7 L J' dXx ~ H,N,
Sky, (1- X)X *=X)
Z=H;, NT ; N, = N° de unidades transferencia total en terminos del liquido

22 T.C.G.E.
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Para el calculo de la integral o del nUmero de transferencia de unidades se utilizara
el método numérico Simpson.

Yb dY
I - Y) (Y v%) e
h= Ybnga ;N =8 N°de partes en las que se divide la integral.

La integral I o N, por definicion de simpson sera:

|=2{fwm+4zﬁamm+2§:upmay+fwm]

Problema de aplicacion:

40 Kmol/Hr de una mezcla de NH, — Airecon 12% en moles de NH, se va ha

separar en una torre empacada con anillos Rasching de 1” metdlicas utilizando agua libre de
amoniaco como liquido de absorcion, la seccion de la columna es tal que el diametro es
0,5m. La cantidad de agua a utilizar es de 720Kg/Hr y se desea recuperar el 96% del

NH, que entra. Calcular la altura de la columna considerando que el coeficiente total de
transferenciaes de K, =200Kmol /Hr — m® —Unid Frac. La curva de equilibrio esta
dado por Y =0,2X . La operacion de separacion se va ha realizar en condiciones

ambientales. Calcule también el N, Numero total de unidades de transferencia y la altura
de una unidad de transferencia.

SOLUCION: ﬂ Va
Ya

Z=" (]
Vb =40 Kmol /Hr ;‘;I:}’_‘l 7
Yb=0,12
va = 72079 Kg , 1Kmol _ 40 Kmol

Hr 18Kg Hr
Xa=0
570 _7O5)" 196 m:

4 4
R =0,96
K. =200 Kmol %:}D
” Hr —m® Un.Fr . Lb

La="?
Va="7?
Xb="7?
Lb="?

23 T.C.G.E.
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V'=Vb(1-Yb)=40(1-0,12) = 35,200Kmol / Hr

NH, que sale por la parte superior

VaYa = (1- R)(VbYb) = 0,04 (40)(0,88) = 0,192 Kmol / Hr

Va =V '+VaYa =35,2+0,192 = 35,392 Kmol / Hr

_VaYa 0,192

~ Ya 35392

Ya =0,00542

LbXb = RVbYb =0,96*40*0,12 = 4,608 Kmol / Hr
Lb =La+ Lb Xb =40+ 4,608 = 44,608 Kmol / Hr
_ XbLb 4,608
~ Lb 44,608
Sabemos que la curva de equilibrio esta dado por Y =0,2X

Yb 0,12

. Enla fase gaseosa se cumple que Yo=0,2X"b= X'b= 02" 032" 0,6

Xb =0,103

~ Yb
z-V | dy
K.S 4 @YX (Y -Y)

352 ¢ .
~ 200%0,196 J FOYay

0,0054
0,12

| = j F(Y,Y*)dyzg[ (f(va)+4>_ f(Inmp)+2> f(Par)+ f(Yb) ]

0,0054

Calculamos h:
h = Yb—Ya N =8 Preferentemente.
h 0,12 -0,0054 0,014

Pero la curva de operaciones esta dado por:
CERO

Y oY X X
v'(__ 2 j—Lmin X xa

1-Y 1-Ya) 1-X 1-Xa

Despejando el X:

—a = X=a-aX = X=-2
1-X 1+a

Sea:

24 T.C.G.E.
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o

A
1-Y

Ya

).

0,005

[35,2J*
40

Y —
1-Y 1-0,005

INGENIERIA INDUSTRIAL

U.M.S.S.

)

(L

Yb=0,2X"b
Graficamente:

jY

1-Ya
Ya

Y 4

Yhb

-

0,005

(35, 2
+
40

Y 0
1-Y 1-0,005

)

Y7=Yat+7h
Y6=Yat+6h
Y5=Ya+5h
Y4=Ya+4h
Y3=Ya+3h
Y2=Ya+2h
¥1=Yat+1h
Ya

Tabulando:

Y X Y* 1/((1-Y) 2(1-Y*) | 1/((1-Y)*(Y-Y*))
0,0054 0,0000 0,0000 187,2015 186,1906
0,0197 0,0128 0,0026 60,6011 59,4057
0,0341 0,0256 0,0051 37,0388 35,7776
0,0484 0,0384 0,0077 27,1376 25,8249
0,0627 0,0513 0,0103 21,7071 20,3461
0,0770 0,0642 0,0128 18,2917 16,8828
0,0914 0,0772 0,0154 15,9566 14,4990
0,1057 0,0903 0,0181 14,2686 12,7608
0,1200 0,1033 0,0207 12,9995 11,4395

0,12

| = F(Y,Y*)dy:D (f(va)+4)> f(lnmp)+2) f(Par)+ f(Yb)
3

0,0054

h =0,014325

0,12

| = j F(Y,Y")dy =

0,0054

0.014325
3

[187, 2+4%*(60,499 + 27,127 + 18,283 + 14, 27)

+2%*(37,08+ 21,681+15,955) +12, 991]

25
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| =3,8122
_ B2 *3,967
200*0,196
Z =3,562m
v :
H; = Altura total de una transferencia de masa.
Ya
. (Vb+Vva)/2 (40+35,392)/2 _ 0.9616m
K S 200*0,196
Z=H.N,;
N, = Numerototal de unid de transferencia
~ Yf dy
TA =YY =Y
N, - 0014325 0134325 (186,19 + 4(59, 409 + 25,824 + 16,88 +12, 761)

+2(35,777 + 20,346 +14,499) +11,439]
N, =3,812
Z = H,N, =0,9616*3,812 = 3,667m

INGENIERIA INDUSTRIAL
U.M.S.S.

Resolver el problema anterior suponiendo que el coeficiente de transferencia
total no se conoce por el contrario se conoce los coeficientes de transferencia parciales:

K,» =250 Kmol /m*Hr —uF
K, =175,4 Kmol/m*Hr —uF

Calcular la altura de la columna, y también mencionar si la separacion es buena o

mala y por que?.

SOLUCION:
V® Yf dy
kS 4, = Y)2(Y —Yi)

352 °F .
~ 250%0,196 J RO vy

0,0054

Ya

012
h

1= [ F(V.Yi)dy=—[ (f(va)+4Y f(Inmp)+2Y f(Par)+ f(Yb) ]

3

0,0054

26
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Calculamos h:
_Yb-Ya
N

h= w — 0014325

h N =8 Preferentemente.

Calculamos Y :
Yo=Y,
Y,=Y,+h

Y, =Y, +2h

Calculamos X para cada valor de Y :
VO Y Ya [35,2j* Y 0,005
X = L') \1-Y 1-Yya) \ 40 1-Y 1-0,005
(Vj( Y Ya j 35,2) Y 0,005
1+ — + -
L')\1-Y 1-Ya 40 ){1-Y 1-0,005

0,88* (1YY -0, 00542]

X =
1+0, 88(Y -0, 00542]
1-Y

Calculamos Yi :
Sabemos que : Gy (y) = Guaqy

Entonces: k(Y —Yi)=k, (X -Xi) ; Pero Yi=0,2Xi = Xi :%

Reemplazando: Y —-Yi= K (X —Lj

kya 0,2
Y+kix =kAL+Yi =Yi Kia +1
kya kyﬁl 0,2 kya0,2
Y + Ksa
Yi=——¥#
k
—x 41
kya *0,2
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INGENIERIA INDUSTRIAL

U.M.S.S.
Gréaficamente:
¥ LR -
F'y f,\‘ﬁ’ﬂ 4}‘&;{\
o Py
Yh &
Y7=Yat+Th
Yo=Yat+bh
Y5=Yat5h
Y4=Yat+dh
Y3=Yat+3h
Y2=Ya+2h
Y1=Ya+1lh
Ya
-
X, X
Tabulando:
Y X Yi 1/((1-Y)*2(1-Yi)) | LI((1-Y)*(Y-Y*))
0,0054 0,0000 0,0012 240,5657 239,2666
0,0197 0,0128 0,0064 77,8762 76,3401
0,0341 0,0256 0,0115 47 5971 45,9764
0,0484 0,0384 0,0167 34,8736 33,1866
0,0627 0,0513 0,0219 27,8950 26,1460
0,0770 0,0642 0,0271 23,5059 21,6954
0,0914 0,0772 0,0323 20,5052 18,6321
0,1057 0,0903 0,0375 18,3361 16,3984
0,1200 0,1033 0,0427 16,7051 14,7005
(VAR d
Z= j o
yaS va (L=Y) (Y —Yi)
35,2 ¢ .
= j F(Y,Yi)dy
250*0,196

0,12

0,0054

| = F(Y,Y*)dyzD (f(va)+4)> f(lnmp)+2) f(Par)+ f(Yb)
3

0,0054
h =0,014325

0,12

0,0054

| =5,038
35,2

~ 250%0.196

Z =3,619m

*5,038

| — J- FY.Y)dy = 0.014325

28

[240, 565+ 4*(154,592) + 2* (90, 754) + 14, 700]
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Calculamos el factor de absorcion:

) m
Factor de absorcion =—2% =2
m

e

Mop =L _(LaxLb)/2 84,608 =1,12 Pendiente de la curvade operaciones.
v (Va+Vb)/2 75,2
m, =0,2 Pendiente de la curva de equilibrio (Y =0,2X)

Rveemplazando :
112
02"
Como el factor de absorcion es mayor a 1 entonces la absorcién o separacion es buena, por
que el factor de solubilidad es 5,7.

F.A = 5,7
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CAPITULO N°6
DESTILACION

6.1. Introduccion.

Destilacion, proceso que consiste en calentar un liquido hasta que sus componentes
maés volatiles pasan a la fase de vapor y, a continuacion, enfriar el vapor para recuperar
dichos componentes en forma liquida por medio de la condensacion.

