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PRÓLOGO

Al presentar la tercera edición  de este libro, mi propósito es el mismo que en la
edición anterior: “proporcionar un instrumento para enseñar  mediante un curso
formal o autodidactico, las técticas  y principios del diseño de equipo para las
operaciones de transferencia de masa en Ingenieria química”. Al igual que ayer,
estas operaciones son, en principio, responsabilidad del ingeniero químico  pero
en la actualidad resultan necesarias dentro de otras ramas de la Ingeniería. Por
ejemplo, se necesitan, especialmente, en el control de la contaminación ambiental
y en la protección del ambiente, donde predominan los procesos de separación  se
requieren también en la metalurgia extractiva, que las utiliza con mayor frecuen-
cia en métodos más complejos y precisos.

Aproveché esta oportunidad para mejorar muchas explicaciones, actualizar
los datos del diseño y para dar mayor fluidez a la reacción  del texto. En esta edi-
ción se analizan temas como la teoría de la elongación de la interfase para la
transferencia de masa, el enfriamiento por transpiración, nuevos tipos de torres
de platos, adsorbedores sin generación  de calor y otros temas similares. Se pre-
sentan métodos completos de diseño de mezcladores con sedimentadores y
equipos de extracción de platos perforados; tanques de burbujeo y tanques con
agitación  mecánica para contacto gas-liquido, liquido-líquido y sólido-liquido;
torres absorbedoras empacadas de tipo adiabático y enfriadores por evaporación.
Se presentan nuevos ejemplos y problemas resueltos para que el estudiante ad-
quiera práctica. Con objeto de mantener la extensión de este libro dentro de
limites razonables, se omitió el estudio breve de las llamadas operaciones menos
convencionales, que aparecía en el último capitúlo de la edición anterior.

Los lectores familiarizados con las ediciones anteriores notaran de inmediato
el cambio. Esta nueva edición se escribió, principalmente, en el sistema interna-
cional de unidades (SI). Con el deseo de facilitar la conversión a este sistema, se
efectuó una modificación importante: aunque.son más de mil las ecuaciones nu-
meradas, solo  25 no se pueden utilizar en cualquier sistema de unidades -SI, in-
glés de Ingeniería, métrico de Ingeniería CGS, u otro -.  Las pocas ecuaciones cuyas
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dimensiones aún no se adecuan a todos los sistemas se dan en SI y, mediante citas
a pie de página u otros recursos, en unidades inglesas de Ingeniería. Se siguib el mis-
mo procedimiento con todas las tablas de datos, dimensiones importantes en el
texto y la mayoria de los problemas. El capítulo 1 incluye una extensa lista de fac-
tores de conversión de otros sistemas al SI, la cual abarca todas las cantidades que
se necesitan para utilizar este libro. Espero que este libro estimule la transición al
SI, cuyas ventajas son cada vez más claras conforme uno se va familiarizando
con él.

Sigo en deuda con muchas firmas y publicaciones, porque me permitieron
utilizar su material; mayores agradecimientos a la gran cantidad de ingenieros y
científicos cuyos trabajos formaron la base para un libro de este tipo. También
agradezco a Edward. C. Hohmann y William R. Schowalter, así como a varios
revisores anónimos, por haberme hecho útiles sugerencias y, especialmente, al
personal editorial que tanto me ayudó.

* Robert E. Treybal



CAPÍTULO

UNO
LAS OPERACIONES

DE TRANSFERENCIA DE MASA

Una parte importante de las operaciones unitarias en Ingeniería química está rela-
cionada con el problema de modificar la composición de soluciones y mezclas me-
diante métodos que no impliquen, necesariamente, reacciones químicas. Por lo
común estas operaciones se encaminan a separar las partes componentes de una
sustancia.

En el caso de mezclas, las separaciones pueden ser totalmente mecánicas, co-
mo la filtración de un sólido a partir de una suspensión en un líquido, la clasifíca-
ción  de un sólido por tamaño  de partícula mediante cribado o la separación de
partículas en un sólido basandose en su densidad. Por otra parte, si las operacío-
nes  cambian la composición de soluciones, entonces se conocen como operaciones
de transferencia de masa; éstas son las que nos interesan aquí.

Es mucha la importancia de estas operaciones. Raro es el proceso químico
que no requiere de la purificación inicial de las materias primas o de la separación
final de los productos y subproductos; para esto, en general, se utilizan las opera-
ciones de transferencia de, masa. Quizá se podría apreciar rápidamente la impor-
tancia de este tipo de separaciones en una planta procesadora, si se observa la
gran cantidad de torres que llenan una moderna refinería de petróleo: en cada
una de las torres se realiza una operación de transferencia de masa. Con frecuen-
cía, el costo principal de un proceso deriva de las separaciones. Los costos por se-
paración o purificación dependen directamente de la relación entre la concentra-
ción inicial y final de las sustancias separadas; si esta relación es elevada, también
lo serán  los costos de producción. Así,  el ácido sulfúrico es un producto relativa-
mente barato, debido en parte a que el azufre se encuentra bastante puro al esta-
do natural, mientras que el uranio es caro a causa de su baja concentración en la
naturaleza.

1



2 OPERACIONES DE TRANSFERENCIA DE MASA

Las operaciones de transferencia de masa se caracterizan por transferir una
sustancia a través de otras a escala molecular. Por ejemplo, cuando el agua, por
evaporacibn, pasa de una alberca a una corriente de aire que fluye sobre la super-
ficie del agua, las moléculas de vapor de agua se difunden, a través de las molécu-
las de aire en la superficie, dentro de la masa de la corriente de aire, la cual las
arrastra consigo. El fenómeno que nos interesa, principalmente, no es el movi-
miento como resultado de una diferencia de presión, como sucede cuando se
bombea un líquido a través de una tubería. En los problemas por tratar, la trans-
ferencia de masa es un resultado de la diferencia de concentraciones, o gradiente,
en donde la sustancia que se difunde abandona un lugar en que esta muy con-
centrada y pasa a un lugar de baja concentración.

CLASIFICACIÓN DE LAS OPERACIONES DE
TRANSFERENCIA DE MASA

Es útil clasificar las operaciones y dar ejemplos de cada una de ellas, con el fin de
indicar el panorama de los temas por tratar en este libro y para proporcionar un
medio para definir algunos de los términos que se utilizan en forma común.

Contacto directo de dos fases inmiscibles

Esta categoría es la más importante de todas e incluye a la mayoría de las opera-
ciones de transferencia de masa. En este caso, se aprovecha la circunstancia de
que, con muy pocas excepciones, las composiciones de las fases son distintas en
un sistema de dos fases de varios componentes en el equilibrio. En otras palabras,
los diversos componentes están distribuidos en forma distinta entre las fases.

En algunos casos, la separación lograda de esta manera, proporciona inme-
diatamente una sustancia pura, debido a que una de las fases en equilibrio sólo
contiene un componente. Por ejemplo, el vapor en contacto con una solución sa-
lina acuosa líquida en el equilibrio no contiene sal, sin importar la concentación
de ésta en el líquido. En la misma forma, un sólido en contacto con una solución
salina líquida en el equilibrio, o bien es agua pura o sal pura, según el lado de la
composición eutéctica en que esté el líquido. Partiendo de la solución líquida y
evaporando toda el agua, se puede lograr una separación completa. Asimismo,
puede obtenerse sal pura o agua pura, congelando parcialmente la solución.

En principio, al menos puede obtenerse sal y agua pura mediante solidifica-
ción total y, posteriormente, por separación mecánica de la mezcla eutéctica de
cristales. En casos similares, en que se forman inicialmente las dos fases, éstas po-
seen de inmediato la composición final que poseen en el equilibrio; alcanzar este
último no es un proceso dependiente del tiempo. Dichas separaciones, con una
excepción, no se consideran generalmente entre las operaciones de transferencia
de masa.
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En las operaciones de transferencia de masa, ninguna de las fases en el
equilibrio consta de un único componente. Por ello, cuando inicialmente se po-
nen en contacto las dos fases, no constan (excepto en forma casual) de la compo-
sición que tienen en el equilibrio. Entonces, el sistema trata de alcanzar el
equilibrio mediante un movimiento de difusión relativamente lento de los compo-
nentes, los cuales se transfieren parcialmente entre las fases en el proceso. Por
tanto, las separaciones nunca se completan, aunque, como se mostrara, pueden
llevarse tanto como se desee hacia la terminación (pero no totalmente) mediante
manipulaciones apropiadas.

Los tres estados de agregación de la materia -gas, líquido y sólido- permi-
ten seis posibilidades de contacto interfacial.

Gas-gas Puesto que, con pocas excepciones, todos los gases son completamente
solubles entre sí, esta categoría no se realiza prácticamente.

Gas-líquido Si todos los componentes del sistema se distribuyen entre las fases
en el equilibrio, la operación se conoce como destilación fraccionada (o con fre-
cuencia, simplemente como destilación). En este caso, la fase gaseosa se crea a
partir del líquido por calentamiento; o a la inversa, el líquido se crea a partir del
gas por eliminación de calor. Por ejemplo, si parcialmente se evapora por calen-
tamiento una solución líquida de ácido acético y agua, se descubre que la nueva
fase vapor creada y el líquido residual contienen ácido acético y agua, pero que
sus proporciones en el equilibrio son diferentes de aquéllas  en las dos fases y dife-
rentes, también, de aquéllas  en la solución original. Si se separa mecánicamente el
vapor del líquido y se condensa, se obtienen dos soluciones: una rica en ácido acé-
tico y otra en agua. En esta forma se ha conseguido cierto grado de separación de
los componentes originales.

Las dos fases pueden ser soluciones; sin embargo, ambas poseen sólo un
componente común (o grupo de componentes) que se distribuye entre las fases.
Por ejemplo, si una mezcla de amoniaco y aire se pone en contacto con agua
líquida, una gran cantidad de amoniaco, pero básicamente nada de aire, se disol-
verá en el líquido; en esta forma se puede separar la mezcla aire-amoniaco. Esta
operación se conoce como absorción de gases. Por otra parte, si se pone en con-
tacto aire con una solución de amoniaco-agua, parte del amoniaco abandona el
líquido y entra en la fase gaseosa, operación que se conoce como desorción  La
diferencia entre estas operaciones esta únicamente en el sentido de la transferen-
cia del soluto.

Si la fase líquida es un líquido puro que sólo contiene un. componente,
mientras que la gaseosa contiene dos o más, la operación se conoce como humidi-
ficación o deshumidificación, según el sentido de la transferencia (he aquí la ex-
cepción que se mencionó antes). Por ejemplo, el contacto entre aire seco y agua
líquida da como resultado la evaporación de parte del agua al aire (humidifica-
ción  del aire). Al contrario, el contacto entre aire muy húmedo y agua líquida pura
tiene como resultado la condensación parcial de la humedad del aire (deshumi-
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dificación). En los dos casos, se trata de la difusión de vapor de agua a través del
aire. Estas operaciones se incluyen entre las de transferencia de masa.

Gas-sólido Nuevamente conviene clasificar las operaciones en esta categoría de
acuerdo con el número de componentes que aparecen en las dos fases.

Si se va a evaporar parcialmente una solución sólida sin la aparición de una
fase líquida, la nueva fase vapor formada y el sólido residual contienen todos los
componentes originales, pero en proporciones diferentes; la operación se llama
entonces sublimación  fraccionada. Al igual que en la destilación, las composi-
ciones finales se establecen por la interdifusión de los componentes entre las
fases. Aun cuando esta operación es teóricamente posible, prácticamente no es
común, debido a la poca conveniencia de trabajar de esta manera con fases sólidas.

Sin embargo, puede suceder que no todos los componentes estén presentes en
las dos fases. Si un sólido humedecido con un líquido volátil se expone a un gas
relativamente seco, el líquido abandona el sólido y se difunde en el gas, operación
que algunas veces se conoce como secado y otras como desorcidn. Un ejemplo ca-
sero es el secado de la ropa por exposición al aire; en muchos casos, el homólogo
industrial es el secado de madera o la eliminación de humedad de una “torta de
filtrado” húmeda por exposición a aire seco. En este caso, la difusión es, por su-
puesto, de la fase sólida a la gaseosa. Si la difusión tiene lugar en el sentido opues-
to; la operación se conoce como adsorción  Por ejemplo, si una mezcla de vapor
de agua y aire se pone en contacto con sílica  gel activada, el vapor de agua se di-
funde en el sólido, el cual lo retiene fuertemente; el aire, por tanto, se seca. En
otros casos, una mezcla de gases puede contener varios componentes, cada uno
de los cuales se adsorbe sobre un sólido en proporción diferente a los demás
(adsorción  fraccionada). Por ejemplo, si mediante carbón activado se pone en
contacto una mezcla de propano y propileno en estado gaseoso, los dos hidrocarbu-
ros son adsorbidos, pero en proporciones diferentes; se obtiene así una separa-
ción de la mezcla gaseosa.

Cuando la fase gaseosa es vapor puro, como en la sublimación de un sólido
volátil a partir de una mezcla de éste con un sólido no volátil  se tiene una opera-
ción que depende mas de la velocidad de aplicación de calor que de la diferencia
en concentraciones; se trata de un proceso esencialmente no difusivo. Lo mismo
es cierto para la condensación de un vapor hasta obtener un sólido puro, porque
la velocidad de condensación depende de la velocidad de eliminación de calor.

Liquido-liquido Las separaciones en que interviene el contacto entre dos fases
líquidas insolubles se conocen como operaciones de extracción líquida. Un
ejemplo sencillo, que resulta bastante familiar, es el procedimiento siguiente: si se
agita una solución de acetona-agua con tetracloruro de carbono
separación y se dejan asentar los líquidos, gran parte de
en la fase rica en tetracloruro de ca rbono  por tanto, se habrá separado del
agua. También  se habrá disuelto una pequefia’cantidad del agua en el tetracloruro
de carbono y una pequeña cantidad de éste habrá pasado a la capa acuosa; empe-
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ro, estos efectos son relativamente menores. Otro ejemplo es la separación de una
solución de ácido acético y acetona, agregándole a la solución una mezcla inso-
luble de agua y tetracloruro de carbono. Después de agitar y dejar asentar, la ace-
tona y el ácido acético se encontrarán en las dos fases líquidas, pero en diferentes
proporciones. Una operación de este tipo se conoce como extracción fraccionada.
Otro caso de extracción fraccionada puede realizarse al formar dos fases líquidas
a partir de una solución con una sola fase, enfriando esta última a una temperatu-
ra menor de la temperatura crítica de solución. Las dos fases que se forman
tienen diferente composición.

Líquido-sólido Cuando todos los componentes están presentes en las dos fases
en el equilibrio, la operación se llama cristalización  fraccionada. Tal vez los
ejemplos más interesantes, sean las técnicas especiales de refinamiento zonal, que
se utilizan para obtener metales, así como semiconductores ultrapuros y de crista-
lización aductiva, en donde una sustancia -la urea, por ejemplo- forma una
red cristalina que puede atrapar selectivamente largas moléculas de cadena sen-
cilla, pero que excluye a las moléculas ramificadas.

Son más frecuentes los casos en que las fases son soluciones (0 mezclas) que
contienen un único componente en común. La disolución selectiva de un compo-
nente en una mezcla sólida mediante un disolvente liquido se llama lixiviación  o,
algunas veces, extracción por disolventes. Como ejemplos se pueden citar la lixi-
viación del oro a partir de los minerales que lo contienen por medio de soluciones
de cianuro y la lixiviación del aceite de semillas de algodón  a partir de las semillas
mediante hexano. Por supuesto, la difusión se efectúa del sólido a la fase líquida.
Si la difusión se realiza en el sentido opuesto, la operación se conoce como adsor-
ción. De esta manera, el material colorido que contamina las soluciones de azúcar
de cana impuras puede eliminarse poniendo las soluciones líquidas en contacto
con carbón activado: las sustancias coloridas quedan adsorbidas en la superficie
del carbón sólido.

Sólido-sólido Debido a las extraordinariamente lentas velocidades de difusión
entre fases sólidas, no existen operaciones industriales de separación dentro de es-
ta categoría.

Fases separadas por una membrana

Estas operaciones se utilizan relativamente con poca frecuencia, aun cuando su
importancia va rápidamente en aumento. Las membranas funcionan de modos
diferentes, según la separación que se vaya a realizar. Sin embargo, por lo gene-
ral, sirven para prevenir que se entremezclen dos fases miscibles. También impi-
den el flujo hidrodinámico común. Además, el movimiento de las sustancias a
través de las membranas es por difusión. Permiten una separación de componen-
tes,  porque no todos los componentes pueden atravesarlas.
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Gas-gas En la difusión  gaseosa o efusión, la membrana es microporosa. Si una
mezcla gaseosa, cuyos componentes tengan pesos moleculares diferentes, se pone
en contacto con un diafragma de este tipo, los diferentes componentes de la
mezcla pasan a través de los poros con una rapidez que depende de los pesos mo-
leculares. Habrá, por consiguiente, diferentes composiciones a cada lado de la
membrana, y se obtendrá, en consecuencia, la separación de la mezcla. De esta
manera se lleva a cabo la separación a escala industrial de los isótopos del uranio,
en la forma de hexafluoruro de uranio gaseoso. En la permeación, la membrana
no es porosa y el gas que se transmite a través de la membrana se disuelve inicial-
mente en ella y posteriormente se difunde a través de la misma. En este caso, la
separación se efectúa principalmente por medio de la diferente solubilidad de los
componentes.

El helio, por ejemplo, se puede separar del gas natural por permeación selec-
tiva, a través de membranas de polímeros fluorocarbonados.

Gas-líquido Estas son separaciones por permeación,  en que una solución
líquida de alcohol y agua se pone en contacto con una membrana  no porosa ade-
cuada, en la cual se disuelve el alcohol en forma preferente.

Después de atravesar la membrana, el alcohol se evapora.

Líquido-líquido Se conoce como diá1isis  la separación de una sustancia cristali-
na presente en un coloide, mediante el contacto de la solución de ambos con un
disolvente líquido y mediante una membrana permeable tan sólo al disolvente y a
la sustancia cristalina disuelta.

Por ejemplo, las soluciones acuosas de azúcar de remolacha contienen mate-
rial coloidal indeseable, que puede eliminarse por contacto con agua y con una
membrana semipermeable. El azúcar y el agua se difunden a través de la membra-
na, pero las partículas coloidales, que son más grandes, no pueden hacerlo. La
diálisis fraccionada, que se usa para separar dos sustancias cristalinas en solu-
ción, aprovecha la diferente permeabilidad de la membrana respecto a las sustan-
cias. Si se aplica una fuerza electromotriz a través de la membrana, para facilitar
la difusión  de las partículas cargadas, la operación se llama electrodiálisis. Si de
un disolvente puro se separa una solución, por medio de una membrana permea-
ble sólo al disolvente, éste se difunde en la solución y esta operación se conoce
como ósmosis. Por supuesto, ésta no es una operación de separación; mas, si
se ejerce una presión que se oponga a la presión osmótica, el flujo del disolvente se
invierte, y el disolvente y el soluto de una solución pueden ser separados por me-
dio de ósmosis inversa. Este es uno de los procesos que puede ser importante en la
desalinización  del agua de mar.

Contacto directo de fases miscibles

Debido a la dificultad para mantener los gradientes de concentración sin mezclar
el fluido, las operaciones en esta categoría generalmente no son prácticas desde el
punto de vista industrial, excepto en circunstancias poco usuales.
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La difusión térmica implica la formación de una diferencia de concentración
dentro de una única fase gaseosa o líquida al someter al fluido a un gradiente de
temperatura, con lo cual es posible separar los componentes de la solución. De es-
ta forma, se separa el Hd de su mezcla con He4.

Si a un vapor condensable, como vapor de agua, se le permite difundirse a
través de una mezcla gaseosa, acarreará de preferencia a uno de los componentes,
y realizará una separación por medio de la operación conocida como difusión  de
barrido. Si las dos zonas dentro de la fase gaseosa en donde las concentraciones
son diferentes, se separan mediante una pantalla que contenga aberturas relativa-
mente grandes, la operación se conoce como atmólisis.

Si la mezcla gaseosa se sujeta a una centrifugación  muy rápida, los compo-
nentes se separarán debido a las fuerzas que actúan sobre las diversas moléculas,
fuerzas que son ligeramente distintas por ser diferentes las masas de-estas molécu-
las. Las moléculas más pesadas tienden a acumularse en la periferia de la
centrífuga. Este método también se utiliza para la separación de los isótopos del
uranio. 

Uso de los fenómenos  interfaciales

Se sabe que sustancias que al disolverse en un líquido producen una solución de
baja tensión superficial (en contacto con un gas), se concentran en la interfase del
líquido al ponerse en solución. Se puede concentrar el soluto formando una espu-
ma con una interfase grande; por ejemplo, burbujeando aire a través de la solu-
ción y separando la espuma. De esta forma, se han separado detergentes de agua.
La operación se conoce como separacidn por espumación.  No debe confundirse
con los procesos de flotación utilizados por las industrias beneficiadoras de me-
nas, en donde las partículas sólidas insolubles se separan de las mezclas por recolec-
ción en espumas.