El objetivo principal de la destilacion es separar una mezcla de varios componentes
aprovechando sus distintas volatilidades, o bien separar los materiales volatiles de los no
volatiles. En la evaporacion y en el secado, normalmente el objetivo es obtener el
componente menos volatil; el componente mas volatil, casi siempre agua, se desecha.

Sin embargo, la finalidad principal de la destilacion es obtener el componente mas
volatil en forma pura. Por ejemplo, la eliminacion del agua de la glicerina evaporando el
agua, se llama evaporacion, pero la eliminacion del agua del alcohol evaporando el alcohol
se llama destilacion, aunque se usan mecanismos similares en ambos casos.

Si la diferencia en volatilidad (y por tanto en punto de ebullicion) entre los dos
componentes es grande, puede realizarse facilmente la separacion completa en una
destilacion individual. El agua del mar, por ejemplo, que contiene un 4% de sélidos
disueltos (principalmente sal comun), se puede purificar con facilidad evaporando el agua,
y condensando después el vapor para recoger el producto: agua destilada.

Para la mayoria de los propositos, este producto es equivalente al agua pura, aunque
en realidad contiene algunas impurezas en forma de gases disueltos, siendo la mas
importante el diéxido de carbono.

Algunas aplicaciones:
Destilacion del whisky:

La separacion del alcohol del agua es un ejemplo del proceso de destilacion. Cuando
se lleva a ebullicion una disolucidon de alcohol, la mayor parte del vapor inicial es de
alcohol, pues alcanza su punto de ebullicién antes que el agua. El vapor se recoge y se
condensa varias veces para obtener la mezcla de alcohol méas concentrada, que se emplea
para fabricar el whisky. Este alambique de cobre concentra el alcohol después del proceso
de fermentacion.

1 T.C.G.E.
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Desalinizacion del agua:

La desalinizacion es un proceso que utiliza el principio de destilacion para extraer la
sal del agua de mar. El agua se calienta y se bombea a un tanque de baja presion, donde se
evapora parcialmente. A continuacién, se condensa el vapor formado por esta 'evaporacion
subita' y se extrae como agua pura. El proceso se repite varias veces (aqui se muestran sélo
tres etapas). El liquido restante, llamado salmuera, contiene una gran cantidad de sal, y a
menudo se extrae y se procesa para obtener minerales.

= = =

fgua
de rnar

Calent ador

|

—_—
Salmuera

Agua dulce

6.2. Definicion de destilacion:

La destilacion es un método fisico de separacion de mezclas de liquidos, y no asi la
evaporacion por que eso implica que se esta separando la parte solida de los liquidos como
la sal.

La destilacion se fundamenta en puntos de ebullicion de los liquidos que depende del
peso molecular y los enlaces interatdbmicos.

Se basa en la diferencia de volatilidades relativas que es proporcional a la temperatura
de ebullicion.

La evaporacion es muy diferente de la destilacion.
6.2.1. TEORIA DE LA DESTILACION
En la mezcla simple de dos liquidos solubles entre si, la volatilidad de cada uno es

perturbada por la presencia del otro. En este caso, el punto de ebullicion de una mezcla al
50%, por ejemplo, estaria a mitad de camino entre los puntos de ebullicion de las sustancias

2 T.C.G.E.
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puras, y el grado de separacion producido por una destilacion individual dependeria
solamente de la presion de vapor, o volatilidad de los componentes separados a esa
temperatura. Esta sencilla relacion fue enunciada por vez primera por el quimico francés
Frangois Marie Raoult (1830-1901) y se llama ley de Raoult. Sélo se aplica a mezclas de
liquidos muy similares en su estructura quimica, como el benceno y el tolueno. En la
mayoria de los casos se producen amplias desviaciones de esta ley. Si un componente sélo
es ligeramente soluble en el otro, su volatilidad aumenta anormalmente. En el ejemplo
anterior, la volatilidad del alcohol en disolucion acuosa diluida es varias veces mayor que la
predicha por la ley de Raoult. En disoluciones de alcohol muy concentradas, la desviacion
es aun mayor: la destilacion de alcohol de 99% produce un vapor de menos de 99% de
alcohol. Por esta razon el alcohol no puede ser concentrado por destilacion mas de un 97%,
aunque se realice un namero infinito de destilaciones.

Benceno:

Es un liquido incoloro de olor caracteristico y sabor a quemado, de formula C6H6. La
molécula de benceno consiste en un anillo cerrado de seis atomos de carbono unidos por
enlaces quimicos que resuenan entre uniones simples y dobles (ver Resonancia). Cada
atomo de carbono esté a su vez unido a un atomo de hidrégeno.

H H
H J: H H J: H
\C'f \C/ \C'/’ \‘:‘\‘\"CZ
| | — | |
K ¢, K c,
H i\c/ H H \C-'ﬁ H
| |
H H

en notacidn moderna

Aunque insoluble en agua, es miscible en cualquier proporcion con disolventes
organicos. El benceno es un disolvente eficaz para ciertos elementos como el azufre, el
fésforo y el yodo, también para gomas, ceras, grasas Y resinas, y para los productos
organicos mas simples. Es uno de los disolventes mas empleados en los laboratorios de
quimica organica. El benceno tiene un punto de fusion de 5,5 °C, un punto de ebullicion de
80,1 °C, y una densidad relativa de 0,88 a 20 °C. Son conocidos sus efectos cancerigenos, y
puede resultar venenoso si se inhala en grandes cantidades. Sus vapores son explosivos, y el
liquido es violentamente inflamable. A partir del benceno se obtienen numerosos
compuestos, como el nitrobenceno. También es empleado en la produccion de medicinas y
de otros derivados importantes como la anilina y el fenol. EIl benceno y sus derivados se
encuentran incluidos en el grupo quimico conocido como compuestos aromaticos.

El benceno puro arde con una llama humeante debido a su alto contenido de carbono.
Mezclado con grandes proporciones de gasolina constituye un combustible aceptable. En
Europa era frecuente afadir al benceno mezclado con tolueno y otros compuestos asociados
al combustible de los motores, y sélo recientemente se ha tenido en cuenta su condicién de
agente cancerigeno.

3 T.C.G.E.



OPERACIONES UNITARIAS 111 INGENIERIA INDUSTRIAL
U.M.S.S.

El benceno fue descubierto en 1825 por el cientifico inglés Michael Faraday, pero
hasta 1842 en que se descubrio la existencia del benceno en el alquitran de hulla, no pudo
disponerse de él en grandes cantidades. Una tonelada de carbon transformada en coque en
un horno produce unos 7,6 litros de benceno. En la actualidad se obtienen del petréleo
grandes cantidades de benceno, ya sea extrayéndolo directamente de ciertos tipos de
petrdleo en crudo o por tratamiento quimico del mismo (reforming y ciclacion).

La estructura de la molécula de benceno es de gran importancia en quimica organica.
El primero en formular la teoria de la estructura de anillo de resonancia descrita
anteriormente fue el quimico aleman August Kekulé von Stradonitz, en 1865. Por diversos
motivos, los cientificos del siglo XX tuvieron dificultades para asimilar esta idea, y
desarrollaron en su lugar una descripcion molecular orbital de los electrones orbitando por
toda la molécula en vez de por los &tomos de carbono. En la década de 1980, tras nuevos
estudios, se ha vuelto a la descripcion de Kekulé, aunque con los electrones en oOrbitas
deformadas alrededor de sus atomos concretos.

Tolueno:

Tolueno, hidrocarburo incoloro, presente en el alquitran de hulla, con una densidad relativa
de 0,86 y un punto de ebullicion de 110,6° C. También se conoce como toluol o
metilbenceno. Su férmula es:

g

Antiguamente se preparaba por destilacion destructiva del balsamo de Tolu, de ahi su
nombre. Importantes cantidades de tolueno industrial se obtienen en las refinerias de
petrdleo por alquilacion de benceno. Se utiliza como disolvente y en la elaboracion de
compuestos sintéticos, como el trinitrotolueno. La inhalacion prolongada de vapor de
tolueno resulta peligrosa.

6.2.2. Temperatura de ebullicién.
La ebullicion es el paso de las moléculas del liquido a gases, donde para soltarse
necesitan una fuerza, ese enlace se llama intermolecular, entonces la temperatura de

ebullicion depende de los enlaces intermoleculares, si este es grande la temperatura de
ebullicion también seré grande.
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Compuesto | Peso molecular (g) | Temperatura de ebullicion (° C)
H,O 18 92
CeHyg 114 31
C,H,, 142 50
C,H.,OH 46 61
CH,OH 32 40

6.2.3. Punto de ebullicion.

Es la temperatura a la que la presion de vapor de un liquido se iguala a la presion
atmosférica existente sobre dicho liquido. A temperaturas inferiores al punto de ebullicion
(p.e.), la evaporacion tiene lugar Gnicamente en la superficie del liquido.

Durante la ebullicion se forma vapor en el interior del liquido, que sale a la superficie
en forma de burbujas, con el caracteristico hervor tumultuoso de la ebullicion. Cuando el
liquido es una sustancia simple o una mezcla azeotrdpica, continta hirviendo mientras se le
aporte calor, sin aumentar la temperatura; esto quiere decir que la ebullicion se produce a
una temperatura y presion constantes con independencia de la cantidad de calor aplicada al
liquido.

Cuando se aumenta la presion sobre un liquido, el p.e. aumenta. El agua, sometida a
una presion de 1 atmdsfera (101.325 pascales), hierve a 100 °C, pero a una presion de 217
atmosferas el p.e. alcanza su valor méximo, 374 °C. Por encima de esta temperatura, (la
temperatura critica del agua) el agua en estado liquido es idéntica al vapor saturado.