Esta clasificación no es exhaustiva, pero engloba las principales operaciones
de transferencia de masa. En realidad, se continúan ideando nuevas operaciones,
algunas de las cuales pueden pertenecer a más de una categoría. Este libro incluye
las operaciones gas-líquido, líquido-líquido y sólido-fluido, todas las cuales
corresponden  a la primera categoría, implican el contacto entre fases inmiscibles
y forman la gran mayoría de las aplicaciones de las operaciones de transferencia.

Operaciones directas e indirectas Las operaciones que dependen en particular
del contacto entre dos fases inmiscibles pueden subclasificarse en dos tipos. Por
medio de la adición o eliminación de calor, las operaciones directas producen las
dos fases a partir de una solución con una única fase.

Son de este tipo la destilación fraccionada, la cristalización fraccionada y
una forma de extracción fraccionada. Las operaciones indirectas implican la adi-
ción de una sustancia extraña  e incluye la absorción y desorción  de gases, adsorción,
secado, lixiviación, extracción líquida y ciertos tipos de cristalización fraccionada.
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La característica de las operaciones directas es que los productos se obtienen
directamente, libres de sustancias  adicionadas; por esta razón, algunas veces son
preferibles, si es que pueden utilizarse, en lugar de los métodos indirectos.

Cuando se requiere que los productos separados estén relativamente puros,
las operaciones indirectas tienen varias desventajas provocadas por la adición de
sustancias extrañas. La sustancia eliminada se obtiene como una solución, que en
este caso debe separarse de nuevo, ya para obtener la sustancia pura o para la
reutilización de la sustancia adicionada; esto representa ciertos gastos. La separa-
ción de la sustancia adicionada y del producto raramente es completa y puede
ocasionar dificultades cuando se tratan de alcanzar las especificaciones del pro-
ducto. En cualquier caso, la adición de una sustancia extraña  puede aumentar los
problemas de construcción de equipo resistente a la corrosión; además, debe to-
marse en cuenta el costo por pérdidas, en este caso inevitables. Obviamente, los
métodos indirectos se utilizan únicamente porque son menos costosos que los mé-
todos directos, siempre que exista la posibilidad de elección; frecuentemente,
no la hay.

Muchas de estas desventajas pueden desaparecer cuando no se necesita obte-
ner la sustancia separada en forma pura. Por ejemplo, en el secado ordinario, la
mezcla aire-vapor de agua se descarta, puesto que no es necesario recobrar los
componentes de esta mezcla. En la producción de ácido clorhídrico por lavado de
un gas que contiene cloruro de hidrógeno con agua, la solución ácido-agua se
vende directamente, sin separar.

El ingeniero químico encarado con el problema de separar los componentes de
una solución, generalmente tiene que escoger entre varios métodos posibles. Aun
cuando la elección está usualmente limitada por las características físicas pecu-
liares de los materiales con los que va a trabajar, casi siempre existe la necesidad
de tomar una decisión. Por supuesto, no existen bases para tomar una decisión de
este tipo, mientras no se hayan entendido claramente las diversas operaciones; sin
embargo, al menos se puede establecer inicialmente la naturaleza de las alter-
nativas.

Algunas veces se puede escoger entre utilizar una operación de transferencia
de masa del tipo tratado en este libro o un método de separación puramente me-
cánico. Por ejemplo, en la separación de un metal dado de su mineral, existe
la posibilidad de utilizar la operación de transferencia de masa, que se realiza por la
lixiviación con un disolvente o por los métodos  puramente mecánicos de flota-
ción. Los aceites vegetales pueden separarse de las semillas en las cuales se en-
cuentran por extrusión o por lixiviación con un disolvente. Un vapor puede elimi-
narse de una mezcla con un gas incondensable, por la operación mecánica de
compresión o por las operaciones de transferencia de masa de absorción o adsor-
ción de gases. Algunas veces se utilizan tanto las operaciones mecánicas como las
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de transferencia de masa, especialmente cuando las primeras no son totales, co-
mo en el proceso de recuperación de aceites vegetales, en donde a la extrusión si-
gue la lixiviación.  Un ejemplo más común es el exprimido de la ropa húmeda se-
guido del secado al aire. La característica de los métodos mecánices es que al final
de la operación, la sustancia eliminada está pura, mientras que si se elimina por
métodos de difusión se encuentra asociada con otra sustancia.

Con frecuencia, también se puede escoger entre una operación pura de trans-
ferencia de masa y una reacción química, o una combinación de las dos. Por
ejemplo, el agua puede eliminarse de una solución etanol-agua, haciéndola reac-
cionar con cal viva o por métodos especiales de destilación. El sulfuro de hidróge-
no puede separarse de otros gases por absorción en un disolvente líquido con o sin
utilizar simultáneamente una reacción química, o por reacción con óxido férrico.
Los métodos químicos generalmente destruyen la sustancia eliminada, mientras
que los métodos de transferencia de masa generalmente permiten recuperarla
íntegra sin mucha dificultad.

Es posible que también se tenga que elegir entre las operaciones de transfe-
rencia de masa. Por ejemplo, puede separarse una mezcla gaseosa de oxígeno y
nitrógeno mediante adsorción preferencial del oxígeno sobre carbón activado,
por adsorción, por destilación o por efusión gaseosa.

Una solución líquida de ácido acético puede separarse por destilación, por
extracción líquida con un disolvente adecuado o por adsorción con un adsorbente
adecuado.

En cualquier caso, la base principal para la elección es el costo: el método
que resulta más barato es el que generalmente se utiliza. Sin embargo, en algunas
ocasiones existen otros factores que también influyen sobre la decisión. Aun
cuando la operación más sencilla no sea la mas barata, algunas veces es prefe-
rible para evitar problemas. Otras veces es posible descartar un método debido a
que no pueden garantizarse sus resultados: no se sabe lo suficiente acerca de los
métodos de diseño o no se tienen los datos para realizarlo.

Se deben tener presentes las experiencias previas que hayan sido favorables.

MÉTODOS DE REALIZACIÓN DE LAS OPERACIONES
DE TRANSFERENCIA DE MASA

Nuestro. método para trabajar con estas operaciones depende de ciertas
características de las mismas; ademas, la descripción  del método se da en térmi-
nos que necesitan ser definidos previamente.

Recuperación del soluto y separación  fraccionada

Si los componentes de una solución corresponden a grupos distintos con pro-
piedades muy diferentes, de tal manera que parezca que un grupo de componen-
tes contiene al disolvente y el otro al soluto, entonces la separación de acuerdo
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con estos dos grupos, por lo general es relativamente sencilla: se reduce a una
operación de recuperación  del soluto o de eliminación del soluto. Por ejemplo,
sea una mezcla gaseosa de metano, pentano y hexano: puede considerarse que en
ella el metano es el disolvente y que el soluto está formado por el pentano y el he-
xano; en este caso, el disolvente y el soluto son lo suficientemente distintos, al me-
nos en una propiedad, su presión de vapor. Una sencilla operación de absorción
de gases, en que la mezcla se lave con un aceite hidrocarbonado no volátil, dará
con facilidad una nueva solución de pentano y hexano en el aceite, esencialmente
libre de metano; a la inversa, el metano residual se encontrará básicamente libre
de pentano y hexano. Por otra parte, no es tan sencillo clasificar una solución
formada por pentano y hexano. Aun cuando las propiedades de los componentes
son distintas, las diferencias son pequeñas, y para separar los componentes de
modo que queden relativamente puros se necesita utilizar una técnica diferente.
Este tipo de separaciones se conoce como separación fraccionada y en este caso se
puede usar la destilación fraccionada.

El que se escoja un procedimiento de separación fraccionada o de recupera-
ción del soluto depende de la propiedad que se quiera explotar. Por ejemplo, para
separar del agua a una mezcla de propano1 y butanol, por medio de un método de
contacto gas-líquido -el cual depende de las presiones de vapor-, se necesita rea-
lizar una separación fracción (destilación fraccionada); debido a que las pre-
siones de vapor de los componentes no son muy diferentes. Sin embargo, se
puede llevar a cabo una separación completa de los alcoholes combinados y del
agua, por medio de una extracción líquida de la solución con un hidrocarburo,
extracción que se efectuará con los métodos de recuperación  del soluto, puesto
que son muy diferentes la solubilidad de los alcoholes como grupo y la solubili-
dad del agua en hidrocarburos. Por otra parte, la separación de propano1 y buta-
no1  requiere de una técnica de separación fraccionada (por ejemplo, extracción
fraccionada o destilación fraccionada), porque todas sus propiedades son muy
parecidas.

Operaciones en estado no estacionario

La característica de la operación en estado no estacionario es que las concentra-
ciones  en cualquier punto del aparato cambian con el tiempo. Esto puede deberse
a cambios e n las concentraciones de los materiales alimentados, velocidades de
flujo o condiciones de temperatura o presión.  En cualquier caso, las operaciones
por lotes siempre son del tipo de estado no estacionario. En las operaciones por
lotes, todas las fases son estacionarias, si se observan desde el exterior del apara-
to; esto es, no hay flujo hacia dentro o hacia fuera, aun cuando puede existir un
movimiento relativo en la parte interior. Un ejemplo de esto es la conocida opera-
ción de laboratorio que consiste en agitar una solución con un solvente no mis-
cible. En las operaciones por semifotes, una fase permanece estacionaria mientras
que la otra fluye continuamente en y fuera del aparato. Como ejemplo se puede
citar el caso de un secador, en donde cierta cantidad de sólido húmedo se está po-
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niendo continuamente en contacto con el aire, el cual acarrea la humedad en for-
ma de vapor hasta que el sólido está seco.

Operación es estado estacionario

La característica de la operación en estado estacionario es que las concentraciones
en cualquier punto del aparato permanecen constantes con el paso del tiempo. Esto
requiere del flujo continuo e invariable de todas las fases en y fuera del apara-
to, una persistencia del régimen de flujo dentro del aparato, concentraciones
constantes de las corrientes alimentadoras y las mismas condiciones de tempera-
tura y presión.

Operación por etapas

Si inicialmente se permite que dos fases insolubles entren en contacto de tal forma
que las diferentes sustancias por difundirse se distribuyan por sí mismas entre las
fases y que después se separen las fases mecánicamente, a toda la operación y al
equipo requerido para realizarla se les considera como una etapa. Ejemplo de lo
anterior es la extracción por lotes en un embudo de separación. La operación
puede realizarse en forma continua (estado estacionario) o por lotes. En separa-
ciones que requieren grandes cambios de concentración, se pueden organizar una
serie de etapas de tal forma que las fases fluyan de una a otra etapa; ejemplo: el
flujo a contracorriente. Un arreglo de este tipo se conoce como una cascada. Con
el fin de establecer un estándar para la medición del funcionamiento, el estado
ideal o teórico se define como aquel estado en donde las fases efluentes están en
equilibrio, de tal forma que tampoco habrá cambios adicionales en la composi-
ción si se permite mayor tiempo de contacto. La aproximación al equilibrio reali-
zada en cada etapa se define como la eficiencia de la etapa.

Operaciones en contacto continuo (contacto diferencial)

En este caso, las fases fluyen a través del equipo, de principio a fin, en contacto
intimo y continuo y sin separaciones físicas  repetidas ni nuevos contactos. La na-
turaleza del método exige que la operación sea semicontinua o en estado esta-
cionario; el cambio resultante en las composiciones puede ser equivalente al dado
por una fracción de una etapa ideal o por varias etapas. El equilibrio entre las dos
fases en cualquier posición del equipo, nunca se establece; más aún, si se alcanza-
se el equilibrio en cualquier parte del sistema, el resultado sería equivalente al
efecto que tendría un número infinito de etapas.

Es posible resumir la diferencia principal entre la operación por etapas y la
de contacto continuo. En el caso de la operación por etapas se permite que el flu-
jo difusivo de la materia entre las fases reduzca la diferencia de concentración que
causa el flujo. Si se le permite continuar el tiempo  suficiente, se establece un
equilibrio, después del cual no habrá más flujo. Así,  la velocidad de difusión y el
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tiempo determinan la eficiencia de la etapa lograda en cualquier situación parti-
cular. Por otra parte, en el caso de la operación de contacto continuo, el aleja-
miento del equilibrio se mantiene deliberadamente; por ello, el flujo difusivo
entre las fases puede continuar sin interrupción. La elección  del método por utili-
zar depende en cierta medida de la eficiencia de la etapa que puede obtenerse
prácticamente. Una eficiencia de etapa elevada  representará una planta relativa-
mente barata, cuyo funcionamiento puede predecirse con cierta exactitud. Una
eficiencia de etapa baja, por otra parte, haría preferibles a los métodos de contac-
to continuo, debido al costo y a la certidumbre.

FUNDAMENTOS DEL DISEÑO

Hay cuatro factores principales que se deben establecer en el diseño de cualquier
planta que trabaje con operaciones de difusión: el número de etapas en el
equilibrio o su equivalente, el tiempo de contacto requerido entre las fases, la ve-
locidad de flujo permisible y la energía requerida para llevar a cabo la operación.

Número de etapas en el equilibrio

Con el fin de determinar el número de etapas en el equilibrio que .se requieren en
una cascada para obtener el grado deseado de separación, o para determinar la
cantidad equivalente en un aparato de contacto continuo, se necesitan las
caractetísticas  de equilibrio para el sistema y los cálculos de balance de materia.

Tiempo requerido para llevar a cabo la operación

En las operaciones por etapas, el tiempo de contacto esta íntimamente relaciona-
do con la eficiencia de la etapa, mientras que en el equipo para contacto continuo
el tiempo determina el volumen o longitud del aparato necesario. Son varios los
factores que ayudan a establecer el tiempo. El balance de materia permite calcular
las cantidades relativas que se necesitan de las diferentes fases. Las características
de equilibrio del sistema establecen las concentraciones posibles y la velocidad de
transferencia del material entre las fases depende de la desviación del equilibrio
que se mantenga. Ademas, la rapidez de la transferencia depende tanto de las
propiedades físicas  de las fases como del régimen de flujo dentro del equipo.

Es importante reconocer que, para cierto grado de contacto intimo entre las
fases, el tiempo de contacto requerido es independiente de la cantidad total de
las fases que van a procesarse.

Rapidez de flujo permisible

Debe tomarse en cuenta este factor en las operaciones de semicontinuas y en esta-
do estacionario, porque permite determinar en ellas el Brea transversal del
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equipo. La consideración de la dinámica del fluido establece la rapidez de flujo
permisible, y el balance de materia determina la cantidad absoluta requerida de
cada uno de los flujos.

Energía requerida para llevar a cabo la operación

Generalmente se necesita utilizar energía calorífica y mecanica  para llevar a cabo
las operaciones de difusión. El calor es necesario para producir cualquier cambio
de temperatura, para la formación de nuevas fases (como la evaporación de un
fluido) y para evitar el efecto del calor de solución. La energía mecánica se necesi-
ta para el transporte de fluidos y solidos, para dispersar líquidos y gases y para
mover ciertas partes de la maquinaria.

En consecuencia, en el diseño  final se habrán de considerar las características
de equilibrio del sistema, balance de materia, velocidad de difusión, dinámica de
fluidos y la energía requerida para realizar la operación. A continuación  se expo-
nen inicialmente (primera parte) las bases para la velocidad de difusión, que se
aplicarán posteriormente a operaciones específicas. A su vez, las operaciones
principales se subdividen en tres categorías,  según la naturaleza de las fases inso-
lubles en contacto: gas-liquido (segunda parte); liquido-liquido (tercera parte) y
sólido-fluido (cuarta parte). El equilibrio y la dinámica de fluidos de los sistemas
se estudian más fácilmente agrupados de esta forma.

SISTEMAS DE UNIDADES

El sistema de unidades utilizado principalmente en este libro es el SI (Système  In-
ternational d’Unités).  Sin embargo, con el fin de usar otros sistemas, práctica-
mente todas las ecuaciones numeradas (992 de un total de 1 017) están escritas de
tal forma que pueden utilizarse con cualquier conjunto consistente de unidades;
empero, es necesario incluir en todas las expresiones que incluyan dimensiones de
fuerza y masa, el factor de conversión g,, definido por la Segunda Ley del Movi-
miento de Newton.

en donde F = fuerza
M = masa
A = aceleración

En los sistemas de unidades SI y CGS (centímetro-gramo-segundo) no es necesa-
rio utilizar g,, pero puede asignársele un valor numérico de 1 con fines de cálculo.
Existen cuatro sistemas de unidades que se utilizan con frecuencia en Ingeniería
química; los valores de g,  que corresponden a estos sistemas se muestran en la
tabla 1.1.
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Tabla 1.1 Factores de conversión  g, para los sistemas de unidades más  comunes

Sistema

Cantidad
fundamental SI Inglés de ingenierla+ CGS Métrico  de ingeniería*

Masa, M Kilogramo, kg
Longitud, L M e t r o ,  m
Tiempo, 8 Segundo, s
Fuerza ,  F Newton, N

1 kgam

N . s*

Libra masa, Ib,,,
Pie, ft
Segundo, s u hora, h
Libra fuerza, lbr

32.174 Ib, ft/lbr . s2

:.1fi9*  x los

Gramo, g
Centímetro, cm
Segundo, s
Dina, d

Igrm
d . s*

Ib, ft

lbt.  h*

Kilogramo masa, kg,
M e t r o ,  m
Segundo, s
Kilogramo fuerza, kgr

9.80665  kg, m

bf s*

t En este libro Ib se utiliza para libra masa, y lbr para libra fuerza.
$ En este libro kg es la abreviatura de kilogramo masa, y kgf  es la de kilogramo fuerza.

Probablemente, para el trabajo en Ingeniería, las unidades SI y las inglesas
de Ingenieria son las más importantes. En consecuencia, los coeficientes de las 25
ecuaciones cuyas dimensiones no pueden utilizarse en forma directa con cualquier
sistema de unidades, se dan primero para las unidades SI, y mediante una nota a
pie de página o por otros medios, en unidades inglesas de Ingeniería. En la misma
forma se procedió con las tablas y gráficas de datos de Ingenierh. 4

Tabla 1.2 Unidades básicas  del SI

Fuerza = newton, N
Longitud = metro, m
Masa = kilogramo, kg
Mo1  = kilogramo mol, kmol
Temperatura = kelvin, K
Tiempo = segundo, s
Presión = newton/metro*,  N/m*  = Pascal,  Pa
Energía = newton-metro, N m = joule, J
Potencia = newton-metro/segundo, N m/s = watt, W
Frecuencia = Vsegundo,  s-l = hertz, Hz

5 En la practica es bastante común cierta desviación de los sistemas estándar.  Asi, por ejemplo, aún
se da la presión en atmósferas estándar, mm de mercurio, bars  o kg-fuerza/metro cuadrado, según
cuál haya sido el uso común en el pasado.
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La tabla 1.2 lista las cantidades básicas como se expresan en el SI, junto con
sus símbolos; en la tabla 1.3 se presentan los prefijos de las unidades que se necesi-
tan en este libro. Las letras mayúsculas en negritas para cada cantidad represen-
tan las dimensiones fundamentales: F = fuerza; L = longitud, M = masa; MOL
= mol; T = temperatura; 0 = tiempo. Al final de cada capítulo hay una lista de
los términos utilizados, su significado y dimensiones.