Al reducir la presién sobre un liquido, baja el valor del p.e. A mayores alturas, donde
la presion es menor, el agua hierve por debajo de 100 °C. Si la presion sobre una muestra
de agua desciende a 6 pascales, la ebullicion tendra lugar a 0 °C.

Los puntos de ebullicion se dan dentro de un amplio margen de temperaturas. El p.e.
mas bajo es el del helio, -268,9 °C; el mas alto es probablemente el del volframio, unos
5.900 °C. Los puntos de ebullicion correspondientes a los distintos elementos y compuestos
que se citan en sus respectivos articulos, se refieren a la presion atmosférica normal, a no
ser que se especifique otra distinta.

6.2.4. Propiedades coligativas:

Propiedades de las disoluciones que dependen del nimero de particulas en un
volumen de disolvente determinado, y no de la masa de dichas particulas ni de su
naturaleza. Entre las propiedades coligativas figuran el descenso de la presion de vapor, la
elevacién del punto de ebullicidn, el descenso del punto de congelacién y la presion
osmotica.
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Propiedades coligativas de ebullicion:

Ascenso del punto de ebullicion por presencia de soluto.
e Presencia de un soluto disminuye el punto de fusion.
e Si se le adiciona un liquido a un solidé el punto de fision aumenta.

e Un anticongelante puede hacer aumentar el punto de ebullicion del agua
(Etilenglicol) ; Teb>Teb H20.

e Silapresion atmosférica aumenta entonces el punto de ebullicion también
aumenta.

6.3. Diagramas de equilibrio:
a) Curva Temperatura - Composicion:

La temperatura de ebullicion en un liquido puro es constante. Ejemplo la temperatura
de ebullicion del agua a 1 atm. De presion es de 100 ° C.

La temperatura de ebullicion en una mezcla ya no es constante aunque la presion sea
la misma. Esta ira variando conforme la composicion del liquido més volatil.

Cuando la presion es de 1 atm. La temperatura de ebullicion es normal.

Temperatura de burbuja: Es la temperatura a la cual empieza a salir la primera
burbuja de la mezcla de liquidos.

Temperatura de rocid: Rocio, vapor de agua contenido en el aire calido que se
condensa sobre objetos frios, en particular la condensacion formada en noches frescas
durante las estaciones calurosas.

El aire contiene una cantidad de vapor de agua maxima que aumenta o disminuye con
la temperatura. Al anochecer después de un dia caluroso, el aire casi saturado de vapor se
enfria por debajo de la temperatura en la que queda saturado por completo. Al enfriarse
mas, el exceso de vapor se condensa sobre cualquier superficie, desde una brizna de hierba
hasta el vidrio de una ventana.

La temperatura a la cual se empieza a formar el rocio en el aire que contiene una

cantidad conocida de vapor de agua se llama punto de rocio. Si es menor que la temperatura
de congelacion, se forma escarcha.
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Grafico temperatura-composicion:
VAPOR A
T°C
100° T
. Rﬂc]—ﬂ
Lig + Vap 76°
T
B%UJA
LIQUIDO
= 1
X=0 X=05 =1
AGUA ETANOL

En mezclas azeotropicas:

Disolucion que contiene la misma proporcion de componentes quimicos antes y
después de la destilacion. El ejemplo mas comdn es una disolucion de 4,43% de agua y
95,57% de etanol. Los componentes de dichas mezclas no pueden separarse por destilacion
ordinaria, pero la adicién de otro producto quimico puede hacer posible la separacién, por
ejemplo la adicion de benceno a la disolucion anterior de alcohol/agua.

VAPOR

Lig + Vap

|
|
LIQUIDO |
|
|

X=0

X, X=1

Tiene wn purto Xy que tiene composiciones iguales.
Mezla de temperatura de ehullicion constanie en X.
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b) Curva Composicion — Composicion:

En esta curva graficaremos la composicion del mas volatil el la fase gaseosa con
respecto a la fase liquida. Esta curva es valida para mezclas ideales.

F
=1 100%Vapor
a
@é
&>
o
o >
s G
05\ @b?
&
} ..I[I]%Liquidn
x=0 =5 X=1
Agua Etanol
o a o 2 o o, a0 o, a0 T4 @0 2,
ﬂ‘?coh:.’ +Aire Yﬂ ; Yﬂ : Yﬂ-ﬂ Yﬂﬁ
‘:'33?0 DDDD DDDD ‘:'C-:-D )
HO +Alcako
Alcokal=1{0% XHZ Xﬂg xﬂ-\! xﬂ 5
H 0=00%
X, =0, X, 0,2 X, =03 X, 04 X, =1

Y, =PwWF; Y, sFraccion molar de amoniaco en ef (ps.
Xy =n/nr X, Fraccion mokr del amoniaco en el ligido.

Mezclas ideales:
En una mezcla ideal hay un enlacé intermolecular.
Ejemplo:

Enlaces: A—A Metanol — Etanol
B — B Benceno — Tolueno
A-A=B-B=A-B = Mezcla ideal.

}Mezcla ideal
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Meétodos para graficar:

1° METODO:

Cuando tenemos las fracciones molares de la parte liquida y la parte gaseosa, este
método es experimental.

X Y
0 0
0,1 0,26
0,2 0,38
0,3 0,45
1 1

2° METODO:

Cuando tenemos «,; = Coeficiente de volatilidad relativa de A respecto de B.

0
_PA
~ po

B

Entonces en cualquier punto solo para soluciones ideales:
P, =mX, Ley de Henry

P, =P X,

Y,P=P) X,

0

Y :%X Ley de Raoult

o Donde: P} y P; son presiones de vapor puros de Ay B

PY
P
Reemplazando en o
. Y
LR x T veex)
TR 1Y, @YX
1-X

Xa—aXY =Y -YX
aX =Y =YX +aXY
aX =Y+ (x-1)X)
yo_ oX

1+ (a-1X

Ecuacion de curva de equilibrio.
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Si a,, =2 entonces:
2X

1+ X
Con esta ecuacion de equilibrio graficamos.

3° METODO:

Este método se utiliza cuando nos da las presiones de vapor puros para cada
temperatura.

Temp. P, P, s X Y
T1 PY1 P)1 A X1 Y1
T2 P22 P2 a, X2 Y2
T3 P’3 P)3 a, X3 Y3
T4 p: 4 p; 4 a, X4 Y4
™ | pn | R | @ | Xn | W

Desarrollando:
P,+P, =P
P,§’X+PE§’(1—X)=P
WX+$—$X=P

PR
Pe Py
P, =P X
YP=P)X
v P, X
p
¢Como hallar el coeficiente de volatilidad suponiendo que disponemos la tabla de Xy Y.?
Sabemos que la ec. de equilibrioes Y = _aX
1+ X(x-1)
AX
Supongamos que: Y =
pong q 1+BX
1 _1+BX
Y AX

10 T.C.G.E.
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1 1 BX
— =t —
Y AX AX
1 11 B
_— = —
Y AX A

1 B
Y =mX +b Donde: m==— ; b=—

A A

c) Curvas de Entalpia — Composicion:

Entalpia, cantidad de energia de un sistema termodinamico que éste puede
intercambiar con su entorno. Por ejemplo, en una reacciéon quimica a presion constante, el
cambio de entalpia del sistema es el calor absorbido o desprendido en la reaccion.

En un cambio de fase, por ejemplo de liquido a gas, el cambio de entalpia del sistema
es el calor latente, en este caso el de vaporizacion. En un simple cambio de temperatura, el
cambio de entalpia por cada grado de variacion corresponde a la capacidad calorifica del
sistema a presion constante.

El término de entalpia fue acufiado por el fisico aleméan Rudolf J.E. Clausius en 1850.
Matematicamente, la entalpia H es igual a U + pV, donde U es la energia interna, p es la
presion y V es el volumen. H se mide en julios.

Hentalpia j§ Fy
Eral/FKimol

Liq + Vap "o
}IB Enfﬂfpla dﬂ- ?’Hpﬂr Hﬂ.
o] Pungp de blii'bum
ha
LIQUIDOD
o i
=0 =5 =1
AGTUA ETAMOL

[] Emalpiade vapor satuwrado
[ ] Entalpiade liquide saturado

11 T.C.G.E.



OPERACIONES UNITARIAS 111 INGENIERIA INDUSTRIAL
U.M.S.S.

Entalpia: Cantidad de calor a presion constante.
En una mezcla ideal:

h= Entalpia de liquido saturado de la mezcla en su punto de ebullicion.
H= Entalpia de vapor saturado de la mezcla en su punto de ebullicién.

Analizando:

1°) Entalpia para el liquido:

A = Alcohol

B = Agua

hg =MCp gy Ty —To)  Para el Agua.

Donde::

T,, = Temperatura de ebullicion.

T, = Temperatura de referencia; generalmente 0 o 25°C.

ha =M ,Com (T —To)  Para el alcohol.

Calculamos la curva de entalpia mediante la siguiente ecuacion para cualquier X.
hy =MuComy Ty —To)+ AHgoucon ;3 Para la mezcla.
Donde :

M, =M, X +(1-X)M,

2°) Entalpia para el Vapor saturado :

Se aumenta el calor latente de vaporizacion (1), que es necesario
para transformar agua hirbiente en vapor.

hy = Calor necesario hasta el punto de ebullicion.

Ay = Calor para transformar agua hirbiente en vapor.

Y = Fraccion molar del alcohol, en lamezcla.

H,, = Calor necesario para evaporar (Y) moles de alcohol.
H,=h, +M, 4, Parael Agua.

Donde::

Ay = Calor latente o de vaporizacion del agua

H,=h,+M, 4, Para el alcohol.
Calculamos la curva de entalpia mediante la siguiente ecuacion para cualquier X.