Tabla 1.3 Prefijos para las unidades SI

Cantidad Múltiplo Prefijo Símbolo

1000000
1000

100
1 0

0.1
0.01

0.001
0.000  001

o.ooo OO0  001

106
I d
I d
1 0
10-l
10-2
10-3
10-e
10-s

mega
kilo

hecto
deca

deci
centi
mili
micro
nano

M
k

h
da
d
C

m

P
n

Tabla 1.4 Constantes

Aceleraci6n  de la gravedad
(aprox., depende del lugar)+
9.807 m/s2  

9 8 0 . 7  cm/s’
3 2 . 2  ft/s’
4.17 x IO8  ft/h2

Constante de los gases, R

8314 N . m/kmol K
1.987 cal/g  mol K
82.06 atm . cm’/g mol K
0.7302 atm . ft3/lb  mol . “R
1545 lb f  ft/lb mol “ R
1.987 Btu/lb mol  “R
847.8 kgf . m/kmol K

Volumen molar de los gases ideales en condiciones estándar
(OOC,  1 atm std)$

22.41 m3/kmol
22.41 l/g mol
359 ft3/lb mol

Factor de conversión g,
1 kg.  m/N  . s2
1 g . cm/dyn . s2
9.80665 kg . mjkgf  . s2
32.174 Ib ft/lbf . s2
4.1698 x lOs  Ib  ft/lbf  h2

t Aproximado, depende de la ubicación.
$ Las condiciones estándar  se abrevian TPE, para indicar temperatura y presión estándar.
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Tabla 1.5 Factores de conversión para las unidades SI

Longitud

Longitud, L
ft(0.3048)  = m
in(O.0254)  = m
in(25.4) = mm
cm(O.01)  = m
A(IO-10)  = m
pm(lO-‘)  = m

Área, Y
ft2(0.0929)  = m2
in*(6.452  x 10e4)  = m2
ixlZ(645.2)  = mm2
cm*(lO-‘)  = m*

Volumen, L3
ft’(0.02832)  = m3
cm3(10m6)  = m3
1(10e3) = m3
gal U.S. (3.28S)(10W3)  = m3
gal U.K. (4.S46)(10-3)  = m3

Área específica, ~21~3
(ft*/ft’)(3.2804)  = m2/m3
(cm2/cm3)(lCQ)  = m2/m3

Velocidad, L/8
(ft/s)(0.3048) = m/s
(ft/min)(5.08  x 10e3)  = m/s
(ft/h)(8.467  x 10m5)  = m/s

Aceleración, L/B2
(ft/s’)(O.3048)  = m/s*
(ft/h*)(2.352  X lo-*) = m/s*
(cm/s*)(O.Ol)  - m/s2

Difusividad, viscosidad cinemática, L2/8
(ft2/h)(2.581  x 10-3  = m*/s
(cm2/s)(10-4)  = m*/s
St(lO-‘) - m’/sO
cSt(10m6)  = m*/sO

Flujo volumétrico  L3/B
(ft’/s)(0.02832)  = m’/s
(ft’/min)(4.72  X 10-3  = m3/s
(ft’/h)(7.867  x 10-3  = m’/s
(gal U.S./min)(6.308)(10-5)  = m3/s
(gal U.K./min)(7.577)(10-5)  = ms/s

Masa

Masa, M
lb(O.4536)= kg
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ton(907.2)  = kg
t(lOO0) = kpb

Densidad, concentración, M/L3
(lb/ft3)(16.019)  = kg/m3
(lb,/galU.S.)(ll9.8)  = kg/m3
(lb,,,/gal  U.K.)(99.78)  = kg/m3
(g/cm’)(lOOO)  = @/litro)  = kg/m3

Volumen específico, L3/M
(ft3/lb)(0.0624)  = m3/kg
(cm3/g)(0.001)  = m3/kg

Flujo masivo, M/B
(lb/s)(O.4536)  = kg/s
(lb/min)(7.56  x lo-‘)  = kg/s
(lb/h)(l.26  x lo-‘)  = kg/s

Flujo masivo/longitud,  MiLEl
(lb/ft  . hX4.134  x lo-‘)  = kg/m  s

Viscosidad, M/L8
(lb/ft  . sXl.488)  = kg/m  . s
(lb/ft  hX4.134  x lo-‘)  = kg/m  .  s
P(O.1)  = kg/m  . sc
cP(O.001) = kg/m  . sc
N . s/m* = kg/m  . s i

Flux de masa, masa velocidad, MIL%
(lb/ft*  . h)(l.356  x 10-q  = kg/m* . s
(g/cm* . s)(lO) = kg/m* ’ s

Flux molar, masa velocidad molar, mol/L*B
(lbmol/b ft*)(l.356)(  10-3)  = kmol/m*  s
(g mol/cm* . s)(lO) = kmol/m* . s

Coeficiente de transferencia de masa, mol/L*B(F/L*)  y otros
K,, k, (Ib mol/h ft*  atm)(l.338)(10m8)  = Kmol/m*  . s . (N/m*)
KL,  K,, k,, k, [Ibmol/h  ft*  (lbmol/ft3)](8.465)(10-5)  = kmol/m*  . s . (kmol/m3)
K,, k.,  KY, 5 (lbmol/h ft*  fraccibn  molar)(l .356)(10b3)  = kmol/m*  * s . fracción molar
KY,  K,[lb,/h  ft2(lb,A/lb,B)](1.356)(10~3)  = kg/m2 . s . (kg A/kg B)
b,,  FL (lbmol/h ft2)(l.356)(10-3)  = kmol/m*  . s

Coeficiente de transferencia de masa volumétrico, MOL/L%(F/L*)  y otros
Para los coeficientes volumétricos del tipo Ka, ka, Fu y similares, multiplíquense los factores de con-
versión para el coeficiente por el de u.

Fuerza

Ibr(4.M8)  = N
kd9.807) = N
kP(9.807)  = Nd
dina(10-5)  = N
kp = kilopond = kg fuerza, kg,
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Tensión interfacial, tension  superficial, F/L
(lb,/ft)(14.59)  - N/m
(dinas/cm)(10-3)  = N/m
(erg/cm2)(10w3)  = N/m
kg/s2  = N/m

Presión, F/L2
(lbr/ft’)(47.88)  = N/m2 = Pa
(lb,/in2)(6895)  = N/m2 = Pa
(atm std)(1.0133)(105)  = N/m2  = Pa
inHg(3386) = N/m2 = Pa
inH,O(249.1)  = N/m2 = Pa
(dinas/cm2)(10w1)  = N/m*  = Pa
cmH20(98.07)  = N/mr  = Pa
mmHg(133.3) = N/m2 = Pa
torr(133.3) = N/m2 = Pa
(kp/m2)(9.807)  = N/m2 = Pa
bar(lOs)  = N/m2 = Pa
(kgr/cm2)(9.807  x lo’) = N/m2 = Pa

Caída de presión/longitud,  (F/Lz)/L
[(lb,/ft2)/ft](157.0)  = (N/m2)/m  = Pa/m
(inH20/ft)(817)  = (?V/m2)/m = Pa/m

Energía, trabajo, calor, FL
(ft . lb,)(l.356)  = N . m = J
Btu(1055) = N . m = J
Chu(1900)-N.m=JC
erg(lO-‘) = N.  m = J
~d(4.187) * N.  m = J
kcal(4187)  = N.  m = J
(kW . h)(3.6  x lo”> = N . m = J

Entalpía, FL/M
(Btu/lb)(2326)  = N . m/kg  = J/kg
(cal/g)(4187)  = N.  m/kg  = J/kg

Entalpía molar, FL/MOL
(Btu/lbmol)(2.326)  = Nm/kmol = J/kmol
(cal/g  molX4187)  - N * m/kmol  - J/kmol

Capacidad calorífica, calor.específico,  FLAMT
(Btu/lb . “F)(4187)  = N . m/kg  . K = J/kg  . K
(cal/g . “C)(4187)  = N . m/kg  . K = J/kg  . K

Capacidad calorifica  molar, FL/MOL  T
(BtuAbmol  “F)(4.187)  = Nm/kmol . K = J/kmol * K
(cal/g . “C)(4187)  = N . m/kmol  . K = J/kmol  . K

Flux de energía, FL/L%
(Btu/ft2. hX3.155)  - N . m/m2.  s = W/m2
(cai/cm2. sX4.187  X lo’) - N . m/m2.  s = W/m2

Conductividad térmica, FLz/L*WK  = FL/L*Q(K/L)
(Btu . ft/ft2*  h . “F)(1.7307)  = N . m/m  . s . K = W/m  . K
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(kcal~m/m2~h~“~l.163)=N~m/m~s~K=W/m~K
(cal~cm/~z~s~“~418.7)=N~m/m~s~K=’Hr/m~K

Coeficiente de transferencia de calor, FL/L%K
(Btu/fts  . h * “Q(5.679)  - N . m/m2.  s . K = W/m2*  K
(cal/cm2.  s * “C)(4.187  x lo’) = N . m/m2.  s . K - W/m2.  K

Potencia, FL/8
(ft * lb,/s)(l.356) = N . m/s  = W
hp(745.7) - N ’ m/s  = W
(Btu/min)(4.885  x 10e3)  = N . m/s  = W
(Btu/h)(0.2931)  - N . m/s  = W

Potcncia/volumen, FL/L38
(ft . lbt/ft3. sx47.88)  = N . m/m3.  s - W/m3
(caballos de potencia/1 000 gal U.S.)(197)  = N m/ms s = W/ms

Potencia/masa, FL/M
(ft * lbr/lb  . Q(2.988)  - N . m/kg  . s = W/kg

’ St es la abreviatura de stokes.
’ t es la abreviatura para tonelada m&rica  (= 1 000 kg).
d P es la abreviatura para poise.

kp es la abreviatura para kilopond = kg fuerza, kgr.
’ Chu  es la abreviatura para la unidad centígrada de calor.

Puede suceder que el estudiante, al leer otros libros, se encuentre con una
ecuación empírica que desee convertir a unidades SI. En el siguiente ejemplo se
presenta el procedimiento para hacerlo.

Ejemplo 1.1 Segun  se informa [S. Nagata et al.: Tnms.  Soc.  Ches.  Engr.,  (Japan), 8,
43(1959)],  la velocidad mínima de una htlice  de cuatro aspas en un tanque con agitaci6n.  sin re-
sistencia, para mezclar dos líquidos inmiscibles, es:

en donde N’ = velocidad del impulsor rw/h  = h-r
” T’  = dihmetro  del tanque, ft

c ’ = viscosidad líquida estacionaria, lb,/ft h
e ’ = densidad líquida estacionaria, lb,/ft3

Ap ’ = diferencia en la densidad de los líquidos, lb,/ft3

La sustitución de las unidades o las dimensiones de las diferentes cantidades muestra que ni las
dimensiones ni las unidades a la izquierda del signo de igualdad son las mismas, respectivamen-
te, que las de la derecha. En otras palabras, la ecuación es dimensionalmente inconsistente; el
coeficiente 30 600  sólo puede utilizarse para las unidades listadas anteriormente. Calcular los co-



20 OPERACIONES DE TRANSFERENCIA DE MASA

eficientes que se necesitan para utilizar la ecuación en unidades SI: N = s-l, T = m, B =
kg/m . s,  Q = kg/m3  y Ap = kg/m3.

SOLUCIÓN Los factores de conversión se toman de la tabla 1.5. En el procedimiento se necesi-
tan sustituir cada una de las unidades SI junto con los factores de conversih  necesarios para
convertirla a la unidad de la ecuación en que está citada. El procedimiento inverso es la forma en
que se utiliza normalmente la tabla 1.5. Por tanto:

N S-’
2.118 x 10-4

= N’h-’

Entonces:

N 30 600
2.778 x lO-4  = (T/0.3048)3’2

0

la cual puede utilizarse en unidades SI.



PRIMERA
PARTE

DIFUSIÓN Y
TRANSFERENCIA DE MASA

Ya se dijo que la mayoría de las operaciones de transferencia de masa que se utili-
zan para separar los componentes de una solución, logran hacerlo al poner la so-
lución que va a separarse en contacto con otra fase insoluble. Como se verá, la ra-
pidez con la cual un componente se transfiere de una fase a otra depende de un
coeficiente llamado de transferencia de masa, o de rapidez, y del grado de des-
viacion del sistema del equjlibrio.  La transferencia termina cuando se alcanza el
equilibrio.

Ahora bien, los coeficientes de rapidez para los diferentes componentes en
una fase dada difieren entre sí en mayor grado bajo condiciones en donde preva-
lece la difusi6n  molecular, pero aun en este caso la diferencia no es muy grande.
Por ejemplo, los gases y vapores que se difunden a través del aire mostraran
coeficientes de transferencia cuya relación máxima sera de 3 o 4 a 1. Esto mismo
es cierto cuando varias sustancias se difunden a través de un líquido como el
agua. En condiciones de turbulencia, en que la difusión molecular carece relativa-
mente de importancia, los coeficientes de transferencia se  vuelven mas parecidos
para todos-fosscomponentes. En consecuencia, aunque en principio se puede
lograr cierta separación de los componentes aprovechando sus distintos coeficien-
tes de transferencia, es pequen0 el grado de separación. que se logra de esta
forma. Lo anterior es especialmente significativo cuando’ se considera que fre-
cuentemente se desean productos que son sustancias apenas impuras, en donde la
relación entre los componentes puede ser de 1 000 o 10 000 a 1 o mayor.

Por tanto, para lograr una separación, se depende casi completamente de las
diferencias de concentración que existen en el equilibrio y no de la diferencia en
coeficientes de transferencia de masa.

No obstante, los coeficientes de transferencia de masa tienen mucha impor-
tancia, porque al regular la rapidez con la cual se alcanza el equilibrio, controlan
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también el tiempo que se necesita para la separación y, por lo tanto, el tamalio  y
el costo del equipo por utilizar. Los coeficientes de transferencia de masa también
son importantes para gobernar el equipo utilizado con fines completamente dife-
rentes, como la realización de reacciones químicas. Por ejemplo, la rapidez con
que se efectúa una reaccibn  química entre dos gases sobre un catalizador sólido,
está frecuentemente determinada por la rapidez de transferencia de los gases ha-
cia la superficie del catalizador y por la rapidez de transferencia de los productos para
alejarse del catalizador.

En la Primera Parte, se van a tratar los coeficientes de transferencia de masa,
sus relaciones con el fenómeno de difusión, el movimiento de los fluidos y con los
coeficientes de transferencia tales como los que describen la transferencia de
calor.



CAPíTULO

DOS
DIFUSIÓN MOLECULAR EN FLUIDOS

En la difusión molecular se trabaja con el movimiento de las moléculas indivi-
duales a través de una sustancia debido a su energía térmica. La teoría cinética de
los gases proporciona una forma de imaginar lo que sucede; de hecho, esta teoría
fue rápidamente aceptada gracias a la adecuada descripción en términos cuantita-
tivos del fenómeno difusional.

De acuerdo con una teoría cinética simplificada, se puede imaginar que una
moltcula  viaja en línea recta con una velocidad uniforme, que choca con otra mo-
lécula y que entonces su velocidad cambia tanto en magnitud como en dirección.
La distancia promedio que viaja la molécula entre cada choque es su trayectoria
libre promedio; su velocidad promedio depende de la temperatura. Como la mo-
lécula viaja en una trayectoria en zigzag, la distancia neta en la dirección en la
cual se mueve durante cierto tiempo -rapidez de difusión-, sólo es una pequeña
fracción de la longitud de su trayectoria real. Por esta razón, la rapidez de difu-
sión es muy pequefia, aunque podría aumentar con un descenso de presión, que
reduciría el número de choques y un incremento de temperatura, que aumentaría
la velocidad molecular.

La importancia de la barrera que presenta la colisión molecular frente al mo-
vimiento difusional es profunda. Así, por ejemplo, mediante la teoría cinética se
puede calcular que la rapidez de evaporación del agua a 25 “C en el vacío es aproxi-
madamente 3.3 kg/s m2 de la interfase del agua. Sin embargo, cuando se coloca
una capa de aire estancado a 1 atm de presión y 0.1 mm de espesor sobre la inter-
fase del agua, se reduce la rapidez por un factor de aproximadamente 600. Este
mismo proceso general predomina también en el estado líquido; empero, como la
concentración molecular es considerablemente mas grande, la rapidez de difusión
es menor que en los gases.

El fenómeno de la difusión molecular conduce finalmente a una concentra-
ción completamente uniforme de sustancias a través de una solución que inicial- -
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mente pudo haber sido no uniforme. Asi, por ejemplo, si se coloca una gota de
solución de sulfato de cobre azul en un vaso con agua, el sulfato de cobre se re-
parte al final en todo el liquido. Con el tiempo, el color azul se vuelve uniforme
en cualquier parte de la solución y no hay cambios subsecuentes.

Sin embargo, al principio debe distinguirse entre la difusión molecular, que
es un proceso lento, y el mezclado más rapido  que puede lograrse mediante agita-
ción mecanica  y por movimiento de convección del fluido. Imaginese un tanque
de 1.5 m de diknetro en el cual se ha colocado una solucibn salina a una profun-
didad de 0.75 m. Supóngase que se ha colocado una capa de 0.75 m de agua pura
sobre la salmuera, de tal forma que en ningtín momento se disturbe esta ultima
solución. Si el contenido del tanque no se perturba, la sal, por difusión molecu-
lar, permeara  completamente el liquido, y finalmente llegara a tener la mitad de
la concentración que tenia en la salmuera  original. Pero el proceso es muy lento;
puede calcularse que concentración de sal en la parte superior del liquido será del
87.5% de su valor final después de 10 ahos  y del 99% de su valor final desputs de
28 aflos. Por otra parte, se ha demostrado que un agitador sencillo que gire en el
tanque a 22 rpm alcanzará la uniformidad total en aproximadamente 60 seg 19.
La agitación mecánica ha producido el rapido  movimiento de grandes masas de
fluido, o remolinos, caracteristicos  del flujo turbulento, que acarrean la sal consi-
go. Este método de tran’ ferencia  de soluto se conoce como difusibn  de remolino
o turWentu,  por oposiciitn a la difusi6n  molecular. Evidentemente, dentro de cada
remolino, por pequen0 que sea, la uniformidad se alcanza por difusión mo-
lecular, que-es cl  ultimo proceso. Se ve entonces quélá-difusión molecular es el
mecanismo de transferencia de masa en fluidos estancados o en fluidos que se es-
tán moviendo tínic mente mediante flujo laminar, aun cuando siempre está pre-
sente hasta en el 4fl jo turbulento muy intenso.

En un sistema de dos fases que no esta en el equilibrio -por ejemplo, en una
capa de amoniaco y ktire  como solución gaseosa en contacto con una capa de agua
liquida-, tambien  sucede una alteración espontánea mediante difusión molecu-
lar, que conduce finalmente a todo el sistema a un estado de equilibrio en donde
la alteracjón  se detiene. Al final, se puede observar que la concentración de cual-
quiera de los componentes es la misma a través de toda una fase, aunque no es ne-
cesariamente la misma en las dos fases. Por tanto, la concentraciki  de amoniaco
será uniforme a través de todo el líquido y uniforme, con un valor diferente, en
todo el gas. Por otra parte, el potencial químico del amoniaco (o su actividad, si
se utiliza el mismo estado de referencia), depende en forma diferente de la con-
centrací.&,en  las~dos  fases y será uniforme en cualquier parte del sistema en el
equilibrio>esta  uniformidad es la que ha detenido el proceso difusivo. En conclu-
sión, la fuerza motriz real para la difusión es la actividad 0,potencia.l  químico y
no la concentración. En sistemas de varias fases, generalmente se trata con proce-
sos de difusión en cada una de las fases por separado y dentro de una fase gene-
ralmente son descritos en función de lo que se observa mas  fácilmente, esto es, de
los cambios de concentración.



DIFUSIÓN MOLECULAR EN FLUIDOS 25

Difusión molecular

Ya se dijo que si una solución es completamente uniforme con respecto a la con-
centración de sus componentes, no ocurre ninguna alteración; en cambio, si no es
uniforme, la solución alcanzará espontaneamente  la uniformidad por difusión,
ya que las sustancias se moverán de un punto de concentraci6n  elevada a otro de
baja concentración. La rapidez con la cual un soluto se mueve en cualquier punto
y en cualquier dirección dependerá, por tanto, del gradiente de concentración en
ese punto y esa dirección. Para describir cuantitativamente este proceso, se nece-
sita una medida apropiada de la rapidez de transferencia.

La rapidez de transferencia puede describirse adecuadamente en función del
flujo molar, o moles/(tiempo)(área),  ya que el kea se mide en una dirección nor-
mal a la difusión. Sin embargo, aunque una solución no uniforme sólo contenga
dos componentes, éstos deberfin  difundirse, si se quiere alcanzar la uniformidad.
Surge entonces la necesidad de utilizar dos fluxes  para describir el movimiento de
un componente: N, el flux t relacionado con un lugar fijo en el espacio, y J, el
flux de un compuesto con relaci6n  a la velocidad molar promedio de todos los
componentes. El primero es importante al aplicarse al diseflo de equipo; el segun-
do es característico de la naturaleza del componente. Por ejemplo, un pescador
estaría más interesado en la rapidez con la cual nada un pez en contra de la
corriente para alcanzar el anzuelo (análogo  a N);  la velocidad del pez con relación
a la del arroyo (an&logo a J) es caracteristica  de la habilidadnatatoria  del pez.

Asl, la difusividad, o coeficiente de difusión, DAB  de un componente A en
solución en B, que es una medida de la movilidad de difusi6n, se define como la
relación de su flux JA  y su gradiente de concentración

J, =

que es la primera ley de Fick, en este caso para la dirección z. El signo negativo
hace hincapié que la difusión ocurre en el sentido del decremento en concentra-
ción. La difusividad es una característica de un componente y de su entorno (tem-
peratura, presión, concentración -ya sea en solución liquida, gaseosa o sólida-
y la naturaleza de los otros componentes).