H, =h, +M, 4, . Para la mezcla.
Hy =Y (M,Coy T —To)+ M, )+ (@=Y)(MCpgy (T ey —To) + M ;)  Para
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6.4. Métodos de destilacién.

a) Por lotes o diferencial (Bach): se aumenta al recipiente en que esta hirviendo agua,
en pequefias lotes o partes para su destilacion, se va aumentando agua en porciones

una vez que se va evaporando el agua en el recipiente, la mezcla se carga solo una
vez.

b) Continua: se suministra agua continuamente en al recipiente en que esta hirviendo
la mezcla para su destilacion.

c) Fraccionada: esta destilacion se realiza desde el punto de vista del equipo,
estudiaremos esta parte por los dos métodos:

e Maccabe Thiele.
e Ponchon Savaritt.

A) Destilacion diferencial.

T2
Saleagua caliente

FORMA ECONOMICA
DE DARLE CALOR

F
Y OETENCION DE
N DESTILADO

F, = Kilomoles de mezcla inicial.

X, = Fraccion molar del mas volatil.

B = Kilomoles de mezcla final.

X = Fraccion molar del residuo dirigido al mas volatil.
Xp > X

Célculos de importancia:

Si tenemos como datos :

X, =0,4

a=2

X =01 VI 2. S
1+(a -1 X
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_ﬁ = YD:& Curva de equilibrio.
1+X 1+X

Condiciones importantes:

1°) Cuando recibo la primera gota de destilado.
¢que composicion tiene esta primera gota? Esta primera gota tiene la siguiente
composicion: X = X, =0,4 composicion de la mezcla liquida.

22X 2048 08 45 o x o7
1+ X 1+0,4 14

Esta es la composicion de la primera gota de destilacion.

2°) la segunda gota de destilacion ya no tiene la misma composicion de la primera
gota.

La composicion de la primera gota era 0,4 y la composicién de la secunda gota baja, puede
ser a 0 3y por tanto la composicion del vapor serd Y =0,5. Osea cada vez va a ser menor.

Por lo tanto la composicién de las siguientes gotas que van a venir seran diferentes, como
cada gota que va pasando, su composicion va a ser menor o vaya detener menor
composicion del mas volatil diferencialmente.

3°) cual es la composicion del destilado (X, 0o Yp).
Primero cuando la composicion de liquido residual es X; = X = 0,1 entonces podemos
hallar el valor la composicion en la Gltima gota su composicion.

y _ 2X ~ vy - 2Xg
1+ X 1+ Xy

Y:MZEZOJS
1+0,1 11

Composicién de la ultima gota de destilado.

4°) Cuanto es la composicion de X .
Y, = Es la acumulacion de la compocicion de todas las gotas

su composicién donde, esté entre la primera gota de la composicion de la Gltima gota
condecoran la composicion de X va a estar entre el tango de 0,57 la composicion de la

primera gota 'y 0,18 la composicion de la Gltima gota. También esa composicion va a ser
mayor 0,4 necesariamente.

Escribamos todas las ecuaciones para calcular todo lo anterior:

F=B+D @ Balance de masa total.
XoF=XB+X,D (2) Balance de masa para el mas volatil.

14 T.C.G.E.
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U.M.S.S.

Si consideramos el instante t durante la destilacion y aplicamos un balance antes y
después de que un dF se ha evaporado.

XE = (X —dX)(F —dF)+(Y - YdY)dF

En un tiempo t
se vaporiza el
alcohol

Cuando se vaporiza Vapores totales de
estees el residuo alcohol en un
residuo.

XF — XF — XdF — FdX +dXdF +YdF —dYdF ~ Donde: dXdF =0
XdF —YdF = —FdX

: dYdF =0

dF
Y - X)—=dX
( ) =
dF _ dX
FY-X
rdF T dX
F F xoY_x
BY t dX
Ln(Fj:XLY—x
FY ’F dX
Ln B Iﬁ (3) Donde Y =Curva de equilibrio
Y —
Y = f(X) (4) Curva de equilibrio.

Problema de aplicacion:

Una mezcla de 60% de todo tolueno con 40% de benceno, se ha de separar mediante
destilacion diferencial con inicialmente se tiene10000 Kg. de la mezcla se pretende
evaporado el 50% de la mezcla se condensa y se recoge el destilado, la mezcla de benceno
tolueno es aproximadamente ideal con « = 2 calcular:

a) la composicion de la primera gota conto.
b) La cantidad del destilado.

c) Lacomposicién de la ultima gota.

d) La composicién del destilado.

15 T.C.G.E.
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U.M.S.S.

F, =10000Kg. = Kmoles.

X, =0,4

Sevaporiza el 50%.

CH,
BENCENO CHg TOLUENO C4Hg
Mg=78 M=92
My = XMy +(1-X,)M; =0,4%78+0,6*92 = 86,40 KKg.| :
mo

F, =10000Kg. 1 _ 115,74 Krmol
86,40Kg

F=05*F, =0,5%11574 =57,87Kmol. (Lo que queda como liquido)
F,=F+D
D =115,74-57,87 =57,87 Kmol. (b)

X, Y Y, Estan en equilibrio, si conocemos la composicion del liquido se puede conocer la
concentracion de su vapor mediante la curva de equilibrio.

-
o 2 oof
(Z=2 O YOO O
yo_ aX _2X o o o O
1+ (¢-)X 1+ X Xo—0.4
2(0,4) ’
Y = =0,57 (a) \. /
1+0,4
", (-- y /‘
Lo
o{f ®o o5 ©
Y0 © Despues de o ¥ o0
g < o o evaporar o < o o
X;=0,4 ‘ XF=04
S L

Residuo (Para hallar
la concentracion de
la ultima gota)

16 T.C.G.E.
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U.M.S.S.
X0
Ln(ij = I X Donde:Y = 2X
F X Y - X 1+ X
%‘E’NEEB[F%’l*ﬁLOEOTA
F, dX .
Ln Se puede resolver analiticamente con la calc.
0,5F 2X N
1+X
0,4
In (2):.|' (X +1) dX
2X = X(X +1)
0,4
X+1 dX X +1) dX
Ln (2) = J' X+ J‘ F (X +1)
4 X (X 1)
X +1 _A+ B _A(X—1)+BX
XZ-X X X-1 X(X -1
Si X=0 1=-A
Si X=1 2=
0,4 0,4
Ln (2) = ax J_X
X X X 1
4 0,4
Ln (2)=Ln| —
@ xl ( J

Ln (2)=Ln (
i 04 1
,_2X*-2X+1, 0,4
X 0,36

X?-2X -1,8X +1=0
X2_38X +1=0 {Xl =3,51 No puede ser por que tiene que disminuir.
X,=0,28
_2*0,28
140,28
Y, =0,571  Composicion de la primera gota.
Y, =0,438 Composicion de la ultima gota.
X = Composicion del destilado tiene que estar en rango.
X,F, = XF+X,D
~ XoFy—XF 0,4*115,74-0,28*57,87
" D 57,87

=0,438

X =0,52

17 T.C.G.E.
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Metodo de la palanca:
F,=F+D
XoFy = XF+X,D

Residun(B) Alimentacion

INGENIERIA INDUSTRIAL
U.M.S.S.

Destilado

F Fy
X Xo
Aplicar en un punto cualquiera:
FUEEZA BRAZO
Fo (Xo=X)=D(X; - X)
F
EO(XO_X):XD_X

X, =X +%(XO—X):0,28+2(0,4—0,28)

X, =0,52
O tambien:
Xp =2X, - Xg

B) Destilacion rapida o flash.

;; C dlentarderto Eeduccion
F a pit esiofn de presion
L]

qc (=) Kcalhr

Calentamos fuertemente a
sohre presion de 2 atm.

Hierve a presion v lo destap amos

para ponetlo al otro tangue.

D
X

& presion
attno sferica

LIQUILG

Yo, Yy Xg . Estan en equilibrio

18
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OPERACIONES UNITARIAS 111 INGENIERIA INDUSTRIAL

U.M.S.S.

Balance de masa:

BMT: F=D+B @

BMV: X.F=Y,D+X,B (2)
Curva de equilibrio: Y = f(X) (3)
Balance de energia: (Energia que entra=Energia que sale).
gc + Fh. = Dh, + Bh, (4)

Donde : Fh. = Calor sencible.

Hp —hg =44 )

Kmol , Kcal Kcal

h- =M, C -T © h.[= * -

F w CPu (T ~To) -] hr  Kmol -] Kmol
T =Temperatura a la cual entra o la de alimentacion.
hg = MgCpg (Teb, —Ty) + AHgq ycion
H, =h; + M, 4, ; Por uge antes de vaporizar hay que hervir

Problema de aplicacion:

500 Kg. de acetona agua con 50% de acetona y 50% en moles de agua se somete a
ebullicion a la presion de tres atmosferas, esta mezcla sobrecalentada descarga a 1 - ha
presion de una atmosfera se observa que la composicion del liquido el 3 5%. Determinar la
cantidad de liquido de residuo, la cantidad de destilado de vapor, composicion del destilado
suponiendo que la mezcla se comporta de acuerdo a los datos del problema 9-4
(Traybal).

VAPOR

MEFZLE
F
Xy
e
Lamezcla entra H’”’”
cott calor sencibile ‘|" \
Qr

LIQUIDO

Datos:

19 T.C.G.E.



OPERACIONES UNITARIAS III INGENIERIA INDUSTRIAL
UMS.S.
F =500Kg
X. =0,5
M ,cer =58Kg/Kmol
M, =18Kg/Kmol
M, =58(X,)+18(1— X, )="58(0,5)+18(1-0,5)
M

=389
Kmol
F =500Kg* Kmol _ 13,18Kmol
38Kg
F=B+D ()]
XcF=Y,D+X,B (2
Y = f(X) €)

Usando la regla de la palanca:

Residuo(B)  Alimentacion Destilado

B F D
Xp Xp Xp

Aplicando momentos en el punto D.