Considérese la caja de la figura 2.1, que esta separada en dos partes mediante
la partición P. En la secci6n 1 se coloca 1 kg de agua (A) y en la sección II 1 kg de
etanol (B) (las densidades de los liquidos  son diferentes y la partición esta coloca-
da de tal forma que la profundidad de los liquidos  en cada sección sea la misma.

t N. del E. Aun cuando en otras ramas de Ingenieria  -p.  e.. Electricidad- se ha traducido
como “flujo” el término j7ux  (del laen  flwrus),  en este caso hemos considerado conveniente conser-
var este anglicismo. con el fin de evitar confusiones con la traducciOn  de la palabra ‘Vlow”,  tan fre-
cuente en Ingeniería Química. Flux indica el flujo de una cantidad por unidad de Brea; por ejemplo,
flux molar [mol/@iempo)(&rea)].
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s
I I I

kk. kmol k e kmol

Inicialmente:
ti,0 100 5.55 EtOH 1 0 0 1.  ll

Finalmente:-.
H,O. 44.08 2.45 5 5 . 9 2 3 . 1 0

ttOH 4 4 . 0 8 0 . 9 6 5 5 . 9 2 1.21- - -

Total: 8 8 . 1 6 3.41 Total: 1 Il.84 4.31

Figura 2.1 Difusión en una solucih  binaria

Imagínese que se elimina cuidadosamente la particibn,  permitiendo que suceda la
difusión de los líquidos. Cuando se detenga la difusión, la concentración será uni-
forme: en toda la caja habrá 50% de masa de cada componente.

Se indican en la figura las masas y moles de cada componente en las dos re-
giones.

Es claro que aunque el agua se difundió hacia la derecha y el etanol hacia la
izquierda, hubo un movimiento neto de masa hacia la derecha, de tal forma que si
la caja se hubiese equilibrado inicialmente sobre el filo de un cuchillo, al final del
proceso se hubiese inclinado hacia la derecha. Si se toma como positiva esa direc-
ción hacia la derecha, entonces el flux NA de A con relación a la posición fija P
seria positivo y el flux Na de B seria negativo. Por condición del estado estaciona-
rio, el flux neto es:

NA + N, = N (2.2)

El movimiento de A está formado por dos partes: la resultante del movimiento
total Ny la fracción xA  de N, que es A y la resultante de la difusión JA:

N* = Nx,  + J, (2.3)

NA = (NA  + NB)+  - DAB% (2.4)
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El homólogo de la ecuación (2.4) para B es

NB = (NA  + N,): - D,,$

Sumando estos resultados se tiene

(2.5)

(2.6)

O JA = -JB. Sic, + ca = const,  se tiene que DAB = DBA  en la concentración y
temperatura predominantes.

En todo lo anterior se ha considerado la difusión en un solo sentido; no obs-
tante, para gradientes de concentración generales y fluxes  difusionales, deben
considerarse todos los sentidos; por ello, existen los homólogos de las ecuaciones
(2.1) a (2.6) en los tres sentidos en el sistema de coordenadas cartesianas. En algu-
nos sólidos, la difusividad DAB  tambien  puede ser sensible a la dirección, aun
cuando no lo es en fluidos, los cuales son soluciones verdaderas.

La ecuación de continuidad

Considérese el elemento de volumen del fluido en la figura 2.2, en donde un
fluido está fluyendo a través del elemento. Se necesita un balance de materia para
un componente del flui,do  aplicable a un volumen diferencial del fluido de este
tipo.

z
Ax

(x+Ax,
yf Ayn
z+Az)

Y’ Figura 2.2 Volumen elemental de fluido.

La rapidez de masa de flujo del componente A en las tres caras con un vtrtice  común en E es

h[ (NA,  x)x  AY  AZ  + WA,,),,  Ax  AZ  + V’h  J, AZ AY]

en donde NA,  x significa el flux en la dirección x, y donde (NA,  dx es su valor en la posición x. En la
misma forma, el flujo de masa fuera de las tres caras con un vktice comfm  en G es

%[(fL),+,,  AY  AZ  + (%y)y+4,  Ax AZ + (b)z+~+A~]
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El componente total A en el elemento es Ax Ay AZ  p,,  y por lo tanto su rapidez de acumulación es Ax
A y  AZ apJ&?.  Si, ademas, A se genera mediante una reacci6n  qulmica  con la rapidez RA
moles/(tiempo)(volumen),  su rapidez de producción es MARA  Ax Ay AZ, masa/tiempo.  Puesto que
en general,

Rapidez de salida - rapidez de entrada + rapidez de acumulación = rapidez de generación

+ WA,,),.,,  - W,,),l  Ax  AY} + Ax AY AZ% - MARA  Ax Ay AZ

(2.7)

Dividiendo entre Ax Ay AZ  y encontrando el limite cuando las tres distancias se vuelven cero

En la misma forma, para el componente B

3PB
+ ae = MBRB (2.9)

El balance total de materia se obtiene sumando los de A y B

a@fANA  + hNBlx  +

ax
wANA  + MBNB)y  +  a@fANA  + hNBh  +  &  = ,,

aY az ae (2.10)

en donde Q  = oA  + on = la densidad de la soluci6n.  puesto que la rapidez de masa para la produc-
ción de A y B debe ser igual a cero.

Ahora bien, el homólogo de la ecuaci6n’(2.3)  en funci6n  de las masas y en el sentido x es

MANA,  x - uxPA + MAJ,  x (2.11)

en donde u. es la velocidad promedio de masa, tal que

6% = “A,  *PA  +  %, xPB a MANAg  x +  MB~B. x (2.12)

Por lo tanto,

Y la ecuación (2.10) se transforma en

( aux ay, au,
p ax+ay+az 1

ap  ap  ap ap+%~+~ã;+uzã;+~‘O

que es la ecuucidn  de continuidad o un balance de masa, para la sustancia total. Si la densidad de la
soluci6n  es una constante, se transforma en

3% au$+-+g-0
aY /

Regresando al balance para el componente A, de la ecuacibn  yL.  11) se tiene que

(2.14)

aN&  x
M-

aPA au, aJ,, aPA 3% ’ a 2cA
.A  ax EU~,,+PAx+MA  ax =u,--+p  --MADAB-ax A ax ax*

(2.í5)
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La ecuaci6n  (2.8) se convierte en

aP, aP*  +a
(
x+%+au,au

~~ax+4qt-+~~ar+P~  ax ay a2 1
a2c a2c  a2c

- MADAB L+L+Lax2 aY2  ar2
(2.16)

que es la ecuaci6n  de continuidad para la sustancia A. Para una solución de densidad constante,
puede aplicarse la ecuaci6n  (2.14) a los terminos  que multiplican gA. Dividiendo entre MA,  se tiene

a2c,
ar2 + RA (2.17)

En el ‘caso  especial en que la velocidad es igual a cero y no hay reacción quimica,  se reduce a la segun-
da ley de Fick

ac,
ae

azc, a2c, a2c,
-+2+-y
ax2 ay a2

(2.18)

Ésta se puede aplicar con frecuencia a la difusi6n  en Midos  y,  en ciertos casos, a la difusión en
fluidos.

En forma semejante, es posible derivar las ecuaciones para un balance diferencial de energía.
Para un fluido de densidad constante, el resultado es

at at at at
(

2 2 2
“~+4~+%ã;+yjg

)
Q=a $+"+$ + -

aY2 .~ PC”
(2.19)

en donde OL  = k/qC,  y Q es la rapidez de generación de calor dentro del fluido por unidad de volumen
debido a una reacción química. El significado de las similitudes entre las ecuaciones (2.17) y (2.19) se
explicaran en el capítulo 3.

DIFUSIÓN MOLECULAR EN ESTADO ESTACIONARIO
EN FLUIDOS SIN MOVIMIENTO Y EN FLUJO LAMINAR

Si la ecuación (2.4) se aplica al caso de la difusión en el sentido z únicamente, con
NA  y NB constantes (estado estacionario), las variables se separan fhcilmente y si
DAB es constante, se puede integrar

J
CA2 - dc, 1=-

cAl  N,c  - c,(N,  + Nd J
“dt

CD,,  z,
(2.20)

en donde el 1 indica el principio de la trayectoria de difusih  (cA  elevado) y el 2 el
final de la trayectoria de difusih (cA  bajo). Sea zz - z1 = z

6

(2.21)

/
/1 ln NAC  - c&‘,  + NB)  _z

NA  + NB N,c - c&“, + NE,) CD,

N,  = N* D,,cln  NA/ CN, + Nd - crdc
NA+  N, z NA/  (N,  + Nd  - c,d

(2.22)
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TambiCn  es posible integrar en condiciones de estado estacionario, donde el flux NA  no es constante.
Considérese, por ejemplo, la difusi6n  radial de la superficie de una esfera sólida a un fluido. Puede
aplicarse la ecuacih  (2.20),  pero el flux es una funcih  de la distancia debido a la geometría. Sin em-
bargo, la mayoría de los problemas prkticos que tratan con este tipo de temas esthn  relacionados con
la difusión en condiciones de turbulencia; ademhs,  los coeficientes de transferencia que se utilizan es-
tkn  basados en el flux expresado en función de un Brea escogida arbitrariamente, como por ejemplo,
la superficie de la esfera. Estos temas se van a tratar en el capitulo 3.

Difusión molecular en gases

Cuando se puede aplicar la ley de los gases ideales, la ecuación (2.21) puede escri-
birse de manera más adecuada para su uso con gases. Entonces

en donde pA = presión parcial del componente A
p, = presión total
y,  = concentración en fracción molar?

Además Ptc+FT (2.24)

de tal forma que la ecuación (2.22) se convierte en

0

NA = NA D,,P,  In [NA/  cNA  + NB)]P,  - PAZ

NA+ NB RTz [NA/  (NA  + NB)] PI - PAI

(2.25)

NA =
NA DABP, In  NA/  cNA  + NB)  - yA2

NA+ NB RTz NA/  (NA + NB) - YAI
(2.26)

Para utilizar estas ecuaciones, debe conocerse la relación entre NA  y Nn. Ésta
generalmente se fija por otros motivos. Por ejemplo, si se va a fraccionar metano
sobre un catalizador,

CH, - C + 2H,

en circunstancias tales que el CH, (A) se difunda hacia la superficie de fracciona-
miento y el Hz (B) se difunda al seno del fluido, entonces la estequiometría de la
reacción fija la relación NB = -2N,,  y

NA N A

NA  + NB = NA - 2N, =
- 1

t El subíndice del componente, A, en yA  diferencia la fracción mol dey; esto es, la distancia en la
dirección y.
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En otras ocasiones, en ausencia de reacción química, la relación puede fijarse por
razones de entalpía. En el caso de las operaciones puramente separacionales, se
presentan con frecuencia dos casos.

Difusión en estado estacionario de A a través del no difundente B Esto puede
suceder, por ejemplo, si se fuera a absorber amoniaco (A) del aire (B) en agua.
Puesto que el aire no se disuelve apreciablemente en agua y si no se toma en cuen-
ta la evaporación del agua, en la fase gaseosa sólo se difunde el amoniaco. Eriton-
ces, NB = 0, NA = const.,

NA
NA + N, =

1

y la ecuación (2.25) se transforma en

N
A

PI-PA2
P, - FAI

(2.27)

N
A

_ D,,P,  PAI  - h2&2- -
RTz  Faz -Pa,  PB,

(2.28)

entonces NA  = R$-;;M  (PA,  -  P-,) (2.30)

Esta ecuación se muestra gráficamente en la figura 2.3. La sustancia A se difunde
debido a su gradiente de concentración, - dp,/dz.  La sustancia B también se di-

p+------ Pt
&72

Distancia. 2 Figura 2.3 Difusibn  de A a través de B, estancado _
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funde con relación a la velocidad molar promedio con un flux JB que depende de
- d&/dz,  pero al igual que un pez que nada a contracorriente a la misma veloci-
dad que el agua que fluye con la corriente, Na = 0 relativo a un lugar fijo en el es-
patio  .

Contradifusión equimolal en estado estacionario Esta es una situación que se
presenta con frecuencia en las operaciones de destilación. NA = -Na = const.
La ecuación (2.25) no está determinada, pero puede volverse a la ecuación (2.4),
que para gases se transforma en

0 para este caso

Esto se muestra en forma gráfica en la figura 2.4.

Pt

PA!

Pt
F.92

*

PB, PA2

21
Distancia,  z

12
Figura 2.4 Contradifusión equimolal.

(2.31)

(2.32)

(2.33)

Difusión en estado estacionario en mezclas de multicomponentes Las expre-
siones para la difusión en sistemas de multicomponentes se vuelven muy compli-
cadas, pero con frecuencia se pueden manejar utilizando una difusividad efectiva
en la ecuación (2.29, en donde la difusividad efectiva de un componente puede
obtenerse a partir de sus difusividades binarias con cada uno delos  otros compo:
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nente#.  Así, en la ecuación (2.29, NA  + Nsse  puede reemplazar por C/,.  A  N,,
en donde N,  es positivo si la difusión es en la misma dirección que A y negativo si
es en la direcci6n  opuesta; DB puede reemplazarse por la DA,  m efectiva

NA  - YA 5 Ni

D
i=A

A,nr=  ,,

IX -!-  (URNA  -  YANi)

(2.35)

i-A  DAi

Los DA,  i son las difusividades binarias. Esto indica que DA, m puede variar consi-
derablemente de uno de los lados de la trayectoria de difusi6n  al otro; empero,
generalmente se puede suponer una variación lineal con la distancia, para realizar
clculos  practicost21.  Una situaci6 bastante común es que todas las N excepto NA
sean cero, es decir, cuando excepto uno, estén estanca-
dos’, Entonces, la ecuación (2.35)

(2.36)

en donde y,‘es la fracción mol del componente i, libre de A. Se han considerado
las limitaciones de la ecuaci6n  (2.35) y algunas sugerencias para tratar con
ellas[211.

eÉ~mplo  2.1 Se esta difundiendo oxígeno (A) a través de monóxido de carbono (B) en condi-
ciones de estado estacionario, con el monbxido  de carbono sin difundirse. La presión total es
l(lO-‘) N/m2,  y la temperatura es OT.  La presión parcial de oxígeno en dos planos separados
por 2.0 mm es, respectivamente, 13 000 y 6 500 N/m2.  La difusividad para la mezcla es
1.87(10-s),  m2/s.  Calcular la rapidez de difusion  del oxigeno en kmol/s a traves  de cada metro
cuadrado de los dos planos.

SOLUCI6N Se aplica la ecuación (2.30). DAB  = 1 .87(10es)  m2/s,  p,  = lo5 N/m2,  z = 0.002 m,
R = 8 314N  . m/kmol.  K’,  T = 273 K.PA,  i = 13(104,&, i = lOs  - 13(103)  = 87(103),pA2  =
6 500, Fa2  = 10s - 6 500 = 93.5(104,  todas en N/m2.

PB.M=
PB1 - he2

In (&l//jB2)

= (87 - 93.5)(103)  = 90 2~ N/m2
In (87/93.5)

N,  = R~;~M(PA,  _ pN) = (1.87 x 10-s)(l~)(13  - 6.5)(1@)
8314(273)(0.002)(90.2  X Id)

= 2.97 X lo-’  kmol/m’  . s Respuesta.

Ejemplo  2.2 Volver a calcular la rapidez de difusion  del oxígeno (A) en el ejemplo 2.1, supo-
niendo que el gas que no se esta difundiendo es una mezcla de metano (B) e hidrógeno (C) en la _



3 4 OPERACIONES DE TRANSFERENCIA DE MASA

relaci6n  en volumen 2:l. Se ha calculado que las difusividades son DozmHz  = 6.99(10w5),
Doz-en,  = l.86(10V5)  m2/s.

SOLUCIÓN Para este caso la ecuación (2.25) se convierte en la ecuación (2.30),  p,  = 10’  N/mZ,
T = 273 K, PA,  = 13(103), sA2 = 6 500, &M = 90.2(103),  todas en N/m2;  z = 0.002 m, R =
8 314 N . m/kmol . K como en el ejemplo 2.1. En la ecuación (2.36),  yb  = 2/(2 + 1) = 0.667,

yb  = 1 - 0.667 = 0.333, en donde

D 1 1
A’  m  = Y~/DAB + Y&/DA,~  = 0.667/ (1.86 x 10-5)  + 0.333/ (6.99 x 10-5)

= 2.46 x 10m5  m2/s

Por lo tanto, la ecuación (2.30) se transforma en

N
A

= (2.46 x 10-5)(13  000 - 6500)
8314(273)(0.002)(90  200)

= 3.91 x lOe5 kmol/m’+  s Respuesta.

Difusividad de gases

La difusividad, o coeficiente de difusión, D, es una propiedad del sistema que de-
pende de la temperatura, presión y de la naturaleza de los componentes. Una
teoria  cinética avanzada [12] predice que en mezclas binarias será pequeño el efecto
debido a la composición. Sus dimensiones pueden establecerse a partir de su defi-
nición, ecuación (2.1),  y éstas son longitud2/tiempo.  La mayoria de los valores
que aparecen en la bibliografla sobre D están expresados en cm2/s;  las dimen-
siones en el SI son m2/s.

Los factores de conversión se listan en la tabla 2.1; se puede encontrar una
lista más completa en The Chemical Engineers’  Handbook Ll*]. Para un estudio
completo, vease  la ref. 17.

Las expresiones para calcular D cuando no se cuenta con datos experimenta-
les, están basadas en la teoría cinética de los gases. Se recomienda la modificación
de Wilke-Lee del método de Hirschfelder-Bird-Spotz para mezclas de gases no
polares o de un gas polar con un no polar t

D A B  =

10-4(1.084  - 0.249vl/MM,  + l/M,  )T3j2j/l/M,  + l/M,

drAB)2f(kT/EAB) (2.37)

en donde DAB  = difusividad, m2/s
T = temperatura absoluta, K

t Deben utilizarse las unidades listadas en la ecuación (2.37). Para DAB,  p,  y Ten unidades de ft, h,
Ib,,  R y todas las demás cantidades como se listan anteriormente, multipliquese el lado derecho de la
ecuación (2.37) por 334.7.
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Tabla 2.1 Difusividad de gases a presión atmosférica esthndar,  101.3 kN/m*

Sistema Temp, “C Difusividad, m2/s  x 1O5 Ref.

Hz-CH, 0 6.25t 3
0,-b 0 1.81 3
c o - o * 0 1.85 3
co,-o* 0 1.39 3
Aire-NH, 0 1.98 26
Aire-H,0 25.9 2.58 1

59.0 3.05 1

Aire-etanol 0 1.02 14
Aire-n-butano1 25.9 0.87 1

59.0 1.04 1

Aire-acetato de etilo 25.9 0.87 1
59.0 1.06 1

Aire-anilina 25.9 0.74 7
59.0 0.90 7

Aire-clorobenceno 25.9 0.74 7
59.0 0.90 7

Aire-tolueno 25.9 0.86 1
59.0 0.92 7

t Por ejemplo, DHzpCH,  = 6.25 x 10V5 m2/s.

MA, MB = peso molecular de A y B, respectivamente, kg/kmol
pt = presión absoluta, N/m2

‘AB = separación molecular durante el choque, nm = (rA + rB)/2
&

- -
A B = energía de la atracción molecular = ,//G~  8,
k = constante de Boltzmann

f(kT/E,,)  = función de choque dada por la figura 2.5

Los valores de r y e, como los listados en la tabla 2.2, pueden calcularse a
partir de otras propiedades de los gases, como la viscosidad. Si es necesario,
pueden calcularse empíricamente para cada componenteI

r = 1.18~“~
&
- = 1.2lT,
k

(2.38)

(2.39)

en donde v = volumen mola1  del líquido en el punto de ebullicibn  normal,
rM/kmol  (calculado de la tabla 2.3),  y Tb  = punto de ebullición normal, K. Al
utilizar la tabla 2.3, se suman las diferentes contribuciones de los átomos compo-
nentes. Así, parael  tolueno, CTHs, v = 7(0.0148)  + 8(0.0037)  - 0.015 = 0.1182. _
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0.2,
0.1 a 2 0.4 0 .6 1.0 2 4 6 10 2 0 4 0 6 0 100 2 0 0 4 0 0

&T
7

Figura 2.5 Función de choque para la difusibn  .

La difusión a travks  del aire, cuando los componentes del aire permanecen en
proporciones fijas, se maneja como si el aire fuese una única sustancia.

Ejemplo 2.3 Calcular la difusividad del vapor de etanol, C*HsOH  (A), a través del airea 1 atm
de presión, OoC.

Tabla 2.2 Constantes de fuerza de gases determinadas a
partir de .datos de viscosidad

Gas e/L, K r>  nm Gas

Aire
CC14
CH,OH
CH, -
c o

co*

CJH,
W,
C6H6

CI2

78.6 0.3711 HCI 344.7 0.33-39
322.7 0.5947 H e 10.22 0.255 1
481.8 0.3626 HZ 59.7 0327
148.6 0.3758 W 809.1 0.2641
91.7 0.3690 H2S 301.1 0.3623

195.2 0.3941 NH, 558.3 0.2900
467 0.4483 N O 116.7 0.3492
215.7 0.4443 N2 71.4 0.3798
237.1 0.5118 N2O 232.4 0.3828
412.3 0.5349 4 106.7 0.3467
316 0.4217 so2 335.4 0.4112

t Tomado de: R.A. Svehla; NASA Tech.  Rept.  R-132, Lewis Research Center, Cleveland, Ohio,
1962.
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Tabla 2.3 Volúmenes atómicos y moleculares

Volumen atómico, Volumen molecular, Volumen atómico. Volumen molecular
m3/1000  átomos X ld m3/kmol  x l@ m3/1000  Btomos  x ld mí/kmol  x ld

Carbón
Hidr6geno
Cloro
Bromo
Iodo
Azúfre
Nitr6geno
Nitrógeno en aminas
primarias
Nitrógeno en aminas
secundarias

14.8 HZ 14.3
3.1 4 25.6

24.6 NZ 31.2
27.0 A i r e 29.9
37.0 c o 30.7
25.6 co2 34.0
15.6 so2 44.8

10.5 N O

12.0

23.6

Oxígeno
Oxígeno en esteres metílicos
Oxígeno es Meres  superiores
Oxigeno en bcidos
Oxígeno en ésteres metílicos
Oxígeno en esteres superiores

Anillo benchico: restar
Anillo naftalénico: restar

1.4
9.1

11.0
12.0
9.9

II.0
15
30

36.4

NH, 25.8
H20 18.9
H2S 32.9
cos 51.5
cl, 48.4
Br2 53.2
12 71.5

SOLUCIÓN T = 273 K,p,  = 101.3 kN/m’, MA = 46.07, Ma  = 29. De la tabla 2.2, para aire se
tiene, EB/k  = 78.6, ra = 0.3711 nm. Los valores para el etanol pueden calcularse mediante las
ecuaciones (2.38) y (2.39). De l;a tabla 2.3, v,+ = 2(0.0148)  + 6(0.0037)  + 0.0074 = 0.0592,
mientras que rA  = 1.18(0.0592) = 0.46 nm. El punto de ebullición normal es Tb,  A  = 3.51.4 K
y&,/k  = 1.21(351.4)  = 425. ,

r.4,  =
0.46 + 0.3711 = ‘o 416

2
y-m  - 170.7

kT 273-=-
170.7

= 1.599
&AB

Figura 2.5

= 0.595 = 0.237

Ecuación (2.37)

D AB =
10-4[  1.084 - 0.249(0.237)](2733’2)(0.237)

(101.3 x ld)(0.416)2(0.595)

= 1.05 X lOe5 m2/s

El valor observado (tabla 2.1) es 1.02(10-‘)  m2/s.

La ecuáción (2.37) muestra que D varía como T3’2  (aun cuando se puede ob-
tener una variación más correcta de la temperatura considerando también la fun-
ción de choque de la figura 2.5) e inversamente con la.  presibn, lo que sirve para
presiones mayores de 1 500 kN/m2  (15 atm)tr9r.

El coeficiente de autodifusion, o D, para un gas que se está difundiendo a
través de si mismo, ~610  puede determinarse experimentalmente mediante t¿xxri-
cas muy especiales que requieren, por ejemplo, de marcadores radiactivos. Puede
ser calculado mediante la ecuación (2.37),  haciendo A = B.
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Difusión molecular en líquidos

Si se quiere integrar la ecuación (2.4) para escribirla en la forma de .la ecuación
(2.22),  debe suponerse que DAB y c son constantes. Esto es adecuado para mezclas
gaseosas binarias, pero no lo es en el caso de líquidos, ya que pueden variar consi-
derablemente con la concentración. No obstante, en vista del escaso conocimien-
to de las D, se acostumbra utilizar la ecuación (2.22),  junto con una c promedio y
el mejor promedio que se tenga de DAB. La ecuación (2.22) también se escribe
convenientemente como t

NA DAB  P- -
NA = NA + NB  z ( )M w

ln NA/ (NA  + NB)  - xA2

NA/  (NA + NB)  - XAI
(2.40)

en donde 4 y M son la densidad de la solucih  y el peso molecular, respectivamen-
te. Como en el caso de los gases, debe establecerse el valor de NA/(NA  + Na) para
las circunstancias prevalecientes. Para los casos que aparecen más frecuentemen-
te, se tiene, como para los gases:

1 . Difusiibn  en estado estacionario de A a través del no difundente B.  NA  =
const, Na = 0, y

en donde

D
NA = 2 5

ZXBM ( 1
(xA,  - xM)

av

(2.42)

2 . Contradifusih  equimolal en estado estacionario. NA  = -NB  = const.

NA  = +(c,,  - c,Q)  = o;?B( $)a$xA,  - x,d (2.43)

EJemplo  2.4 Calcular la rapidez de difusión del ácido adtico (A) a través de una película de
agua, no difusiva, de 1  mm de espesor a 17 OC,  cuando las concentraciones en los lados opuestos
de la película son, respectivamente, 9 y 3% en peso de Ácido.  La difusividad del hcido  acético en
la solución es 0.95(10-4  m2/s.

SOLUCIÓN Se aplica la ecuación (2.41). z = 0.001 m, MA = 60.03, MB  = 18.02. A 17 “C, la
densidad de la solucih al 9@i’o  es 1 012 kg/m’.  Por lo tanto

0.09/60.03 0.0015
xAI  = 0.09/60.03  + 0.91/18.02

= o - 0.0288 fracción mol de hcido  acético
.

t El subindice  del componente en x, indica la fracci6n  mol A, para distinguirlo de lax que significa
la distancia en la dirección x.
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xa, = 1 - 0.0288 = 0.9712 fracción mol de agua

,M = & = 19.21 kg/kmol
p _ 1012
M - -19.21

= 52.7 kmol/m)

En la misma forma, la densidad de la solución al 3% es 1 003.2 kg/m’,  wAl  = 0.0092, xs, =
0.9908, M  = 18.40~  p/M = 54.5.

(s).,  =
52.1 + 54.5

2 = 53.6 kmol/m3  xaM  = ~$O~$!7$  = 0.980

Ecuación (2.41):

N = 0.95 x 10-9
A 0.001(0.980)

53.6(0.0288  - 0.0092) = 1.018 X 10m6  kmol/m’.  s Respuesta.

Difusividad de líquidos

Las dimensiones para la difusividad en líquidos son las mismas que para la difusi-
vidad de gases; longitud2/tiempo.  Sin embargo, diferencia del caso de los gases,
la difusividad varía apreciablemente con la concentración. En la tabla 2.4 se lis-
tan unos cuantos datos típicos; se pueden encontrar listados más completos ta* **
10, 15, 171

Como no existe una teoría válida completa sobre la estructura de los
líquidos, en ausencia de datos, no pueden hacerse cálculos exactos de la difusivi-
dad, los cuales sí eran posibles respecto a los gases.

Para soluciones diluidas de no electrolitos, se recomienda la correlación
empírica de Wilke y Chang tz3*  MI.  t

DA* = (117.3 x 10-‘8)(@4,)0.5T

pc;
(2.44)

en donde D&. = difusividad de A en una solución diluida en el solvente B, m2/s
MB = peso molecular del solvente, kg/mol
T = temperatura, K
p = viscosidad de la solución, kg/m  . s

VA = volumen mola1 del soluto en el punto de ebullición normal,
m3/kmol

= 0.0756 para agua como soluto
cp = factor de asociacibn para el disolvente

= 2.26 para el agua como disolvente t9]
= 1.9 para el metano1 como disolvente
= 1.5 para el etanol como disolvente
= 1.0 para disolventes no asociados como benceno y éter etílico.

t Se deben utilizar las unidades listadas para la ecuaci6n  (2.44). Para D, p,  y Ten unidades de ft. h,
Ib, y R con vA como se lista antes, multipliquese el lado derecho de la ecuaci6n  (2.44) por 5.20(10’).
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Tabla 2.4 Difusividades de liquidos  w

Temp. Conc.  del soluto
Soluto Disolvente OC kmol/m3

Difusividad t
m2/s x 109

CI2 Agua 16
HCI Agua 0

1 0

NH, Agua

co2 Aiiw

NaCl Agua

1 6
5

15
1 0
20
18

Metano1
Acido  achico

Agua 15
AgUa 12.5

Etanol Agua
18.0
1 0

n-Butano1 Agua
co2 Etanol
Cloroformo Etanol

1 6
15
1 7
20

0.12 1.26
9 2.7
2 1.8
9 3.3
2.5 2.5
0.5 2.44
3.5 1.24
1.0 1.77
0 1.46
0 1.77
0.05 1.26
0.2 1.21
1.0 1.24
3.0 1.36
5.4 1.54
0 1.28
1.0 0.82
0.01 0.91
1.0 O.%
3.75 0.50
0.05 0.83
2.0 0.90
0 0.77
0 3.2
2.0 1.25

t Por eje.mplo,  D para Cls  en agua es 1.26(10-q m2/s

El valor de vA puede ser el valor verdadero tgj, o si es necesario, calculado a partir
de los datos de la tabla 2.3, excepto si el agua es el soluto que se difunde, como se
seAal antes. El factor de asociación para un disolvente puede calcularse sólo
cuando se han medido experimentalmente las difusividades en ese disolvente. Si
se tiene duda acerca de cierto valor de (p,  para calcular D se puede utilizar la
correlación empírica de Scheibel tzol.

Existe también cierta duda de que la ecuaci6n  (2.44) sirva para manejar di-
solventes de viscosidad muy elevada, digamos 0.1 kg/m - s (100 cp) o más. Se
pueden encontrar excelentes trabajos sobre estos temas t41  lg].

La difusividad en soluciones concentradas difieren de la de soluciones di-
luidas debido a cambios en la viscosidad con la concentración y también debido a
cambios en el grado de no idealidad de la swoluci6n  [laI
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(2.45)

en donde DAB = difusividad de A a dilución infinita en B y D&,  = difusividad de
B a dilución infinita en A. El coeficiente de actividad -yA  puede obtenerse, nor-
malmente, a partir de los datos de equilibrio vapor-líquido como la relación (a
presiones ordinarias) entre las presiones parciales real a ideal de A en el vapor en
equilibrio con un líquido de concentración xA:

PA YAPt
Y A = - = -

xAPA xAPA
(2.46)

y la derivada d log y,/d  log xA  puede obtenerse gráficamente como la pendiente
de una gráfica de log -yA  VS log xA.

En el caso de electrolitos  fuertes disueltos en agua, la rapidez de difusih  es
la de los iones individuales, que se mueven más rápidamente que las grandes mo-
léculas no disociadas, aun cuando los iones cargados positiva y negativamente de-
ben moverse con la misma rapidez con el fin de mantener la neutralidad eléctrica
de la solución. Hay cálculos de estos efectos FL 191  pero están fuera del área de ac-
ción de este libro.

.

Ejemplo 2.5 Calcular la difusividad del manitol, CH20H(CHOH),CH20H,  CaH,,O,, en solu-
ción diluida en agua a 20 “C. Comparar con el valor observado, 0.56(10-q  m2h.

SoLUCIóN A partir de los datos de la tabla 2.3,

oA  = 0.0148(6) + 0.0037(14) + 0.0074(6) = 0.185

Para el agua como disolvente, <p  = 2.26, MB  = 18.02, T = 293 K. Para soluciones diluidas,
puede tomarse la viscosidad como la del agua, 0.001005 kg/m  * s. Ecuación (2.44)

D AB =
(117.3 x IO-  ‘8)[2.26(18.02)lo’5(293)  = o.60,  x 1o-9 m2/s

0.001 OOS(O.1  85)“.6
Respuestn.

Ejemplo 2.6 Calcular la difusividad del manito1 en solución diluida de agua 70 “C y comparar
con el valor observado, 1.56(10-q m2/s.

SOLUCIÓN A 20 ‘T, la DAB = 0.56(10-4  m2/s observada y p = 1.005(10-3) kg/m + s.
(Ejemplo 2.5). A 70 “C, la viscosidad del agua es 0.4061(10-3) kg/m . s. La ecuacih  (2.44) in-
dica que DABp/T  debe ser constante:

D.&O.4061 X lo-‘)  p (0.56 X 10-9)(1.005 X lo-‘)
70 + 273 20 + 273

DA, = 1.62 X 10-9~m2/s a 70 “C Respuesta.
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Aplicaciones de la difusión molecular

Mientras que el flux relativo a la velocidad molar promedio J siempre significa ’
transferir hacia abajo de un gradiente de concentracibn,  no siempre sucede lo
mismo con el flux N. Por ejemplo, considérese la disolución de un cristal de sal
hidratada como NasCO,.  10HrO  en agua pura a 20 “C. La solución en contacto
con la superficie cristalina contiene NarCO  y Hz0  a una concentración que co-
rresponde a la solubilidad del NazCOs,  en HsO, o 0.0353 fracción mol de NarCO,,
0.9647 fracción mol de agua. Para el NazCOs,  la transferencia es desde la superfi-
cie cristalina a una concentración de 0.0353; hacia una con 0 fracción mal de
NasCOs  en el líquido total. Pero el agua de cristalización que se disuelve debe
transferirse hacia afuera en la relación de 10 moles H,O/moles  NasCO, desde una
concentración en la superficie cristalina de 0.9647 hasta 1.0 fracción mol en el
líquido total, o transferir hacia arriba de un gradiente de concentración. Así lo
confirma la aplicación de la ecuación (2.40).

Por supuesto, las expresiones desarrolladas para la rapidez de transferencia
de masa en condiciones en que la difusión molecular define el mecanismo de la
transferencia de masa (fluidos estancados o en flujo laminar), también son direc-
tamente aplicables y por ello muy usados, en medición experimental de las difusi-
vidades.

En las aplicaciones prácticas de las operaciones de transferencia de masa, los
fluidos están siempre en movimiento, aun en los procesos por lotes; por tanto, no
hay fluidos estancados. Aunque a veces los fluidos en movimiento están total-
mente bajo el regimen de flujo laminar, con más frecuencia el movimiento es
turbulento. Si el fluido esta en contacto con una superficie sólida, en donde la
velocidad del fluido es cero, existirá una región predominantemente en flujo
laminar adyacente a la superficie. Por tanto, la transferencia de masa debe, por
lo común, suceder a través de una región laminar; aquí, la velocidad depende de la
difusión molecular. Cuando dos fluidos inmiscibles en movimiento estan en con-
tacto y hay transferencia de masa entre ellos, puede no existir una región laminar,
aun en la interfase entre los fluidos.

En situaciones prácticas similares, se acostumbra describir el flux de transfe-
rencia de masa en función de los coeficientes de transferencia de masa. Las rela-
ciones dadas en este capítulo se utiliza rara vez para determinar la rapidez de
transferencia de masa, pero son particularmente útiles para establecer la forma
de las ecuaciones de rapidez de transferencia coeficientes de transferencia de ma-
sa y para calcular los coeficientes de transferencia de masa para el flujo laminar.

TRANSFERENCIA DE CANTIDAD DE MOVIMIENTO Y DE
CALOR  EN RÉGIMEN LAMINAR

En el flujo de un fluido a través de una fase límite, como la fase a través de la cual
ocurre la transferencia de masa, existe-un gradiente de velocidad dentro del
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fluido, que tiene como resultado una transferencia de cantidad de movimiento a
través del fluido, En algunos casos también existe una transferencia de calor en
virtud de un gradiente de temperatura. Los procesos de transferencia de masa,
cantidad de movimiento y calor, en estas condiciones están intimamente rela-
cionados. Es útil considerar brevemente sus relaciones.

Transferencia de cantidad de movimiento

Considerese el perfil de velocidad para el caso de un gas que fluye a traves de una
placa plana, como en la figura 2.6. Puesto que la velocidad sobre la superficie del
sólido es cero, debe existir una capa (la subcapa laminar) adyacente a la superfi-
cie, en donde el flujo sea predominantemente laminar. Dentro de esta regi¿m se
puede imaginar al fluido como formado por capas delgadas que se deslizan unas
sobre otras a velocidades mayores, a distancias mayores de la placa. La fuerza
por unidad de área paralela a la superficie, o esfuerzo cortante 7, que se requiere
para mantener sus velocidades es proporcional al gradiente de velocidad,

d u
rg,  = -p-

d z (2.47)

en donde k es la viscosidad; z aumenta en la dirección hacia la superficie. Esto

0 . 6 0 . 4 0 . 2 0

z = distancia  hasta la placa, mm

Figura 2.6 Pérfil  de velocidad, flujo de aire a lo largo de una placa plana. [Puge,  et al.: hd.  Eng.
Chem.  44,424 (1952).]
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puede escribirse como

P d(v) 4 w)vc  = ---=  -v-
P dz dz

(2.48)

en donde u es la viscosidad cinemática, p/e.
La viscosidad cinematica tiene las mismas dimensiones que la difusividad,

longitud2/tiempo,  mientras que la cantidad ug puede considerarse como una con-
centración volumétrica de cantidad de movimiento. La cantidad rg= es la rapidez
de la transferencia de cantidad de movimiento por unidad de área o flux de canti-
dad de movimiento. Por lo tanto, la ecuación (2.48) es una ecuación de rapidez de

\

transferencia an&loga a la ecuación (2.1) para el flux de masa. En la transferencia
de cantidad de movimiento, efectuada de esta forma, no hay, por supuesto, flujo
total de fluido de una capa a otra en la direccibn  z. Antes bien, las moléculas en
una capa, durante su movimiento al azar, se moverán de una capa que se mueva
rapidamente  a una adyacente que se mueve con mas lentitud; de este modo trans-
miten una cantidad de movimiento correspondiente a las diferencias de velocidad
de las capas. La difusión en la direccibn  z ocurre de la misma forma. A elevadas
concentraciones moleculares, como en gáses a presiones altas, 0 más aún en
líquidos, el diámetro molecular se vuelve apreciable en comparación con el movi-
miento molecular entre choques; puede deducirse entonces que la cantidad de
movimiento esta siendo transmitida directamente a través de las mismas molécu-
las ll]. Imaginese, por ejemplo, varias bolas de billar colocadas en grupo, en
estrecho contacto entre sí, encima de una mesa. Una bola en movimiento que
choque con una de las bolas exteriores del grupo, transmitirá muy rápidamente su
cantidad de movimiento a una de las bolas en el lado opuesto del grupo y la
arrojará fuera de su posición original. Por otra parte, es dificil que la bola en
movimiento se mueva flsicamente  a través del grupo, debido al gran número de
choques que sufre. Por tanto, a concentraciones moleculares altas se pierde el pa-
ralelismo entre la difusividad molecular y la difusividad de la cantidad de movi-
miento (o viscosidad cinematica): la difusi6n  es un proceso mas lento. Es intere-
sante observar que una teoría cinttica relativamente simple es la que predice que
tanto la difusividad de la masa como la de la cantidad de movimiento están dadas
por la misma expresión,

en donde w es la velocidad molecular promedio y X es la trayectoria libre media de
la molécula. El número de Schmidt,  que es la relaci6n  adimensional de las dos di-
fusividades, Sc = p/e D, debe ser, por esta teoría, igual a la unidad. Una teoría
cinética más complicadal12l  le da valores de 0.67 a 0.83,,  los cuales están dentro
del rango encontrado experimentalmente a presiones moderadas. Para mezclas
binarias de gases, el valor de Sc puede aumentar hãsta  S.‘Como  se esperaría, para
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líquidos es más elevado: aproximadamente 297 para la autodifusibn en agua a
25 “C, por ejemplo y puede aumentar a miles para líquidos mhs  viscosos e inchso
para agua con solutos que se difunden muy lentamente.

Transferencia de calor

Cuando existe un gradiente de temperatura entre el fluido y la placa, la rapidez de
transferencia de calor en la región laminar de la figura 2.6 es

(2.50)

en donde k es la conductividad térmica del fluido. También puede escribirse
como

k 4CpP) &Cpd-=
‘=-c,p  dz -aTF--

(2.51)

en donde C, es el calor específico a presión constante. La cantidad tC,e puede
imaginarse como una concentración volumktrica  térmica y CY = k/C,e  es la difu-
sividad térmica, la cual, al igual que las difusividades de cantidad de movimiento
y de masa, tiene dimensiones de longitud2/tiempo.  Por lo tanto, la ecuación
(2.51) es una ecuación de rapidez de transferencia análoga a las ecuaciones corres-
pondientes para la transferencia de cantidad de movimiento y de masa.

En un gas a presión relativamente baja, la energía calorífica se transfiere de
una posicih  a otra mediante las moléculas que viajan de una capa a otra que ten-
ga menor temperatura. Una teoría cinética sencilla lleva a la expresión

Las ecuaciones (2.49) y (2.52) dan la relación adimensional v/a, = C+/k  igual a
C,,/C,.  Una teoría cinética más avanzada modifica la magnitud de la relación, co-
nocida como el número de Prandtl Pr, que expeiimentalmente  se encuentra en el
rangq de 0.65 a 0.9 para gases a baja presih,  según la complejidad molecular del
gas. A concentraciones moleculares elevadas, se modifica el proceso. Así, para la
mayoría de los líquidos, Pr es mayor (Pr = 7.02 para agua a 20 “C, por ejemplo).