X =0,05

Y, =0,624

B(Xp — Xg) =F(Xg = X¢)

B F(Xg; —X¢) _ 13,16(0,624 - 0,5)
(Xp —X3) (0,624 -0,05)

D=F-B=1316-2,84

D =10,31Kmol Depende de aque presion hierve la mezcla.

= 2,84 Kmol

La mezcla de 50% de benceno tolueno sea de separar mediante destilacion flash
(répida). La mezcla esta constituida de 50Kmol /hr 13 vaporiza en un 20%, la volatilidad
relativaes a = 2,5, en el sistema de destilacion calcular la composicion del residuo.

Solucién:

20 T.C.G.E.



OPERACIONES UNITARIAS 111

INGENIERIA INDUSTRIAL
U.M.S.S.

YoD

Datos :

F =50Kmol /hr

D=0,2F F

X, =0,5 TP

D =0,2(50) = 25Kmol / hr
B=F-D=(0,5F =25Kmol/hr

F=B+D @)
X.F=X,B+Y,D (2
Calculamos Y,

Y = aX _ 25X ; Curva de equilibrio.
1+ (- X)X 2+3X
Yp = f(XB)
v - 2,5X,
2+3X,
Reemplazando en (1) :
(0,5)50 = X ;50 + _25%s (50)
2+3X,
50X
2,5-4X.)(2+3X,)=40X, + B
( e )( 6) s 213X,

(2,5-4X,)(2+3X,) =5X,
5+7,5X, —8X, —12X,? =5X,
12X,* +5,5X, -5=0

X, =0,456 (Bien)

Xz =-0,91 No puede ser negativo.

21
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OPERACIONES UNITARIAS 111 INGENIERIA INDUSTRIAL
U.M.S.S.

Destilacion mediante una columna de fraccionamiento.

| Entraaguafria
Latemperatira | -
&3 LU0, POt que Condensador g JeoxnENsaD ok
estanlos mas
R H - e agua calierte
tl Reflujo:(Una parte del destldo  Liguido D
| Plutns ——] TEioITA, para aunrrentar la nques Destiladn X
. del deshlado).
5 F
4 Xp
; —
Encadaplato 21 Latemperahra de etnllicion
d catma wna ard abajo es mayoL, Por oue
etapa de ecquilibrio estatlos mas pesados.
Ettra vwapor Intercamhiador E
Xg
UrEROILER > -
B
Rehoiler
Sale Ligqudo Xp 'y ¥
it enucda Elresibuo sak
hivisndo X
F=D+B Balance de masa total
X:F=X,D+X;B Balance para el mas volatil.

N- F + Orepoiter = Mo D +0cong + N B Balance de hentalpia
h-F=h,D+0q. +h;B-Q,

h-F = D(hD +q3°j+ B[ 5 —%)

h.F = D[hD +%C]+ B( i _%j

heF=D(h, +Q.)+B(h; —Q,)

% . _ 9
Qc ~ Qc 5
AD =h, +Q, Calor neto total extraido por tope(Cabeza)
AB =h, +Q, Calor neto extraido en el fondo.

22 T.C.G.E.



OPERACIONES UNITARIAS 111 INGENIERIA INDUSTRIAL
U.M.S.S.

A) Método Maccabe Thiele.

N |
€ N
Tl Reflujo > Xy
[ 7 Platos =
F 5
X, :
3
’
1
B
I X,

En cada plate se pons en contacto ol lgpide consuvapor
los cuales astan en equilibrio. por lo lanto hay "n "' slapas
en egeilibrio,

Supone que:

e Los flujos de vapor (Vi) y liquido ( Li ) Correspondientes a un plato i
cualquiera por encima de la alimentacion son iguales.

Vv =V, =V, =V
Ly =Ly

=1L,,=L

e Los flujos de vapor (Vi) y liquido (Li) en todos los platos por debajo del
plato de alimentacion son iguales.

Vu =Vua =V, =V’
Ly =Lya=Ly,=L"

e Las entalpias de vaporizacion por encima del plato de alimentacion son
iguales.

ZN = ZN—l = ﬁ’N—Z = /1D

e Las entalpias de vaporizacion por debajo del plato de alimentacién son
iguales. An = =Auo =4

23 T.C.G.E.
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INGENIERIA INDUSTRIAL
U.M.S.S.

Los flujos y composiciones en un plato cualquiera es:

| . & Corte (A-4)

Yy Ly
Vy Xyn
i\
\'d
7
W
Y Ly
Vi Xy

El flujo de vapor V,, y el flujo de liquido L, que abandonan el plato N estan
en equilibrio, estan relacionados Y, y X, através de la curva de equilibrio.

También V, y L

N+1 ?

Significa que: Y, = f(X)

estan en el plano horizontal, determinado por una

seccidn de corte (A-A) y se encuentran en operacion, estan relacionados a
través de la curva de operaciones.

Significa que: Y, =9(X, )

A.1. Zona de enriquecimiento o de rectificacion

W1
Y1 Xn
Vi1 Ly

=
I } D
REFLUIO Xn
XN+1 = XD

Reflujo=R = L = L
D

24
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OPERACIONES UNITARIAS 111 INGENIERIA INDUSTRIAL

U.M.S.S.
BMT : Vy,=D+L,,
&
BMV : YV =X, D+ XL Curva de operaciones en la zona de enriquecimieto.
W=XL+X,D| @ R:% @3)
Dividiendo miembro a miembro por “D” tenemos:
\Y% L \Y
—=1l+—= = —=(R+1 4
5 5 5 (R+1) (4)
Y v X L + X,
D D
v - R X 4 Xp Curva de operaciones en la zona
R+1  R+1 de enriquecimiento (Ec. de una recta)
Donde:
m=—— ; b= %o
R+1 R+1
Graficando en un diagrama composicion-composicion:
X Y
0 X5 I(R+1)
XD XD
=1 F
Yy
N (Xp [Yn)
Yy |
MN-1
A I
K I
| I
Xp/R+1 [ |
| I
f f L
0 Xp Xy Xp !

X, = Liquido que abandona

25 T.C.G.E.
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U.M.S.S.
Donde:
Yy 5 X, estan en operacion
Zona de empobrecimiento o columna de agotamiento:
LT L
v X
R —1‘ T T
| N I
| I
3
| I
| 2 I
| L I
| I
| ' I
| I
>
I
I
I

BMT L'=B+V" = V'=L-B
BMV : XL'=X,B+W' = y-tX_B
EE
v-Ltx_Byx
V 1 V 1

Curva de operaciones para la zona de empobrecimiento.(Recta).

Recta de agotamiento

X Y
XB XB
0 —BX, /V'

26 T.C.G.E.
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U.M.S.S.

Plato de alimentacion.

g =Fraccion de liquido en la alimentacion (puede entrar liquido y vapor al mismo tiempo).
1- g =Fraccion de vapor que entra en la alimentacion.

_ Calor neto para vaporizar 1 Kmol de alimentacion

- A, (Calor de vaporizacion)

q=M,Cp, (Teb-T.) ;T. =Temperatura de alimentacion
(Calor sensible para llegar al punto de ebullicion).

Cuando el liquido es frio:
M,,Cp,, (Teb—T.)+M,, 4,
q =

I\WMZV
v L
r'y
F
Xp v
F 3
v
v* L
BM ; +(1- =V
para el v_ap(_)r Vird-aF =V @) En la alimentacion
BM para el liquido: L+gF =L" e (2
Despejando :
V-V'=([1-q)F
L-L'=—qF

" VY =LX + XD Ec. de la curva de operaciones en la zona de enriquesimiento.
+
-V'Y =-L'X + X;B Ec. dela curva de operaciones en la zona de empobrecimiento.

YV -V)=X(L-L)+X,D+X,B  Del BMT: X_.F =X,D+ X,B
Y(@-q)F = X(-qgF)+ X_F // Dividiendo entre F
Y@-a)=-Xq+X,

27 T.C.G.E.
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U.M.S.S.
q Xe . . . .
Y :ﬁx +1 ] Ecuacion del plato de alimentacion o de la linea q.
m= L ; b — XF
q-1 1-q
Caso 1:

Si la alimentacion es liquida con: T. <Teb ;T. =Temperatura de alimentacion.
g>1
q 10

m= =—=1111 = m>1
g-1 10-1

Caso 2:

Si la alimentacion es liquida con: T. =Teb
q=1

e

m= =
q_

1
— = m — oo
0

[EY

Caso 3:

Si la alimentacion es una mezcla de liquida y vapor con: T, =Teb

0<g<1
g-1 -0,5
Caso 4:

Si la alimentacion es vapor saturado con: T. =Teb

q=0

m=—1 0.0 = m=0
g-1 0-1 -1

Caso 5:

Si la alimentacion es vapor sobrecalentado con: T, > Teb

_ MVAPOR CEVAPOR (;I-Eb — TF )
M VAPOR ’1v

q:

m=——>0 = m>0

28 T.C.G.E.
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U.M.S.S.
Graficando los 5 casos:
=g =1 g =1 g=1
I=Teh Tp=Teb Tp=Ted

Xg Xp Xp

NOTA:
e Sedice que el liquido es frié cuando la mezcla ingresa al plato de
alimentacion por debajo del punto de ebullicion de la mezcla.
e Cuando es mayor la altura o tiene mayor numero de platos o el retorno es de
maés liquido, entonces serd mayor cantidad de destilado.
L

e R= v (Occontojo)

Relacion de reflujo:

R = Debe tener un valor economico
L _ Lig.queretorna por la parte superior

R=—

Vv Destilado
Existe un Rmin para garantizar un perfil termico adecuado.
Rmin< R <o Donde R = Rop.

El Rmin ocurre cuando se tiene la siguiente situacién como se muestra en el grafico:

29 T.C.G.E.



OPERACIONES UNITARIAS 111 INGENIERIA INDUSTRIAL
U.M.S.S.