El tercer grupo adimensional que se forma dividiendo la difusividad térmica
entre la de masa, es el número de Lewis, Le = CY/D = Sc/Pr; juega un papel im-
portante en problemas de transferencia simultánea de calor y de masa, como se
verá posteriormente.

Se puede resumir este breve análisis de la similitud entre las transferencias de
cantidad de movimiento, calor y masa, de la siguiente forma. La consideración
elemental de los tres procesos lleva a la conclusión de que ciertas situaciones sen-
cillas son directamente análogas entre sí. Generalmente, sin embargo, cuando se
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considera una transferencia tridimensional en lugar de una unidimensional, el
proceso de transferencia de cantidad de movimiento es lo suficientemente distinto
para que la analogía desaparezca. Esa sencilla analogía tambien  se modifica, por
ejemplo, cuando la transferencia de masa y la de cantidad de movimiento suceden
simultáneamente. Por tanto, si hubiese una transferencia neta de masa hacia
la superficie de la figura 2.6, la transferencia de cantidad de movimiento de la
ecuación (2.48) debería incluir el efecto de la difusión neta. En la misma forma,
la transferencia de masa debe, inevitablemente, modificar el perfil de velocidad.
No obstante, aun las limitadas analogías que existen pueden ser de importante
utilidad practica.

NOTACIÓN PARA EL CAPÍTULO 2

Pueden utilizarse las unidades adaptables a cualquier sistema, excepto en las ecuaciones (2.37). (2.39)
Y w4)
c

cp.
C”
d
D
DO

f

J&
k
k
In
Le
M

N
P
P
P t
Pr
4

R
4
Sc
T

=b
IA
V
V
i v
x

xi
Y

concentraci6n,  moles/volumen,  mol/L3
capacidad calorífica a presión constante, FL/MT
capacidad calorífica a volumen constante, FL/MT
operador diferencial
difusividad, L*/8
difusividad para un soluto a dilución infinita, L*/8
función
factor de conversi&m,  ML/F8*
flux de difusión relativo a la velocidad molar promedio, mol&o
conductividad termita.  FL/LTB
constante de Boltzmann, 1.3S(10-‘6)  erg/K
logaritmo natural
número de Lewis = k/pDC,..  adimensional
peso molecular, MImoI
número de moles, adimensional
flux molar relativo a una superficie fija, mol/L2f3
presión de vapor, FIL2
presión parcial, FIL2
presión total, F/L2
número de Prandtl = C,  rJk,  adimensional
flux de calor, FL/L2f3
separación molecular en el choque, nm
constante universal de los gases, FL/mol T
rapidez de producción del componente i, mol/L’B
numero de Schmidt = p/qD,  adimensional
temperatura absoluta ,  T
punto de ebullición normal, K
velocidad lineal, WB
volumen molar líquido, m3/kmol
volumen, L3
velocidad molar promedio, L/8
(sin subíndice) distancia en la direcci6n  x, L
concentración en fracción mol del componente i en un líquido
(sin subíndice) distancia en la direcci6ny,  L
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Yi
Y;
z
a
Y
a
A
E
6
x
P

Y
P
7
<p

Subfndices

A
B
i
n
m
M
X

Y
,?

1
2

concentración en fracción mal  del componente í en un gas
concentración en fracción mol del componente i, en ausencia de un soluto que se difunda
distancia en la dirección z,  L
difusividad térmica, L2/8
coeficiente de actividad, adimensional
operador diferencial parcial
diferencia
energia de la atracci6n  molecular, ergs
tiempo
trayectoria libre media de una molbcula,  L
viscosidad, M/L8
viscosidad cinemática o difusividad de la cantidad de movimiento = c/p. L*/8
densidad, M/L3
esfuerzo cortante, FIL*
factor de disociación para un disolvente, adimensional .

componente A
componente B
componente i
el último de los n componentes
efectivo
media
en la dirección x
en la direcci6n  y
en la direcci6n  z
principio de la trayectoria de difusión
final de la trayectoria de difusibn
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PROBLEMAS

2.1 En una mezcla gaseosa de oxigeno-nitrógeno a 1 atm., 25 “C, las concentraciones del oxigeno
en dos planos separados 2 mm son 10 y 20% en vol., respectivamente. Calcular el flux de difu-
sión del oxigeno  para el caso en que:

a) El nitrógeno no se esta difundiendo.
Respuesta: 4.97(10m5)  kmol/m2  . s.

b) Existe una contradifusión equimolar de los dos gases.
2.2 Repita los calculos  del problema 2.1 para una presión total de 1 000 kN/m’.
2.3 Calcule las difusividades de las siguientes mezclas gaseosas:

2NHs  + N, + 3Hs

a) Acetona-aire, 1 atm., 0 “C.
Respuesta: 9.25(10m6)m2/s.

b) Nitrbgeno-dióxido  de carbono, 1 atm., 25 “C.
c) Cloruro de hidrógeno-aire, 200 kN/m2,  25 OC.

Respuesta: 9.57(10-6)  m2/s.
d) Tolueno-aire, 1 atm., 30 “C. Valor informado [Gilliland: Znd. Eng. Chem., 26, 681

(1934)]  = 0.088 cm2/s.
e) Anilina-aire, 1 atm., 0 “C. Valor observado = 0.0610 cm2/s  (Gilliland, loc.  cit.).

2.4 Se informa que la difusividad del dióxido de carbono en helio es 5.31(10e5)  m2/s  a 1 atm. std.,
3.2 “C. Calcule la difusividad a 1 atm., 225 “C. Valor informado = 14.14(10e5)  m2/s [Seager,
Geertson y Giddings: J. Chem.  Eng. Data, 8, 168 (1%3)].

2.5 Se está difundiendo amoniaco a través de una mezcla gaseosa estancada que consta de un tercio
de nitr6geno  y dos tercios de hidrógeno en volumen. La presibn  total es 30 lbf/in2  abs  (206.8
kN/m2)  y la temperatura 130 “F  (54 “C).  Calcule la rapidez de difusión del amoniaco a través
de una película de gas de 0.5 mm de espesor cuando el cambio en la concentraci6n  a través de la
película es de 10 a 5% de amoniaco en volumen.
Respuesta: 2.05(10-4)  kmol/m2  . s.

2.6 Calcule las siguientes difusividades líquidas:
a) Alcohol etílico en soluci6n  acuosa diluida, 10 “C.
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b) Tetracloruro de carbono en soluci6n  diluida en alcohol metílico, 15 OC [valor observado
= l.69(10m5)  cm’/s].

Respuesta: 1.49(10-q m2/s.
2.7 Según se informa en Int. Crit. Tubles,  5,63, la difusividad del bromoformo en soluci6n  diluida

en acetona a 25 “C,  es 2.90(10-5)  cm2/s.  Calcule la difusividad del ticido  benzoico en solución
diluida en acetona a 25 “C. Valor informado [Chang y Wilke, J.  Phys. Chem., 59, 592 (1955)]
= 2.62 cm2/s.
Respuesta: 2.269(10-q m2/s.

2.8 Calcule la rapidez de difusión de NaCl  a 18 “C,  a travts  de una película de agua estancada de 1
mm de espesor, cuando las concentraciones son 20 y lo%, respectivamente, en cada lado de la
película.
Respuesta: 3.059(10-6)  kmol/m2  . s.

2.9 A 1 atm, 100 “C, la densidad del aire es = 0.9482 kg/m3; la viscosidad es = 2.18(10e5)
kg/m . s; conductividad térmica = 0.0317 W/m . K, y el calor específico a presión constante
= 1.047 kJ/kg . K. A 25 “C, la viscosidad = l.79(10ms)  kg/m . s.

a) Calcular la viscosidad cinemática a 100 “C, m2/s.
b) Calcular la difusividad térmica a 100 “C,  m2/s.
c) Calcular el número de Prandtl a 100 “C.
d)  Suponiendo que para el aire a 1 atm, Pr = Sc y que Sc = constante al cambiar la tempera-

tura, calcular D para el aire a 25 “C. Comparar con el valor de D para el sistema 0,-N,  a
1 atm std, 25 “C  (tabla 2.1).

2.10 Se esta  fraccionando amoniaco sobre un catalizador sólido de acuerd0  con la reacción:

2NH,  - N2  + 3Hs

En cierta zona del aparato, en donde la presi6n  es 1 atm y la temperatura es 200 “C, el anAlisis
del gas es 33.33% NH1 (A), 16.67% Nz  (B) y 50.00% Hs  (C) en volumen. Las condiciones son
tales  que el NH,  se difunde desde la corriente del gas hasta la superficie del catalizador; ade-
m&s,  los productos de la reacci6n  se difunden en sentido contrario, como si hubiese difusión
molecular a través de una película gaseosa de 1 mm de espesor bajo régimen laminar. Calcular
la rapidez local de fraccionamiento, kg NHs/fn’  de superficie del catalizador s, rapidez que se
presentaría si la reaccibn es controlada por difusibn (velocidad de reaccibn  quimica  muy rápi-
da) con la concentración de NH, sobre la superficie del catalizador igual a cero.
Respuesta: 0.0138 kg/m2.  s.

2.11 Un cristal de sulfato de cobre, CuSO+.5H20,  cae en un tanque grande de agua pura a 2O“C.
Calcule la rapidez con la cual se disuelve el cristal y calcule el flux de CUSO,  de la superficie del
cristal hacia la solución. Hagase  lo mismo, pero ahora calcúlese el flux del agua. Dutos  y supo-
siciones: La difusi6n  molecular sucede a través de una película de agua uniforme, de 0.0305
mm de espesor, que rodea al cristal. En la parte interna de la película, adyacente a la superficie
del cristal, la concentración del sulfato de cobre es su valor de solubilidad, 0.0229 fracción mol
de CUSO,  (densidad de la solución = 1 193 kg/ms). La superficie externa de la pelicula  es agua
pura. La difusividad del CUSO,  es 7.29(10-l@)  m2/s.



CAPíTULO

TRES
COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASA

Se ha visto que cuando un fluido fluye a través de una superficie sólida, en condi-
ciones en las cuales por lo general prevalece la turbulencia, hay una región inme-
diatamente contigua a la superficie en donde el flujo es predominantemente
laminar. Al aumentar la distancia de la superficie, el carácter del flujo cambia de
modo gradual y se vuelve cada vez más turbulento, hasta que en las zonas más ex-
ternas del fluido, prevalecen completamente las condiciones de flujo turbulento.
También se ha visto que la rapidez de transferencia de una sustancia disuelta a
través del fluido dependerá necesariamente de la naturaleza del movimiento del
fluido que prevalezca en las diferentes regiones.

En la región turbulenta, las partículas del fluido ya no fluyen de forma orde-
nada, ccmo  en la subcapa laminar. Por lo contrario, porciones relativamente
grandes del fluido, llamadas remolinos, se mueven con rapidez de una posición
a otra; un componente apreciable de su velocidad se orienta perpendicularmente a
la superficie a través de la cual está fluyendo el fluido. En estos remolinos existe
material disuelto; por lo tanto, el movimiento de remolino contribuye apreciable-
mente al proceso de transferencia de masa. Puesto que el movimiento del remolino
es rápido, la transferencia de masa en la región turbulenta también es rápida,
mucho más que la resultante de la difusión molecular en la subcapa laminar. De-
bido al rápido movimiento de remolino, los gradientes de concentración en la
región turbulenta serán menores que los que existen en la película. En la figura 3.1.
se muestran gradientes de concentración de este tipo. En el experimento del cual se
tomaron estos datos, está fluyendo aire en movimiento turbulento a través de una
superficie de agua y el agua se evapora en el aire. Se tomaron muestras del
aire a diferentes distancias de la superficie y se determinó la concentración agua-
vapor mediante análisis. En la superficie del agua, la concentración de agua en el
gas fue la misma que la presión de vapor del agua pura a la temperatura de traba-

5 0
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jo. No fue posible muestrear el gas muy cerca de la superficie del agua, pero tam-
poco es posible confundir el rápido cambio en la región cercana a la superficie y el
lento cambio en la región turbulenta, más externa. También es interesante notar
la similitud general de los datos de este tipo con la distribucibn  de velocidad
mostrada en la figura 2.6.

También es útil comparar los datos de transferencia de masa con datos simi-
lares para la transferencia de calor. Así, en la figura 3.2. se grafican las tempera-
turas a diferentes distancias de la superficie, cuando el aire fluye a través de una
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placa caliente. De nuevo es evidente el gradiente de temperatura grande cercano a
la superficie y el menor gradiente en la región turbulenta. Por lo común, cuando
se está analizando el proceso de transferencia de masa, conviene recordar el pro-
ceso correspondiente de transferencia de calor, puesto que en muchos caso-
procesos de razonamiento utilizados para describir al primero se toman directa-
mente de los procesos de razonamiento exitosos para el segundo.

Coeficientes de transferencia de masa

El mecanismo del proceso de flujo en que intervienen los movimientos de los re-
molinos en la región turbulenta no se ha entendido completamente. Sucede lo
contrario con el mecanismo de la difusión molecular, al menos para gases, el cual
se conoce bastante bien, puesto que puede describirse en función de una teoría ci-
nética que proporciona resultados que están de acuerdo con los experimentales.
Por lo tanto, es natural que la rapidez de la transferencia de masa a través de va-
rias regiones desde la superficie hasta la zona turbulenta, se trate de describir de la-
misma forma en que, por ser adecuados, se describió la difusión molecular. Así,
la D,,c/z  de la ecuación (2.22),  que es característica de la difusión molecular, se
reemplaza por F, un coeficiente de transferencia de masat5”21.  Para soluciones bi-
narias,

N, = NA
NA + NB

F ln NA/  w*  + NB)  - cA2/c
NA/  (NA  + 4,)  - cAl/c

(3.1)

en donde cA/c  es la concentración en fracción mol, xA  para líquidos, uA  para ga-
ses.  t Como en el caso de la difusión molecular, la relación NA/(NA  + NB) se es-
tablece generalmente por consideraciones no difusionales.

Es posible que no sea plana la superficie a través de la cual sucede la transfe-
rencia; si así sucede, la trayectoria de difusión en el fluido puede tener una sec-
ción transversal variable; en ese caso, N se define como elflux  en la interfase de la
fase, en donde la sustancia abandona o entra a la fase para la cual el coeficiente
de transferencia de masa es F. NA es positiva cuando CA~ está en el principio de la
trayectoria de transferencia y cAz en el final. De cualquier forma, una de estas
concentraciones se encontrará en el límite de la fase. La forma en que se defina la
concentración de A en el fluido modificará el valor de F; generalmente se estable-
ce de forma arbitraria. Si la transferencia de masa ocurre entre un límite de fase y
una gran cantidad de fluido no limitado, como cuando una gota de agua se va
evaporando al mismo tiempo que va cayendo a través de un gran volumen de aire,
la concentración de la sustancia que se difunde en el fluido se tveqeralmente

t Lá ecuación (3.1) es idhtica  al resultado obtenido al combinar las ecuaciones (21.4-l 1).  (21.5-27)
y (21.5-47) de la referencia 7, o al resultado de combinar las ecuaciones (3.4) y (5.37) de la referencia
54; se puede aplicar tanto a fluxes  de transferencia de masa pequefios  como a fluxes  altos, corregidos
mediante la teoría  de la película.
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como el valor constante que se encuentra a grandes distancias del límite de la fase.
Si el fluido se encuentra en una tubería cerrada, de tal forma que la concentración
no es constante en ningún punto a lo largo de la trayectoria de transferencia, se
utiliza la concentración promedio total CA, que se encuentra mezclando todos los
fluidos que pasan por un punto dado. En la figura 3.3. en la que un líquido se
evapora en el gas que fluye, la concentración cA del vapor en el gas varía conti-
nuamente de cAl, en la superficie del líquido, hasta el valor z = Z. En este caso,
cM  en la ecuacion  (3.1) se toma, generalmente, como CA, definida por

en donde: u,(z)  es la distribución de velocidad en el gas a través del tubo (el pro-
medio temporal de U, en el caso de la turbulencia); ü,  es la velocidad promedio to-
tal (flujo volumétrico/sección transversal de la tubería), y S es el área de la sec-
ción transversal de la tubería. En cualquier caso, se debe saber cómo se define el
coeficiente de transferencia de masa, con el fin de utilizarlo apropiadamente.

La Fde la ecuación (3.1) es un coeficiente de transferencia de masa local, de-
finido para un lugar particular sobre la superficie límite de la fase. Puesto que el
valor de F depende de la naturaleza del movimiento del fluido, que puede variar a
lo largo de la superficie, algunas veces se utiliza un valor promedio de cpr en la
ecuación (3. l), con cA  y cU  constantes; así se toman en cuenta estas vanaciones
en F. El efecto de la variación de cA  y cAz sobre el flux se considera por separado.

En sistemas de varios componentes la interacción entre los componentes
puede ser lo suficientemente importante para que no sea exacta la ecuacián para
el sistema binariot631.  No obstante, la ecuación (3.1) puede servir como una apro-
ximación adecuada, si se sustituyeN,  t NB por Cy= rNi,  en dónde n es el núme-
ro de componentes.

Las dos situaciones que se observaron en el capítulo 2, la contradifusión
equimolal y la transferencia de una sustancia a través de otra que  no se  transfiere,
suceden con tanta frecuencia que, generalmente, se utilizan coeficientes de trans-
ferencia de masa especiales. Éstos se definen por ecuaciones  de la forma:

Flux = coeficiente (diferencia de concentración)

Liquido evaporhndose Figura 3.3 Transferencia  de masa a  un
////////////////////  fluido confinado.
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Puesto que la concentración puede definirse de diversas maneras y como no se
han establecido estándares, existen distintos coeficientes para cada situación:

Transferencia de A a trav&  de B
que no se trasfiere B [ NB = 0, NA/(NA  + NB) = 11:

MP,u - P,,J = kyh  - Y,&  = k(c,i,  - CAZ) gases: (3.3)

NA =
Mxza - XA2) = IcL(c,v  - ~~21 líquidos: (3.4)

Tabla 3.1 Relaciones entre los coeficientes de transferencia de masa

Ecuación de rapidez

Contradifusih
equimolal

.Difusión  de A
a travts  de B
que no se difunde

Unidades del coeficiente

Gases

NA  - kG  APA NA  - kí &-A
Moles transferidos

(tiempo)(hrea)(pre-sión)

NA  = k; AY,, NA = k,. A Y A
Moles transferidos

(tiempo)(hrea)(fracciión  mol)

N, - k;  Ac, N, - k,  PC,
Moles transferidos

(tiempo)(hrea)(moles/vol)

W,,  - k,AY, Masa transferida
(tiempo)(hrea)(masa  A/masa B)

Conversiones
hIkJ&

F-kd%.M-$  h I k,  I k&,,  I k;  = k;ET = k;c
CRT MB

Liquidos

N, = ki Ac, NA  - kL  Ac,
Moles transferidos

(tiempo)(hrea)(moles/vol)

N,  - k;  Ax, NA = k,  Ax, Moles  transferidos
(tiempo)(iuea)(fracción  mol)

Conversiones

F - k,x,, M - kLxg,  Mc  = kíc  - k$  = k:
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Contratransferencia equimolal [NA  = - NB,  NA/(NA  + NB)  = co]:

IcG(P,u - Pd = k;(y,,  - Y,&  = Icc(cAI  - c,,J gases: (3.5)
N, =

4(x,, - x,d  = UcA,  - CN) líquidos: (3.6)

Una expresión de este tipo fue sugerida desde 1 897t451 con respecto a la diso-
lución de sólidos en líquidos. Por supuesto, tales expresiones son análogas a la
definición de un coeficiente de transferencia de calor, h: q = h(t,  - tZ).  Aunque
el concepto de coeficiente de transferencia de calor puede aplicarse, generalmen-
te, al menos en la ausencia de transferencia de masa, los coeficientes de las
ecuaciones (3.3) y (3.4) son más restringidos. Así, k,  en la ecuacibn  (3.3) puede
considerarse como un reemplazo de D,,/z  en la integracibn de la ecuación (2.1);
el término de flujo total de la ecuación (2.4) se ignoro al igualarla a NA. Por lo
tanto, los coeficientes de las ecuaciones (3.3) y (3.4) son generalmente útiles solo
para rapideces de transferencia de masa bajas. Los valores medidos bajo un nivel
de rapidez de transferencia deben convertirse a F, a fin de utilizarlos con la
ecuación (3. l), antes de aplicarlos a otra. Para obtener la relacibn entre F y las k,
obsérvese que para los gases, por ejemplo, F reemplaza a D,,p,/RTz  en la
ecuación (2.25),  y que kG  reemplaza a DABpt/RTz&,,M  en la ecuación (2.30). De
aquí, F = K&,  M De esta forma se obtuvieron las conversiones de la tabla 3.1.’
Puesto que el término de flujo total NA + Nade la ecuación (2.4) es cero para la
contratransferencia equimolal, F = k,f  (gases), y F = k:  (líquidos); en este caso,
las ecuaciones (3.5) y (3.6) son idénticas a la ecuación (3.1).

Muchos de los datos de transferencia de masa en donde NA/(NA  + Na) no es
ni la unidad, ni infinito, se han descrito, no obstante, en función de los coeficien-
tes de tipo k. Antes de que éstos puedan utilizarse para otras situaciones, deben
convertirse a F.

En unas cuantas situaciones límite, los coeficientes de transferencia de masa
pueden deducirse de los principios teóricos. Sin embargo, en la mayoría de los ca-
sos se depende de la medición directa en condiciones conocidas de los coeficientes
de transferencia de masa que se usarán posteriormente en el disello  de equipo.

COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASA
EN FLUJO LAMINAR

Al menos en principio, no se necesitan coeficientes de transferencia de masa en el
flujo laminar, puesto que prevalece la difusion  molecular y pueden utilizarse las
relaciones del capítulo 2 para calcular la rapidez de la transferencia de masa. Sin
embargo, es deseable poseer un método uniforme para trabajar tanto con flujo
laminar como turbulento.

Debe ser posible calcular los coeficientes de transferencia de masa para el
flujo laminar. Dicho cálculo puede efectuarse mientras se puedan describir las
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condiciones de flujo y los modelos matemáticos sean susceptibles de resolución,
con lo cual se puede efectuar dicho cálculo. Sin embargo, estos requerimientos no
se dan en la práctica; además, la simplificación requerida para permitir las opera-
ciones matemáticas ocasiona a menudo que los resultados se alejen de la realidad.
No es propósito de este libro exponer estos métodos con detalle, puesto que se
explican adecuadamente en otros lugaresI 6171. Se va a escoger una situación relati-
vamente sencilla para ilustrar la técnica general y proporcionar ciertas bases para
considerar el flujo turbulento.

Transferencia de masa de un gas
a una película líquida descendente

La figura 3.4 muestra un líquido en una película delgada en flujo laminar, lí-
quido que desciende en una superficie lisa vertical mientras es expuesto a un gas
A, que se disuelve en el líquido. El líquido contiene una concentración uniforme
de cA,,,  en la parte superior. En la superficie del líquido, la concentración del gas
disuelto es cA, i, en equilibrio con la presión de A en la fase gaseosa. Puesto que

‘A, i ’ ‘AO, el gas se disuelve en el líquido. El problema es obtener el coeficiente de
transferencia de masa kL,  con el cual se pueda calcular la cantidad de gas disuelto
después de que el líquido recorra en su descenso la distancia L.

El problema se resuelve usando simultaneamente la ecuación de continuidad
para el componente A, ecuación (2.17),  y la ecuación que describe el movimiento
del líquido, es decir, mediante las ecuaciones de Navier-Stokes. La solución si-
multánea de este formidable conjunto de ecuaciones diferenciales parciales sólo

CA;  len  d  líquido)

Figura 3.4 Película descendente de líquido.
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es posible de resolver cuando se han realizado varias simplificaciones. Respecto
del prop6sito actual, se supondrá lo siguiente:

1. No hay reacción química, RA  de la ecuación (2.17) = 0.
2 . Las condiciones no cambian en la dirección x (perpendicular al plano del pa-

pel, figura 3.4)..  Todas las derivadas con respecto a x de la ecuación (2.17) = 0.
3. Prevalecen las condiciones de estado estacionario. ac,/&? = 0.
4 . La rapidez de absorción del gas es muy pequeña. Esto significa que U. en la

ecuación (2.17),  debida a la difusión de A, es esencialmente cero.
5 . La difusión de A en la dirección y es despreciable en comparación con el mo-

vimiento descendente de A debido al flujo total. Por lo tanto, II,&,/@  = 0.
6. Las propiedades físicas (DAa,  Q, p) son constantes.

Entonces, la ecuación (2.17) se reduce a

ac¡
u’T$-

a ZCA
= DA,---

ar2 (3.7)

la cual establece que cualquier A agregada al líquido descendente en cualquier
punto z, sobre un incremento en y, llega ahí mediante difusión en la dirección z.
Las ecuaciones de movimiento en estas condiciones se reduce a

Se conoce bien la solución de la ecuación (3.8) en las condiciones de U, = 0, en z
= 6, y de du,/dz  = 0 en z = 0

(3.9)

en donde U, es la velocidad promedio total. Entonces, el espesor de la película es

(3.10)

en donde I’ es la rapidez de masa del flujo del líquido por unidad de espesor de la
película en la dirección x. Sustituyendo la ecuación (3.9) en la (3.7)

que se resuelve con las siguientes condiciones:

(3.11)

1 . En z = 0, cA = cA, i, para todos los valores de y.
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2 . En z = &I~c,/c?z  = 0 para todos los valores dey, puesto que no hay difusión
en la pared sólida.

3. En y = 0, cA = cA  para todos los valores de z.

Se obtiene para la solución una expresión general (una serie infinita) que da
cA para cualesquier z y y; se proporciona de esta forma una distribución de con-
centración cA  en y = L, como la que se muestra en la figura 3.4. LaZA,L  prome-
dio total en y = L puede encontrarse en la forma de la ecuacion (3.2). El resulta-
do est3tj

C A, i - ‘A, L = ()~857~-5.‘2’3”  + ()1(-~01~-39.3’87?  + ()03599e-te5.@‘I  + .  .  .
C A, i - ‘AO

(3.12)

en donde 1)  = WA,L/3S2iiY.  Por tanto, la rapidez total de absorción esii,J(Z,  L -
cAo) por unidad de espesor de la pelícuja líquida.

Alternativamente para obtener un coeficiente de transferencia de masa lo-
cal, la ecuaci6n  (2.4),  para el caso del flujo total despreciable en la dirección z (NA
+ Na = 0), se puede combinar con la ecuación (3.4); recuérdese empero que los
coeficientes de transferencia de masa utilizan fluxes en la interfase (z = 0)

NA=  -DA,
r-0

= kL(cA, i - ‘A,L)

Sin embargo, en este caso, debido a la naturaleza de la serie que describe CA>  la de-
rivada no está definida en z = 0. Por tanto, es mejor trabajar con un coeficiente
promedio para la superficie líquido-gas completa. La rapidez con la cual A es
arrastrada por el líquido en cualquier y,  por unidad de espesor en la dirección x,- -
es u,,¿kA  moleskiempo.  Por lo tanto, para una distancia dy, por unidad de espe-
sor, la rapidez de absorción del soluto es, en moleskiempo

ij$  dc, = k,(~,~  - CA)  4 (3.14)

dFA =
cA,i  - ch

iLkL  a)  = kL, prJ,”  cj,

k q8 i.i  -  cAO
L Pr = LIn

C A, i  - ?A,  L

(3.15)

(3.16)

la cual define el coeficiente promedio. Ahora bien, para rapideces bajas de flujo o
largos tiempos de contacto del líquido con el gas (generalmente para números de
Reynolds para películas Re = 4P/p  menores de lOO),  solo se necesita utilizar el pri-
mer término de la serie de la ecuación (3.12). Sustituyendo en la ecuacion  (3.16)

k
e5.1213q

L,  Pr = slnõ7pZT  = y(O.241  + 5.1213~) w 3.41% (3.17)
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en donde Sh representa el número de Sherwood, la transferencia de masa análoga
al número de Nusselt para transferencia de calor. Un desarrollo similar para nú-
meros de Reynolds grandes o tiempo de contacto pequeñdssj lleva a

IL7
Sh, = &i ReSc

(3.19)

(3.20)

El producto ReSc  es el número de Péclet, Pe.
Estas kL promedio pueden utilizarse para calcular la rapidez de absorción to-

tal. Por lo tanto, el flux promedio NA,  pr p ara la superficie completa gas-líquido,
por unidad de espesor, es la diferencia entre la rapidez de flujo de A en el líquido
en y = L y en y = 0, dividida entre la superficie líquida. Esto puede utilizarse con
alguna diferencia de concentración promedio

NA,  pr = $,4,,  - cAO)  = kL,  pr(C~i  - %,

La sustitución de kL, pr en la ecuación (3.16) muestra que es necesario el promedio
logarítmico de la diferencia en la parte superior e inferior de la película

(3.22)

Los datos experimentales muestran que la kL, pr obtenida  puede ser bastante ma-
yor que los valores teóricos, aun para rapideces ‘de transferencia de masa bajas,
debido a agitaciones y ondas no consideradas en el análisis, que se forman en va-
lores de Re, que se inician aproximadamente a 25. Las ecuaciones se aplican para
Re superiores a 1 200, si se eliminan las agitaciones mediante la adición de agen-
tes humectantests71.  La absorcibn rápida, como en el caso de gases muy solubles,
produce valores importantes de u,; esto causa mayores discrepancias, debido a la
alteración del perfil de velocidad en la película. También puede alterarse el perfil
de velocidad por el flujo del gas, de tal forma que aun en el caso más sencillo,
cuando los dos fluidos se mueven, k= depende de las dos rapideces de flujo.

Ejemplo  3.1 Calcular la rapidez de absorción de CO, en una pclicula  de agua descendente
sobre una pared vertical de 1 m de longitud a un gasto de 0.05 kg/s  por metro de espesor 8
25 “C.  El gas es COZ  puro a 1 atm std. Inicialmente, rl agua esth  esencialmente libre de COZ.
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SOLUCI6N La solubilidad del COs  en agua a 25 “C,  atm std, es c+ i = 0.0336 kmol/m3  sol;

DAB  = 1.96(10-Y)  mVs;  densidad de la sol. Q = 998 kg/m3  y la viscosidad  p = 8.94 (10-4)
kg/m s. r = 0.05 kg/m . s, L = 1 m.

3(8.94  x 10-4)(0.05)
(998)*(9.807)

] .“ 3 _ 2 3%  x lOe4 m

Re  _ 0: _ 4(0.05)- - = 203
B 8.94 x 10-4

En consecuencia, se debe aplicar la ecuación (3.19)

= 2.798 x 10w5  kmol/m**  s . (kmol/m3)

l- 0.05
’ - 3 = 998(2.3%  x 10-4)

- 0.209 m/s

En la parte superior, cA.  i - cA  - c,,.  i - cA - ch i = 0.0336 kmol/m3.

En el fondo, ch i - C, L = 0.0336 - CA, L  kmol/m’.
El flux  de absorcih  estL  dado por las ecuaciones (3.21) y (3.22)

0.209(2.3%  x 10-4)&, L = (2.798 x 10-5)[0.0336  - (0.0336 - CA, L)]
1 ln[0.0336/  (0.0336 - c;, L)]

Por lo tanto,
c, L  = 0.01438 kmol/m3

se calcula que la rapidez de absorción es

I’y  (CA.  L  - cAo)  = 0.209(2.396  x 10-4)(0.01438  - 0)

= 7.2(10-T)  kmol/s m de espesor

El valor real puede ser mayor.

COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASA
EN FLUJO TURBULENTO

En la mayoría de las situaciones practicamente útiles interviene el flujo turbulen-
to. Por lo general, para dichas situaciones no es posible calcular coeficientes de
transferencia de masa, debido a la imposibilidad para describir matemáticamente
las condiciones de flujo. En lugar de esto, se confía en datos experimentales. Sin
embargo, los datos son de aplicación limitada a tanto con respecto a circunstan-
cias y situaciones como al rango de las propiedades del fluido. Por lo tanto, es
importante que su aplicación pueda extenderse a situaciones no cubiertas experi-
mentalmente y que pueda utilizarse como ayuda el conocimiento sobre otros pro-
cesos de transferencia (particularmente, de calor).
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En este sentido, hay muchas teorías que tratan de interpretar o explicar el
comportamiento de los coeficientes de transferencia de masa; por ejemplo, la
teoría de la película, la de penetración, la de renovación de la superficie y otras.
Todas ellas son hipótesis que constantemente se están revisando. Es útil recordar
que los coeficientes de transferencia, tanto para transferencia de calor como de
masa, son medios utilizados para trabajar con situaciones que no se comprenden
completamente; así que incluyen en una única cantidad efectos que son el resulta-
do tanto de la difusión molecular como de la turbulenta. La contribución relativa
de estos efectos, y más aún el carácter detallado de la difusión turbulenta en sí, di-
fiere de una situación a otra, Se obtendrá interpretación o explicación final de los
coeficientes de transferencia, sólo cuando queden resueltos los problemas de la
mecánica de fluidos; entonces será posible abandonar el concepto del coeficiente
de transferencia.

Difusión de remolino

Va a resultar útil efectuar inicial y brevemente una exposición elemental de la tur-
bulencia de fluidos, a fin de introducir las definiciones de los términos utilizados
para describir la transferencia en condiciones de turbulencia. La turbulencia se
caracteriza por un movimiento de las partículas del fluido, movimiento que es
irregular con respecto al tiempo y al sentido. Así, para un fluido que fluye turbu-
lentamente en una tubería (figura 3.9,  el flujo se realiza, en forma neta, en la di-
rección axial (o x). En cualquier lugar 2 dentro de la región central de la sección
transversal, el promedio de tiempo de la velocidad puede ser u,,  pero en cualquier
instante, la velocidad real será u,  + U:,,  en donde UA es la velocidad de desviación
o fluctuante. Los valores de ui: varían con el tiempo en un rango de valores positi-
vos a negativos; el promedio temporal será cero, aunque U:, la raíz cuadrada del
promedio temporal de (uL)2  será finita. Aun cuando el valor del promedio tempo-
ral de U, = 0; puesto que el flujo neto está dirigido axialmente, la velocidad de
desviación en la dirección z será ui: en cualquier instante.

Puede imaginarse que el fluido turbulento está formado por grupos de fluido
o remolinos con un rango amplio de tamañottsy  2%  591.

Figura 3.5 Difusión de remolino.
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Los remolinos mhs  grandes, cuyas dimensiones en el caso de flujo en una tube-
ría equivalen al radio de la tubería, tal vez contenga únicamente 20 por ciento de la
energía cinética de la turbulencia. Estos remolinos, regulados por remolinos más
pequeños, producen remolinos más y más pequefios, a los cuales les transfieren su
energía. Los remolinos de tamafio  mediano, llamados remolinos “que contienen
energía”, proporcionan la mayor contribución a la energía cinética de la turbu-
lencia. Los remolinos más pequefios, que finalmente disipan su energía a través
de la viscosidad, son nuevamente energetizados mediante remolinos mayores; se
establece así un estado de equilibrio. Este rango del espectro de energía llega a
perder toda relación con los medios por los cuales se produjo originalmente
la turbulencia y sólo depende de la rapidez con la cual se adquiere y se disipa la
energía. Por esta razón, se le llama el rango “universal”. La característica de
la turbulencia en este rango, es la isotropía, es decir:

u;  = u;  = 24; (3.23)

Kolmogoroffl341  definió la velocidad U: y la escala de longitud /d  de estos pe-
quefios  remolinos en función de la potencia inicial por unidad de masa del fluido,
P/m:

o, después de eliminar u,

m Id

(3.24)

(3.25)

(3.26)

En el equihbrio,  cuando la pérdida de energía de los remolinos de tamaño me-
diano se realiza a la misma rapidez que la rapidez utilizada para producir los re-
molinos pequeños, debe aplicarse una relación similar a los remolinos de tamaño
mediano:

PSL=Af
m e

(3.27)

en donde A es una constante del orden de la unidad.
El tamafio de los remolinos más pequefios puede calcularse de la siguiente

forma, en el caso del flujo en una tubería.

Ejemplo 3.2 Considérese el flujo de agua a 25PC  en un tubo con D.I. de 25 mm a una veloci-
dad promedio de U  = 3 m/s. p = 8.937(10-4)  kg/m . s, p = 997 kg/m3.

d = 0.025  m Re = * = 83 670
- P
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. En este número de Reynolds, el factor de fricción de Fanning para tubos lisos (7’he Chemica/
Engineers’  Hundbook,  5a. ed., p. 5-22; McGraw-Hill;  Nueva York, 1973) es f = 0.0047.

2pfLu2
AP,  = caída de presión = 7

c

en donde L = longitud de la tuberia. Sea L = 1 m, entonces

Ap = 2(997)(0.0047)(l)(3)*
I 0.025(  1)

= 3314 N/m*

La potencia empleada es igual al producto de la rapidez de flujo volumétrico y la caída de pre-
sión:

P - -d’üAp,
4 p :(0.025)‘(3)(3374) = 4.97 N * m/s  para una tubería de 1 m

La masa asociada = $ d*Lp  = $ (0.025)*(  1)(997)  = 0.489 kg

P-==$&-  10.16N.m/kg.s
m .

Ecuación (3.25):

1, 8.937
x

lO-4 ) 3 1 ‘/4

= =997 10.16(l) 1 1.63 X lOe5 m

Ecuación (3.24)

(8.937  x 10-4W.W(1)
997 1 “4 = oo549  m,s

Sin embargo, es útil un punto de vista más sencillo de la turbulencia para en-
tender algunos de los conceptos  utilizados en la transferencia de masa. En la figu-
ra 3.5 se considera una segunda posición 1, en donde la velocidad x es mayor que
en 2 por’ Au, = - 1 du,/dz.  La distancia 1, la longitud de mezclado de Prandtl,
está definida de tal forma que u: = Au, = - 1 du,/dz.  Debido a la velocidad fluc-
tuante en la dirección t,  una partícula de fluido, un remolino, puede moverse de 2
a 1 a una velocidad u/,, pero será reemplazada por un remolino del mismo volu-
men que se mueva de 1 a 2. En la teoría de Prandtl, los remolinos, mantienen su
identidad durante el intercambio, pero se mezclan con el fluido en su nueva posi-
ción. Claramente, esto es una gran simplificación de los conceptos presentados
anteriormente.

La masa velocidad del intercambio del remolino es eui:;  debido a las diferen-
tes velocidades en 1 y 2, habrá un flux de transferencia.de cantidad de movimien-
to eui:uL.  Si ui: son esencialmente iguales, se tendrá como resultado un esfuerzo
cortante promedio, a causa del intercambio del remolino bajo turbulencia.
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Por supuesto, el movimiento molecular todavía favorece el esfuerzo cortante, como
se ve en la ecuación (2.47),  de tal forma que el esfuerzo cortante total se vuelve

%, = -p~+p12(13L  +++!q~=  -(p+E”)y

(3.29)

E: es la difusividad de cantidad de movimiento del remolino, longitud2/tiempo.
Mientras p o v = ~L/Q es una constante para un cierto fluido a temperatura y pre-
sión fijas, Ev  depende del grado local de turbulencia. En las diferentes regiones
del dueto, u predomina cerca de la pared, mientras que en el centro de turbulencia

* predomina E,,  a un grado tal que depende de la intensidad de turbulencia.
Los remolinos originan una transferencia del soluto disuelto, como se men-

cionó antes. El gradiente de concentración promedio entre 1 y 2 en la figura 3.5 es
AcAlI,  proporcional al gradiente local, - dc,/dz.  El flux de A debido al intercam-
bio, u:Ac,  y el gradiente de concentración pueden utilizarse para definir una difu-
sividad de remolino de masa E,,  longitud2/tiempo

ED  = b, ‘i  “A JA,  turb

Ac,/,  = - dc,/dz
(3.30)

en donde b,  es una constante de proporcionalidad. El flux total de A, debido tan-
to a la difusión molecular como a la de remolino será

J, = - (DA,  + E&’ (3.3 1)

Al igual que en el caso de la transferencia de cantidad de movimiento, D es una
constante para una solución particular en condiciones fijas de temperatura y pre-
sión, mientras que ED  depende de la intensidad de la turbulencia local. D predo-
mina en la región cercana a la pared; &,  en el centro de la turbulencia.

En la misma forma, la difusividad térmica de remolino EH,  longitud2/-
tiempo, puede utilizarse para describir el flux de calor como resultado de un gra-
diente de temperatura.

EH  =
b2u:  AbC,  4 <Iturb

A(pC’t)/l  = -d(pC,t)/dz
(3.32)

en donde b2  es una constante de proporcionalidad. El flux de calor total debido a
la conducción y al movimiento de remolino es

Q
4PCp)

= - (k + E,pC,)$  = - (a f EJ7
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Como antes, CY para un cierto fluido es constante en condiciones fijas de tempera-
turas y presión, pero EH  varía con la intensidad de la turbulencia y, por ende, con
la posición.

Las tres difusividades de remolino, de cantidad de movimiento, de calor y
de masa pueden calcularse, en el siguiente orden de dificultad creciente, a partir de
gradientes medidos de velocidad, temperatura y concentración, respectivamente.