Xp Xy Xp
En la grafica se puede apreciar que la columna de fraccionamiento tendra un numero
de platos infinito.

Relacion de reflujo minimo:

R= o Significa que L tiende a un valor minimo, entonces el retorno es minimo. Por

lo tanto los costos de operacion tienden a un minimo; y los costos fijos se elevan (Osea una
torre con muchos platos construccion, instalacion, etc.)

El punto (Xe,Ye) es aquel punto que resulta de la interseccion de la linea q y la curva
de equilibrio.

R X . . -
Y=—-X+—2L Ecuacion delacurva(recta) enla zona de enriquecimiento
R+1 1+R
_q Xe : :
Y=—""—"X+ Ecuacion de la linea g.
q-1 1-q
Sea la pendiente de la recta de operaciones de la zona de enriquecimiento:
Y, -y,
Xz - xl
Xy —Ye R
m= =
X, —Xe R+1

(R+D(X, —Ye) =R(X, — Xe)
X,;R—-YeR+ X, —Ye=RX, —RXe
X5 —Ye=R(Ye— Xe)

-Ye

Rmin :XD—
Ye — Xe

Reflujo minimo

30 T.C.G.E.
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OPERACIONES UNITARIAS 111
U.M.S.S.

Esto ocurre cuando el nimero de platos tedricos tiende al infinito.
Npr —

Relacion de reflujo que tiende al infinito: (El reflujo tiende a devolver todo a la
columna).

L—o>ow ; D->0
e Costos de operacion tienden al infinito
e Costos fijos tienden al minimo.
R

m=——
R+1

limm = lim—— Dividimos entre R para levantar la indeter min acion.
R—w Roo R 4+

m= Iimi
_R—>oo 1

1+—
R
m=1

Entonces el nimero de platos es minimo:

Sea: R=100000 = m=—20000 _, . ,_ %o g
100000 +1 R+1
yo R xs %o o yo1x
R+1 1+R
. el aX
Si la curva de equilibrioes: ¥ =——— Q)
1+ (1-a)X
Y la curva de operaciones es: Y = X (2

Graficando:
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OPERACIONES UNITARIAS 111 INGENIERIA INDUSTRIAL
U.M.S.S.

N, =2  Numerode platos teoricos

Npr =C+N,; =C +g Numero de platos reales
&

¢ = Eficiencia O<exl

Reflujo de operacion o el optimo: (Es la cantidad de reflujo mas optimo
econdmicamente con al que se trabaja en los calculos)

C.T. C. op
Fy
COSTO

Rop =a Rmin
Donde : l<a<4

Casos para hallar el Rop:

Caso 1: Cuando nos da como dato el valor de a (1<a<4)
Primero que nada hallamos el punto de interseccion entre la linea q y la curva de
equilibrio para tener el punto (Xe,Ye).

Rop = a Rmin

En este caso calculamos el valor de Rmin.

X, —Ye
Ye — Xe

Rmin = Luego calculamos el valor de Rop:

Caso 2: Cuando tenemos como dato la cantidad de agua utilizada en el condensador:
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U.M.S.S.
Sistema
e N A e |
| | | |
| /%7_ qc
| | T
| ' D
| REFLUJO | > hy
| | N |
— — . | ST — e 1
v L
H h
BMT : V=L+D = l:£+1
D D
Reflujo : R = L
D

Reemplazando : VB =R+1

Balance de energia en el condensador

Entalpia que entra = Entalpia que sale

h y h, Son iguales por que sus entalpias son iguales.
HV =hL+q. +h,D

HV = hL + D[q—°+hD]
D

Qc :%C ; Calor retirado en el condensador por Kmol de destilado.

AD :qEC+ h, ; Calor neto o total retirado en el tope por Kmol de destilado
HV =hL+DAD

HV =h,(L+D)+0q.

HV =h,V +q.

HV —h,V =q.

V(H - hD) =0c

Vi, =0

(R+1)DA,=0qc

Rop = e -1 Reflujo de operacion
D4,
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0
Donde: g, = Mu20 Cp(Ts—Te)

INGENIERIA INDUSTRIAL
U.M.S.S.

0
Mu20 = Cantidad de agua utilisada en el condensador

Caso 3: Cantidad de vapor utilizado en el reboiler.

H

g
AN

BMT : L'=V'+B =
B.Entalpia: hL'+q, = HV '+h,B
g, =HV'+h,B-hL'

h y hg son iguales

g, =HV'+hy;(B-L")

g =HV'+h,(-V")=V'(H-hy)

0
Q. =V 'Ag =Mv A 1120
Del plato de alimentacion:

V'+(1-q)F =V
V'=V -(1-q)F
V'=(R+1)D—(1-q)F

0
Vidg =M A (20)
0
[(R+1)D=(1-0)F |45 =My Ay4z0,

0
My ﬂV(HZO)

B

(R+1)D = +(1-q)F

34

V'=L'-B

@
(2)

Pero: 4; =H —hy

v L

'
t

L' L
Finto de afimeniacion
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0
My /1V(Hzo)

DA,

F
R = 1-q)—|-1
+( Q)D

D A,

A (h20) :516%& a 25°C vy 1Atm
g.

Numero de platos:
N° de platos teoricos
Numero de platos reales = P +C
£
N° de platos teoricos
N° de platos reales

N° de platos teoricos < N° de platos reales

¢ = Eficiencia =

Calculo del minimo N° de platos:

e[ 55

Log («)
N°min =[N° Platos]+[Calderin]

N°min =

35

0
m F . .,
Rop = M+ a- q)B ~1/  Reflujo de operacion.

INGENIERIA INDUSTRIAL

U.M.S.S.
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Problema de aplicacion:

8360 Kg/hr de una mezcla benceno tolueno que contiene 60% en moles de benceno,

sera fraccionado en un atmosferas de presion se desea recuperar en el destilado en 90% de
benceno de forma que el residuo tenga el 85% de moles de tolueno. La alimentacion es una
mezcla de 25% de liquido y 75% de vapor, el destilado y el residuo se separan en su punto

de ebullicion. La cantidad de agua utilizada en el condensador es de 30m’ /hr , el agua
ingresa a 20 ° C y sale a 60 ° C, el vapor de agua en el reboiler ingresa a una atmoésfera de
presién manomeétrica (Presion absoluta= Presion manométrica Presion atmosférica).

La volatilidad relativa es « = 2,5, la entalpia del benceno liquido saturado es

25,65 Kcal / Kg , entalpia del vapor saturado es 202,57 Kcal / Kg . La entalpia del tolueno
liquido saturado es 32,61 Kcal / Kg , entalpia del vapor saturado es 108,7 Kcal / Kg
Las temperaturas de ebullicion del benceno y del tolueno son 80 y 20 respectivamente.

Determinar:

a) cantidades y composiciones del destilado quite el residuo.

b) EIl nimero de platos reales si la eficiencia es del 75%.

c) La cantidad de vapor o agua cursada en el Calderin y considerando que el calor
latente es de 520 Kcal /Kg y 516 Kcal/Kg a 2 atm.y 1 atm.

d) Cuéntas veces el minimo es el re flujo de operaciones.

Solucién:

Primer paso: Realizar balance de masa para establecer los flujos de destilado y
residuo y sus composiciones.

F 8360&* 1Kmol 100 Kmol
hr 83,6 Kg hr
Fo 8360&* 1Kmol 100 Kmol
hr 83,6Kg hr
X =0,6 Si X fuese masico (x:)
Xe
Xg = M,
Xe  1-—Xc
M, M,
Moee =78 1 My =92Kg/ Kmol
M, =0,6*78+0,4*%92 =83,6 Kg
Kmol
R=90%=0,9
Xz =0,15
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BMT : F=B+D @
BMV : X:F=XgB+X,D (2)
Dato : XpD=R X_.F (3)

De (3): X,D =0,9*0,6*100 = 54Kmol / hr
X,B =(1-R) X, F =0,1*0,6*100 = 6Kmol / hr
6 6

B=—=——=40Kmol/hr
X; 0,15

De (): D=F-B=100-40=60Kmol/hr
54 54

"D 60

Balance:

F=100 X, =0,6
D=60 X,=0,9
B=40 X, =0,15

Segundo paso: Determinar la curva de equilibrio.

Y =L Ecuacion de la curva de equilibrio.
1+ (a -1)X
Si =25
3 2,5X _ 5X
1+(2,5-)X 2+3X
= oX Curva de equilibrio.
2+3X

Tercer paso: Establecer la ecuacion de la linea g.
Con los datos de la alimentacion:
Debemos hallar el valor de q:

Para ello debemos saber la Temperatura de alimentacion de la mezcla.

Cuando la temperatura de alimentacion es igual a la Temperatura de ebullicion, entonces
0<qg<l1.

g = Fraccion del liquido en la alimentacion
g=0,25 para nuestro caso.

Si la alimentacion esliquido puro o saturado =q=1
Si la alimentacion vapor saturado =q =0

Reemplazando en la ecuacion de la linea g tenemos:
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gX X
a-1'1-q
025X X,
0,25-1 1-0,25
Y =-0,33X +0,8  Ecuacion de la linea q|

Y =

Cuarto paso: Hallar el valor de Rop.
Para hallar Rmin cuando nos dan de dato Rop =a Rmin, intersectamos

la linea qcon la curva deequilibrio, para hallar (Xe,Ye).

Para nuestro ejemplo nos da la cantidad de agua utilizada en el condensador :

Densidad
3 N
_30m™, 998K _ 59, KO
h 1m hr
Kcal
CPuzo = Kg—°C
0c =MCp,,o (Ts—Te) Te =Temp.de entrada ; Ts =Temp. salida
g = 209459« _Keal < *(60-201°C
hr ~ Kg-°C
0c —1197600KLal
hr
Rop = e g
DA,
A, = Calor latente dela mezcla del destilado
Asenceno = Hg —hg =102, 57@—25 GSKLal =76, 92@
Kg Kg Kg
Kcal 78 Kg Kcal
A =76,92—— = 6000
BENCENO Kg 1Kmol Kmol
AroLueno = Hg —hg =108,7 —32,61 = 76, 09KKLal
g
Kcal , 92Kg Kcal
76,09 ——*——==7000
Arowueno = Kg Kmol Kmol
ﬂ’D = XDA’Benceno + (1_ XD)ﬂ'Tolueno
A = 0,9%6000+ 0,1* 7000 = 61002
Kmol
2, = 6100-K¢!
Kmol
Rop = 1976004 5 272
60* (6100)
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Rop = 2,272

Quinto paso: Establecer las curvas de operacion en la zona de enriquecimiento y
empobrecimiento:

Y:LX+ Xp
R+1 R+1

Ec. de la curva de enriquecimiento.

2.272 0,9
= X +
2,272 +1 2,272 +1

|Y =0,694X +0,275 Curva de enriquecimiento.| (1)

Y =-0,33X +0,8  Ecuacion de la linea g 2)

Intersectamos estas dos ecuaciones para obtener el punto (X,Y):

0,33X +0,8=0,694X + 0,275 7
1,027X =0,8-0,275 = "t
X = 0,511 e

Y =0,694(0,511) + 0, 275 &)

Y = 0,630

Con estos dos puntos: 3
(X,Y)=(0,511 , 0,630) S

Xg.X5)=(0,15 , 0,15
( B B) ( ) (XBsXB)

Hallamos la ecuacion de una recta.
Y, -Y,
X, — X,

(0,630-0,159) (X
(0,511-0,15)

Y =1,33(X - 0,15) + 0,15

Xp Xg X

Y-y, = (X =X,)

Y-0,15=

~0,15)

|Y =1,33X - 0,05 Curva deop. enla zona de empobrecimiento.

b) Ahora calculamos el nimero de platos de la columna:
Forma grafica:
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6
3
_ 713
02754~ 7 2
1
C
X-B XF XD
Forma analitica:
Para ello se trabaja con estas tres ecuaciones:
= X Curva de equilibrio @
2+3X
Y =0,694X +0,275 Curva deop.en lazonade enriquecimiento. (2)
Y =1,33X -0,05 Curva deop. enla zona de empobrecimiento.  (3)
Utilizar las ecuaciones 1y 2 para: X, < X < X, = 0,6<X<0,9
Utilizar las ecuaciones 1y 3 para: X, < X < X; = 0,15<X <0,6
__5X o ox=_2
2+3X 5-3Y
Plato N :
Y=X,=09
* 6
X = 2Y __2%09 =0,783
5-3y 5-3*0,9
Plato N -1:
Y =0,694(0,783) +0,275=0,818
*
X _ 270818 =0,643
5-3*0,818
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Plato N -2:
Y =0,694(0,643) +0,275=0,721
__2*0721 _ 0,508 4
5-3*0,721
Como X es menora X, =0,511 entonces utilizamos las ecuaciones (1) y (3)
Plato N —3:
Y =1,33X -0,05=1,33(0,508) — 0,05 = 0,626
X = 2*0,626 _ 0,401 3
5-3*0,626
Plato N —4:
Y =0,484
X = 0,272}
Plato N -5:
Y = 0,312}1
X =0,153
Plato N -6:
Y =0,154
X = 0,068}
Como X es menora X, =0,15
.. Por lo tanto este ultimo es el calderin y se acaban los calculos :

Sexto paso: Calculamos las variables de operacion:

En el reboiler se cumple que:

V ﬂ“B_qr (1)
V=L+D (2)
l:£+1
D D
L
R=— 3
5 3
v
Y_R+1 (4
5 (4)
V = (R+1)D = (2,272 +1) * (60) = 196,321
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En el plato de alimentacion se cumple:

v L
F
Vi (1-q)F =V v T |
V'=V-(1-0)F > —

V'=196,32-[(1-0,25)* (100)] = 121,32 Krr:‘ro' T
L'
Ay = Calor latente del residuo (mezcla). Piato de alimeniacion
Ay = XgAgene +(1- XBMTOL
Kcal
A =0,15*6000 + 0,85* 7000 = 6850
Kmol
g =V ', 121,32 KM« ggg Keal
hr Kmol

q, = g31042 K@l
hr

(o]

0, = My (H20) ﬂ‘vAPOR(H 20)

(o]

My (H20) = q—r
ﬂ‘VAPOR(H 20)

De tablas:

Ingresamos a la tabla con la presionabsoluta no con la manometrica :

Pabs = Pmanometrica + IDatmosferica Donde: Patm =1Atm.
ﬂVAPOR(HZO) =516 a Pabs =2 Atm.
My (H20) = 831042 =1610,47KhLa|

r

My (H20) =1610, 47Kth'I

c) Calculamos cuantas veces es el reflujo del reflujo minimo:

Rop = 2,272
Rmin = o — "¢
Ye — Xe
El punto (Xe,Ye) se obtieneintersectandola curva de equilibrio con la lineaq.
Y = oX =1,33X -0,05
2+3X

5X = (1,33X —0,05)(2+3X)
5X =—0,66X — X’ +1,42,4X
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X®+3,267X —1,6=0

Para: Xe=0,433 = Ye=-0,33(0,433)+0,8=0,656
Xe=-???? = No puede haber una composicion negativa.

Nota : Se elige el que es positivo.

Xe =0,433
Ye =0, 656
RMin = Xy, —Ye _ 0,9-0,656 ~1004
Ye—Xe 0,656-0,433
_ Rop _ 2,272 2,076
Rmin 1,094

a=2,076 Se cumple que 1<a<4
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B) Método Ponchon Savaritt.

T
e o R=L/D
F
i
hy 2
1
B
G Xy
hB
F=D+B (1) Balance de masa total
XeF=X,D+X,B (2) Balance para el mas volatil.
h-F+0, =h,D+0Q; +h;B (3) Balance dehentalpia

h-F=h,D+0Q; +h;B—-Q,

hF - D[hD +q_c)+ B[hB —ﬂj
D B

h-F = D[hD +q3°j+ B( 8 —q—éj

heF=D(h, +Q.)+B(h; —Q,)
Qc:

Calor netoextraido por tope en el condensador por mol de destilado.

Calor suministrado en el reboiler por mol de residuo.

h-F =DAD+BAB| Ecuacion equivalente a la linea q (Linea de alimentacion).

AD=h, +Q, = (hD +q3°j Calor neto total extraido por tope por mol de destilado.

AB=h, -Q; = (hB —q—Brj Calor neto suministrado por el fondo por mol de residio.
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Estos dos puntos son los extremos del segmento que se quiere graficar en este metodo.
he =M_Cp.(T. —T,)  Sies liquido frio.

he =M_Cp. (T, —T,)+(@-q)M A Si es una mezcla deliquido y vapor

D — Agua en el condensador
B — Agua en el reboiler

5 *Caloren el condensador
*AD

AB *Reflujo de op. tantas veces el minimo.
*AB '

Para resolver por este metodo se requiere conocer 2 puntos :

a) El punto FnD

e Cuando AD se calcula mediante la cantidad de agua utilizada en el condensador.
e Cuando AD se calcula mediante el reflujo de operaciones como a veces, el Rmin
(Rop=a Rmin).

b) El punto FB

e Cuando AB se calcula mediante la cantidad de vapor de agua utilizada en el
reboiler o calderin.

Casos:
A) Datos en el condensador
AD = h, 1
D

h, = Entalpia de una mezclaliquida.(Destilado)

hy =M,Cp, (T, =Ty) . T, =Temp.de salida del destilado
Mp = XpM; +(1-X5)M,

Qc = meHZO(TS _Te)

meHZO (Ts _Te)
D

AD =M Cp, (T, -T,)+
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B) Saber la relacion del reflujo de operacion. Rop =a Rmin

Zona de enriquecimiento.

P T T e R I
I
I AL
| e
| Vi Lun & ! D
| Fy REFLUJO | > X
sl b s e b wese e i s e e hy
F Yl hy=h
Vi1 Ly
h, =h Por que salen del mismo tubo.
Vy =Ly, +D Balance de masa
vV, L
N NHA g ()]
D D

H.,Vy =h,Ly,+h,D+0q.  Balance de energia.
H WV, =hyLy., + D(hD +q3°j

H,V, =hyLy., + DAD

V, L L
H, = =h, =%+ AD 2 Donde R=-—"2 3
v =M @ @)
Reemplazando (3) en (1):
VN
—=R+1 4
5 (4)

Reemplazando (4) y (3) en (2):
H,(R+1)=h,R+AD
AD=HR+H, -h,R

AD-H . .
=-—0N Reflujo de operaciones.
H N T hD
Rmin = % Reflujo de operaciones minimo.
N D

Rop = a Rmin
AD =Rop(H, —h,)+H,
H.V, =h,L,,+DAD  Curva de operaciones en la zona de enriquecimiento
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o
Como calcular AD si se conoce mv y 4, .

q
AB=h, ——
° B
g =mv 4,
AB=h, - mVBﬂV ; AD se calcula por interpolacion

Zona de agotamiento o0 empobrecimiento:

L =V.+B
V. =B-L,

Ve L,
H Iy

Balance de masa

@

hL +q =H.V. +h;B Balance de energia.
HVe =hl +q, —hB

ol
HoV —hlL1+B[B th

INGENIERIA INDUSTRIAL
U.M.S.S.

H.V. =hL —BAB Curva de operaciones en la zona de empobrecimiento.

Reflujo de operaciones.

R

~ AD-H,

HN _hD

Reflujo de operaciones.

a) SIAD>0 = Row®
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C. =Cmin

El N° de platos es minimo :Costos{
b) Si AD =ADmin = R =Rmin.

C
El N° de platos es minimo :Costos{ F

C, >

—> ©

C, =Cmin

|Rop = a Rmin Donde 1,5 < a < 4|

Reflujo minimo de operaciones:

NUmero minimo de platos:

INGENIERIA INDUSTRIAL

H H
A . . A Hs una vertical
Keal Keal por que A esta
Emol Emol an of infnito
: I ! : : ;
é : - § ! :
H2 : | H2 o 5 | :
Ha o : | e | 5 I
s s i / s [
é i S / : heces | H
' | he [E /: / :
h2 : : A2 ke |/% B Al
hg mm“""‘"--— : ] ; : |
3 i : M PRraras JiID
| | e
. E -
0 g ¥ X 1y s X 1
Benceno ¢ “ & Tenlvemicn . 2 Tobhumo

Rmin se da cuando el numero
de platos es infinito
Nota :El segmento AB siempre debe de pasar por el puntoF = h,
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Determinacion graficamente del nimero de platos:

A\
Emal : AD
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Problema de aplicacion:

8430Kg/hr de una mezcla benceno tolueno que contiene 55% en moles de benceno,

sera fraccionado en un atmosferas de presion se desea recuperar en el destilado en 95% de
benceno de forma que el residuo tenga el 6,5% de moles de benceno. La alimentacion es
una mezcla de 30% de liquido y 70% de vapor, se el destilado y el residuo separan en su
punto de ebullicién. La cantidad de vapor de agua utilizada en el calderin es de
2000Kg / hr, el vapor de agua en el reboiler ingresa a 5 atm de presion dsea la

manomeétrica (Presion absoluta= Presion manométrica Presion atmosférica).
La volatilidad relativaes « = 2,0.

Datos:
Benceno:  Cp; = 0,45KL6II Ay = SOKLaLI Teb, =80°C
Kg Kg
Tolueno: Cpg = O,SOKL"JII Ay = 9OKLal Teb, =90°C
Kg Kg
Determinar:

a) Loss flujos y composiciones de la entrada y salida.
b) Cuéntas veces el minimo es el reflujo usado.
c) Numero de platos..

Solucién:

A) Realizar balance de masa para establecer los flujos de destilado y residuo y sus
composiciones.

F-sa300 - Kel
hr Kmol

X: =0,55 Si X fuese masico (x:)

Moe =78 Moo, =92Kg/Kmol

M,, :0,55*78+0,45*92:84,3&
Kmol

F :8430&* 1Kmol 100 Kmol

hr 84,3Kg hr

R =95% = 0,95

Xy =0,065

BMT : F=B+D @

BMV : XF=XgB+X,D (2)

Dato : X,D=R X.F (3)
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De (3):
X,;D=RX_.F =0,95*0,55*100 = 52,25 Kmol / hr
Xz;B=(@1-R) X.F =0,05*0,55*100 = 2, 75Kmol / hr

B= XgB =ﬂ=42,308Km0I/hr
X, 0,065
De (1):

D = F - B =100 42,308 = 57,692 Kmol / hr
_ X,D R(X.F) 0,95(0,55)(100)

X5 =0,906
D D 57,692
Balance:
F =100 Xe =0,55
D =57,692 Xy =0,906
B = 42,308 Xg =0,065
B) Calculamos las entalpias h y H
Cps = MBCpB
Cp, = 0,45 Kcal , 78Kg _ | Kcal
Kg-°C Kmol Kmol-°C
Cp, = 0,50 Kcal , 92Kg _ 16 Kcal
Kg-°C Kmol Kmol-°C
Ag = A5 My
7 -80 Kcal , 78Kg _ 0 Kcal
Kg Kmol Kmol
7 -9 Kcal , 92Kg _ 8980 Kcal
Kg Kmol Kmol

Para la alinentacion :
Cp. = X.Cp, ++(@1— X_)Cp,; =0,55*35,1+0,45* 46

Cp, — 400058l _
Kmol-°C

Benceno :

h, = myCp, (Te —To) = Cp, (Teb, —To) = 35,1(80 — 0) = 2808

Kcal

H,=h + 1, M, =h + 4, = 2808+ 6240 = 9048
1 hl B VB hl A Kmol

51
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Tolueno :

h, = m,Cp, (Teb, —To) = Cp, (Teb, —To) = 46 (90 — 0) = 4140 KK;":‘)'I

Kcal

H, =h,+ 4 M; =h, + 4, = 4140+ 8280 = 12420
2 =M+ 4 My =h, + 4 Kmol

Para hallar el punto F

he =M Cp. (T- -T,) =Cp. (T, —-T,) : (Liquido frio)
T. =Temp.de alimentacion.

Para el puntoF en este caso nos dice que esta vaporisada a 30%.
Esto significaque F seencuentra entre el liquido y vapor.
h- = (h: ")+ (%Vaporen la alinentacion) *(H. '—h. ")

Y = [%)X +Y2 ;Y =mX Ecuacionde la recta a partir de 2 puntos.

, _ (2808—4140)

B

X, +4140 = (2898 =4140) ) ey | 4140 = 4053,42 K2
@-0) @-0) Kmol

_ (2808-4140) y -, 414 (2808=4140) 4 506 | 4140 = 2033 208 KA
@-0) @-0) Kmol
. ._ (2808-4140)

=

D

X, + 4140 = (Z8B=4140) ¢ 5gy 4140 - 3407,4 K
@-0) @-0) Kmol

_ (9048-12420) | 15490 - (9048-12420) 06y, 12420 - 9364, 968K
1-0) @-0 Kmol

_ (9048-12420) o 19490 - 3048=12420) 4 n6e) 19420 — 12200,82- K
@-0 @-0 Kmol

L (9048-12420)

F

D

B

X, +12420 = 48 =12420) (6 55y 15420 ~ 10565, 4K

-9 (1-0) Kmol
Punto F :
h. = (h. ') + (%Vapor en la alinentacion)* (H, '~ h, ')
he =3407,4+ 0,30 (L0565, 4 — 3407, 4) = 5554,8 Ecall
mo

C) Calcula mos los puntos By D.

e Sime dan el calor en el calderin o el reflujo, entonces puedo calcular B.
e Sime dan el calor en el condensador, entonces puedo calcular D.
Cualquiera me sirve para trazar la recta que pasa por los puntos B-F-D.
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Hallamos :

F(Xe.he)

D(X,,AD) AD — Cuando nosda reflujo, o cantidad de H20 en el condensador.
B(X;,AB) AB — Cuando nos da calor en el reboiler, o cant. de H2Ousada en el calderin

Para el calderin:
AB=h, -
B

q, =mv A4, =mv AH, =my (H, —h,)
A, lo hallamos de tablas con:
Pabs = Pman + Patm. =5+1=6 Atm.

Sesabe que:
1Atm =101, 31 Pascal.
1Kcal =1,48KJ
Propiedades del Agua a5 Atm.
H, = 275811
Kg
h = 675,55ﬁ
Kg
KJ
A, =H, —h_=2758,1-675,55= 2082,55K—g
4, =2082,55 K%« 1K@l _ 74, 4y Keal
Kg 1,48KJ Kmol
g =mv AH, = 2000@*794,41@ = 996435, 41KL8LI
hr Kg hr
q Kcal 996435,41KLal
AB = h, —- = 4053427 - T
B Kmol 45 308
hr
AB = ~19498,52 @
Kmol

Por regresion lineal hallamos:
D="?

AD =?
F(Xe.he)

Teniendo los puntos {
B(Xg.hg)
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AD = 23944, 45%€t|

AD:hD+qEC —~ g =(AD-h,)D

g. = Calor que se extrae para que se condensa el agua del condensador.

O = (23944, 43 — 2933, 208)(57,692) = 1212180, 575'%‘_1I
0 qC
=mCp(Ts—-Te = M=—
e p( ) Cp(Ts—Te)
. 1212180,575 <@ K
m=—e—t hr__ _ 40406, ozh—g
1 * (50— 20)°C r
Kg-°C
0 K 1m3 m3
m = 40406, 029 * = 40,406
hr 1000Kg hr

Calculamos Rop.

AD - H
ROp:HN——h,T ) hN:hD y HN:HD
_23944,45-9364,968 267 Kmol
0364,968 — 2933,208 hr
Rop = 2,267 KM

hy =h, solo cuando el destilado sale en su punto de ebullicion.
Si el Destilado del condensador sale menor a su temperatura de ebullicion.
Entonces: h, =Cp,(Ts-To) To=0

Calculamos el Rmin :Para ello se consideramos un numero infinito numero de platos:
Hallamos ADmin del grafico como se muestra en la siguiente fig.

_ ADmin—-H,
HN _hN

Rmin

INGENIERIA INDUSTRIAL
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T4
Kol :
Hmol : | AT - 24 45
E AW = 194010
F =140 :
Hy = L2205 - -
H, =364 97
Madl40 | Hl= 043
Py = 405242 [ A
: oo . %_333;1
Fil - 20

AR = — 1455 521

b X, =0065 X <055 =0506 1
. 03 X =05 Ko =02

i
X
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Hallamos el numero de platos graficamente:

7oA "0 1 AD=93944.45
Eeoal
Ewral
| Almin =19400
E2=12420 :
Hp =12200,82 | - §
, Hp, = 9364,97
h2=4140 | i 2l
hp = 4052,42 - :
i B =2933.21
d h‘-h"""“-b-u. e T ]
g =] A= 2808
}/
: <
// :
AR =—1998,52
- - .
0 ¥,=0065 X,=0,55 X,=0%61 x
Berceno Toleno

En la siguiente grafica se nos muestra que la columna tendra 3 platos.

N°,=C+3
3

0 _ .
N P.REALES_C+E ' e<1
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