Difusividad de remolino de cantidad de movimiento Para flujo turbulento en
tubos circulares, Re = 50 000 a 350 000, los datos para el centro de turbulencia
(z+  > 30) da&‘)

2E”
d ü (f/2)*.’

=0.063[,+($2($~] (3.34)

en donde z es la distancia desde el centro y f es el factor de fricción de Fanning.
Esto muestra que la Ev  máxima ocurre a una distancia z = d/4. Entonces, para
agua a 25°C  en un tubo liso de 5 cm diam. a Re = 150 000, la velocidad prome-
dio G = 2.69 mIs,  f = 0.004; se calcula que la Ev  máxima es 2.1(10-4)m2/s,  que
es 238 veces la viscosidad cinemática. Para la región cercana a la pared (z, < 5),
generalmente se acepta que

en donde

E 2,
( 1

3
o=

V K

Z+ = (f- y(l)“’

una distancia adimensional desde la pared. El valor de K no se ha establecido en
definitiva, sino que puede estar en el rango de 8.9[*51  a 14.5t401.  Conviene señalar
que la ecuacion  (3.35) indica que el movimiento de remolino persiste hasta la pa-
red. También es notable que Murphreet431  dedujese, desde 1932, la proporcionali-
dad entre Ev  y.&  Para una región de “transición” (z+  = 5 a 30)tt5j,

E z+
( 1

2
2=

V i - i

Ahora es posible calcular en dónde son iguales la difusividad de remolino y la
de cantidad de movimiento molecular, posición que Levich  sugirió como el límite
exterior de la subcapa viscosat3sl.  Para E,  = u, z+  = ll y para las mismas condi-
ciones que antes (agua a 25 “C, Re = 150 000, tubo de 5 mm); esto sucede a di2 z
= 0.082 mm desde la pared. La distancia menor acentúa la dificultad para obte-
ner datos seguros.

Difusividades de remolino de calor y masa Las pruebas indican que para los nú-
meros de Prandtl y Schmidt cercanos a la unidad, como para la mayoría de los
gases, las difusividades de remolino de calor y masa son iguales a la difusividad
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de remolino de cantidad de movimiento en todas las regiones de turbulenciatt51.
Para fluidos turbulentos, en donde los números de Prandtl y Schmidt son mayo-
res que la unidad, las relaciones E,/E,  y EJE, variarán con la posición respecto de
la pared, y en el centro de turbulencia se sitúan generalmente del rango 1.2 a 1.3,
con E, y EH básicamente iguales t 44,621.Paraz+ = Oa45,conPrySc  > l,unaná-
lisis crítico de las pruebas teóricas y experimentalest441  lleva a

ED  EH 0.00090z:-=-=
Y .v (1 + o.0067z:)“~5

la cual, cuando z+ tiende a cero, se transforma en

ED 4, z+ 3-=-=
V V ( )10.36

(3.37)

(3.38)

La región cercana a la pared, en donde la difusividad molecular es mayor que la
difusividad de remolino de masa, se llama la subcapa difusionalt3s1;  puede calcu-
larse su extensión en casos particulares. Por ejemplo, para el flujo de agua a
25 “C, en el tubo considerando antes, u = 8.964(10e7)  m2/s,  y normalmente para
solutos en agua, D es el orden de 1O-9 m2/s.  Si ED se fija igual a D, la ecuacion
(3.37) da z+ = 1.08; por tanto, cuanto menor sea D y cuanto mayor sea Sc, tanto
más caerá la subcapa difusional dentro de la subcapa viscosa.

En este z+ para el tubo considerado antes y Re = 150 000, la distancia desde
la pared es 0.008 mm.

Los coeficientes de transferencia de masa que cubren la transferencia de ma-
terial desde una interfase hasta la zona de turbulencia, dependen de la difusividad
total D + ED. El éxito de que dicha transferencia se calcule teóricamente en
la forma utilizada para el flujo laminar, depende del conocimiento de cómo varía la
relación E,,/D  en toda la longitud de la trayectoria de difusión. El conocimiento
de cómo varía la relación E,/u,  será directamente útil sólo en el caso en que ED =
Ev, lo cual en general es cierto. Sin embargo, el conocimiento de los coeficientes
de transferencia de calor, que dependen de EJu,  son de utilidad para predecir los
coeficientes de transferencia de masa, puesto que E,, y ED son evidentemente
iguales, excepto para los metales líquidos.

Teoría de la película

Se presenta a continuación la descripción más antigua y mas obvia del significado
de los coeficientes de transferencia de masa; está tomada de un concepto similar
utilizado para la transferencia de calor por convección. Cuando un fluido fluye
turbulentamente a través de una superficie sólida, al tiempo que la transferencia
de masa se efectúa de la superficie hacia el fluido, la relación concentración-
distancia es parecida a la que se muestra en la curva oscura de la figura 3.6, cuya
forma está controlada por la relación continuamente variante de ED a D. La
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teoría de la película postula que la concentración seguirá la curva punteada de la
figura, de tal forma que la diferencia de concentración total, cA  - cA  se atribu-
ye a la difusión molecular dentro de una película “efectiva” de espesor zF.  Res-
pecto de la aplicación útil de esta teoría, hace tiempo se reconociót391  que la
película debía ser muy delgada, a fin de que la cantidad de soluto dentro de
la película fuese muy pequeila  en relación con la cantidad que pasa a través de ella,
o a fin de que el gradiente de concentración se alcanzara con rapidez. El gradiente
de concentración en la película es el característico del estado estacionario.

En la ecuación (3.1) es claro que F’ simplemente reemplazó al agrupamiento
DA&/2 de la ecuación (2.22). La teoría de la película establece que z en la
ecuación (2.21) es zF,  o espesor efectivo de la película, el cual depende de la natu-
raleza de las condiciones de flujo. En la misma forma, las z de las ecuaciones
(2.20),  (2.30),  (2.34),  (2.40),  (2.41) y (2.43) se toman como .G-> incorporada en las
k de las ecuaciones (3.3) a (3.6).

Espesor  efectivo

2,
Distancha,  z Figura 3.6 Teoría de la pe&ula.

Por lo tanto, la teoría de la película predice que F y los coeficientes de transfe-
rencia de masa del tipo de las k, para diferentes solutos que están siendo trans-
feridos bajo las mismas condiciones de flujo de fluidos, son directamente propor-
cionales a las D para los solutos. Por otra parte, se observa para el flujo turbulento
una dependencia menor, proporcional a LI”, en donde n puede ser desde casi
cero hasta 0.8 o 0.9, según las circunstancias. La sencilla teoría de la película, que
se opone a nuestro conocimiento del flujo turbulento (véanse los conceptos ante-
riores), ha sido, por tanto, bastante desacreditada. Sin embargo, funciona bien
cuando se trabaja con un flux de transferencia de masa elevado [ec.  (3. l)], el efecto
de la transferencia de masa sobre la transferencia de calor y al predecir el efec-
to de la velocidad de una reacción química sobre la transferencia de masat141.

Con frecuencia se llaman “coeficientes de película”, los coeficientes de
transferencia de masa y de calor.
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Transferencia de masa en interfases de fluidos

Debido a que la velocidad en una interfase de un fluido, como en el contacto
entre un gas y un líquido, no es cero, se han creado algunas teorías para reempla-
zar a la teoría de la película.

Teoria  de la penetración Higbie t2’l hizo hincapié en que en muchos casos es pe-
queño el tiempo de exposición de un fluido a la transferencia de masa, y que, por
ende, no llega a desarrollarse el gradiente de concentración de la teoría de la
película, característico del estado estacionario.

En realidad su teoría fue concebida para describir el contacto entre dos
fluidos, como en la figura 3.7. En ésta, tal como Higbie lo describió en la figura
3.7a, una burbuja de gas asciende a través de un líquido que absorbe al gas. Una
partícula del líquido b,  que se encuentra inicialmente en la parte superior de la
burbuja, está en contacto con el gas durante el tiempo 0 que la burbuja requiere
para ascender una distancia igual a su diámetro, mientras que la partícula líquida
resbala a lo largo de la superficie de la burbuja. Una aplicación a los casos en los
cuales el líquido esté en movimiento turbulento, como en la figura 3.7b13,
muestra un remolino b que asciende desde las profundidades turbulentas del
líquido y que permanece expuesto un tiempo 8 a la acción del gas. En esta teoría,
el tiempo de exposición se toma como una constante para todos los remolinos o
partículas del líquido.

Al principio, la concentración del gas disuelto en el remolino es cAo inva-
riablemente; se considera que internamente el remolino está estancado. Cuando
el remolino se expone al gas en la superficie, la concentración en el líquido en la
interfase gas-líquido es cA ;, la cual puede tomarse como la solubilidad en el
equilibrio del gas en el líquido. Durante el tiempo 19, la partícula líquida está suje-
ta a difusión en estado no estacionario o penetración del soluto en la dirección z;
como aproximación, puede aplicarse la ecuación (2.18)

(b)

Figura 3.7 Teoría de la penetración.
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ac, a *cA-=
39  DAa az*

Cuando hay tiempos cortos de exposición y una difusión lenta en el líquido, las
moléculas de soluto en solución nunca pueden alcanzar la profundidad zr,  corres-
pondiente al espesor del remolino; por ello, desde el punto de vista del soluto, zb
es básicamente infinito. Entonces, las condiciones en la ecuación (3.39) son

cA =

1

'AO en8  =  0 para toda z

‘A,i enz = 0 para 0 > 0

‘AO en z = 00  para toda 6

Resolviendo la ecuación (3.39) y procediendo tal como se indicó con anterioridad
respecto de una película descendente, se obtiene el flux promedio durante el tiem-
po de exposición,

N A, PI = 2(c,,i  - cAO)

comparando con la ecuación (3.4),  se observa

con kL, pr proporcional a Dii para diferentes solutos en las mismas circunstan-
cias. La dependencia indicada de D es típica de los tiempos cortos de exposición,
en donde la profundidad de la penetración del soluto es pequeña con respecto a la
profundidad de la fosa absorbente [compárese la ecuación (3.19)].  Como se sena-
16 antes, experimentalmente se han encontrado distintos exponentes para D, que
van desde casi cero hasta 0.8 o 0.9.

Teorías de renovación de la superficie Danckwertsn3’  señaló que la teoría de
Higbie, con su tiempo constante de exposición de los remolinos de fluido en la su-
perficie, es un caso especial de lo que puede ser un panorama más realista, en
donde los remolinos estén expuestos a diferentes intervalos de tiempo. La interfa-
se líquido-gas es entonces un mosaico de elementos superficiales con diferentes
registros de tiempo de exposición y puesto que la rapidez de penetración del solu-
to depende del tiempo de exposición, la rapidez promedio por unidad de área su-
perficial debe determinarse sumando los valores individuales. Danckwerts supuso
que la posibilidad de que un elemento de la superficie fuera reemplazado.por otro
casi no dependía del tiempo que hubiese permanecido en la superficie; luego, to-
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mando a s como la rapidez fraccionaria de reemplazo de los elementos, Danck-
werts encontró

NA .  pr =  @A,  i  - CAO)  vDABs (3.42)

y por lo tanto k L,pr = miS (3.43)

Danckwerts senaló que todas las teorías de este tipo, derivadas de las condiciones
originales a la frontera en la ecuación (3.39),  llevan a kL,  pr proporcional a Dii ,
sin importar la naturaleza de la rapidez de renovación de la superficie s que se
aplique. Subsecuentemente, ha habido muchas modificaciones a este enfo-
que  W 351.

Teoria  combinada de renovación de la superficie de la pelicula Dobbins[r7J81  se
interesó en la rapidez con que absorben oxígeno los arroyos y ríos en movimiento;
sefialó que la teoría de la película (kLaDAB)  supone que los elementos superfi-
ciales están lo suficientemente expuestos para que el perfil de concentración
dentro de la película sea característico del estado estacionario; asimismo, indicó
que las teorías de penetración y de renovación de la superficie (k, a D:z)  supo-
nen, por el contrario, que los elementos superficiales se encuentran a una profun-
didad infinita y que el soluto, que se está difundiendo, nunca alcanza la región
inferior de concentración constante. La dependencia observada, k<u  DnAB con n
dependiente de las circunstancias, puede explicarse permitiendo que los elementos
superficiales o remolinos tengan una profundidad finita.

De acuerdo con lo anterior, reemplazó la tercera condición a la frontera en la
ecuación (3.39) por cA = cAo, para z = zt,,  en donde zt,  es finita. Utilizando la ra-
pidez de renovación de- los elementos superficiales de Danckwerts, obtuvo

k,L pr = v---.D,,s  coth
d-
g (3.44)

A B

,

Figura 3.8 Teorla  combinada de la película-renovación
de la superficie. (Por Dobbins [“I.)
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Esto se muestra en la figura 3.8. Para penetración rápida (DAB  grande), para la ra-
pidez de renovación superficial pequeña (s  pequefia) o para elementos superfi-
ciales de poco espesor, los coeficientes de transferencia de masa adquieren el ca-
rácter descrito por la teoría de la película; por lo contrario, para penetración lenta
o renovación rápida, se sigue la ecuación (3.43). En consecuencia, k,<r  DAa,  en
donde n puede tomar cualquier valor entre los límites 0.5 y 1 .O, lo cual explicaría
muchas observaciones. Toor y MarchellotS91  han hecho sugerencias similares.

King t33* 361 ha propuesto modificaciones que integran la noción de renova-
ción superficial con un amortiguamiento de las difusividades de remolino cerca de
la superficie ocasionado esto por la tensión superficial; éstas llevan a valores de n
menores de 0.5.

Teoría de estiramiento superficial Lightfoot y colaboradores t2,  3, 29,  50, 561, en un
modelo promisorio, han aplicado los conceptos de penetración-renovación de la
superficie a situaciones en donde cambia periódicamente con el tiempo la superfi-
cie interfacial a través de la cual sucede la transferencia de masa.

Ejemplo de 10 anterior es el  caso en que una gota de líquido, como acetato de
etilo, asciende a través de un líquido más denso, como el agua, y en que la trans-
ferencia de masa de un soluto, como ácido acético, se efectúa desde el agua hacia
la gota. Dicha gota, si es lo suficientemente grande, tiembla, oscila y cambia de
forma, tal como se muestra esquemáticamente en la figura 3.9. Si la porción
central de la gota es completamente turbulenta, la resistencia de la transferencia
de masa de la gota reside en una capa superficial de diferentes espesores. Suceden

Figura 3.9 Gota de líquido que asciende a travts de otro líquido (Por Ro-
se y Kintner t501).
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situaciones similares mientras se forman gotas y burbujas en boquillas y cuando
las superficies líquidas se ondulan o agitan. Para estos casos, la teoría lleva a

(3.45)

en donde A = superficie interfacial dependiente del tiempo
A, = un valor de referencia de A, definido para cada situación
6, = una constante, con dimensiones ‘de tiempo, definida para cada si-

tuación. Por ejemplo, para la formación de una gota, 8,  debe ser
el tiempo de formación de la gota.

Puede calcularse la integral de la ecuación (3.45) una vez que se establece la
naturaleza periódica de la variación de la superficie; ya se ha calculado para dife-
rentes situaciones.

Flujo a través de sólidos; capas limite

En el caso de las teorías antes analizadas, en donde la superficie interfacial se for-
ma entre dos fluidos, la velocidad en esa superficie,generalmente  no es cero. No
obstante, cuando una de las fases es un sólido, la velocidad del fluido paralela a la
superficie en la interfase debe, necesariamente, ser cero; en consecuencia, las dos
circunstancias son inherentemente distintas.

En la figura 3.10, un fluido con una velocidad uniforme u0 y una concentra-
ción uniforme de soluto cAose  encuentra con una superficie sólida lisa AK. Puesto
que la velocidad u,  es cero en la superficie y aumenta a u0 a cierta distancia arriba
de la placa, la curva ABCD separa la región de velocidad u0 de la región de menor
velocidad, llamada la capa límite. La capa límite puede caracterizarse mediante el
flujo laminar, como en la parte inferior de la curva AB; empero, si la velocidad uo
es lo suficientemente grande -para valores de Re, = xu,e/p  mayores de aproxi-
madamente 5(16), según la intensidad de la turbulencia de la corriente inci-
dente-, el flujo en la totalidad de la capa límite será turbulento como en la
parte inferior de la curva CD. Abajo de la capa límite turbulenta habrá una re-
gión más delgada, la subcapa viscosa, que se extiende desde el plato hasta la curva
FC.  Las capas límites también aparecen en el caso de flujo en la entrada de
tuberías circulares, de flujo a lo largo del exterior de cilindros y en casos simila-
res. Cuando la superficie sobre la cual el fluido pasa, se curva en forma convexa
en el sentido del flujo, como en el flujo a ángulos rectos en el exterior de un ci-
lindro y a través de una esfera, se forman capas límites bien desarrolladas si la
velocidad de flujo es muy lenta. A velocidades de flujo más elevadas, sin embargo,
la capa límite se separa de la superficie y se forman remohnos en la parte poste-
rior del objeto.



COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASA 73

Si  la transferencia de  masa  se  efectca  desde  la superficie hasta el  fluido, tal
como  sucede  cuando  un  sólido se sublima en un gas  o cuando  un  sólido se  disuel-
ve en un  líquido, la concentración  de  soluto en el  fluido es  c,;,  en la superficie del
sólido y es  mayor que  cAo. Va a existir una curva  AE’ y también una HJ, que sepa-
ran regiones de  concentración  uniforme cA de  regiones con  valores más  elevados
de  cA, que  corresponden  a una capa  límite de  concentración.  En la regi6n  en donde
sólo existe  una capa  límite con  velocidad laminar,  las ecuaciones  de  movimien-
to y de  transferencia de  masa  pueden resolverse  simultáneamente,  para  propor-
cionar el  perfil de  concentración  y,  por  medio de  su  pendiente en la superficie, el
coeficiente  de  transferencia de  masa  laminarI’].  Este  es  un problema bastante
complejo, en particular  si se toma en cuenta  la influencia  del  flux  de  masa  de  A en
la dirección  z sobre  el  perfil de  velocidad.  Si  esta  influencia  es despreciable y si la
transferencia de  masa  comienza en el  lado principal A, se  tiene que  el  espesor  de
la capa  límite de  velocidad 6.  y el  de  la capa límite de  concentración 8, están  en la
relación 6,/6,  = Sc”3.  Las mismas  consideraciones se  pueden aplicar  si  existe
transferencia de  calor  entre  la placa  y el  fluido.

En el  flujo  laminar  con  velocidades de  transferencia de  masa  pequeñas y pro-
piedades físicas  constantes  a través  de  una superficie sólida, como  en la capa
límite laminar  bidimensional  de  la figura  3.10,  el  balance  de  cantidad de  movi-
miento o la ecuación  de  movimiento (ecuación  de  Navier-Stokes)  para  la direc-
cíón  x se  vuelve171

(3.46)

Si  existe  transferencia de  masa  sin reacción  química, la ecuación  (2.17)  da la
ecuación  de  continuidad  para  la sustancia A

turbulenta

Subcapa vIscosa

Flgun 3.10 Capa límite de una placa plana.
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ac,  ac,
%z  +  ‘zz =  DAB

a2cA  a2cA
- -
ax2  + az2 (3.47)

y si existe transferencia de calor entre el fluido y la placa, la ecuación (2.19) pro-
porciona

(3.48)

que deben resolverse simultáneamente, junto con la ecuación de continuidad
(2.14). Es claro que todas estas ecuaciones tienen la misma forma, si u,,  cA y t y
las tres difusividades de cantidad de movimiento v, masa DAB y calor o se re-
emplazan entre sí en los lugares apropiados en las ecuaciones.

Al resolver dichas ecuaciones, generalmente se sustituyen formas adimen-
sionales de las variables

Ux  -  (Ux,  r-0  = 0) CA -  cA, i y t -  ti

uo -  bx,z-0  = 0) ‘AO -  ‘A,  i to -  ti

Entonces, las condiciones a la frontera se vuelven idénticas. Por tanto, para la fi-
gura 3.10 en z = 0, las tres variables adimensionales son cero, y en z = OO,  las
tres son iguales a la unidad. En consecuencia, la forma de las soluciones, que pro-
porcionan perfiles adimensionales de velocidad, concentración y temperatura,
son iguales. Más aún, si las tres difusividades son iguales, de tal forma que Sc =
Pr = 1, los perfiles en forma adimensional, son idénticos. Las pendientes ini-
ciales de los perfiles de la concentración, temperatura y velocidad proporcionan
los medios para calcular los respectivos coeficientes de transferencia locales

(3.49)

(3.50)

(3.51)

en dondefes el factor de fricción adimensional y fu,/2  puede considerarse como
un coeficiente de transferencia de cantidad de movimiento. Cuando los coeficien-
tes se calculan y se rearreglan en grupos adimensionales, todos los resultados son
de la misma forma, como se esperaría. En particular, para la placa plana de la fi-
gura 3.10, a velocidades de transferencia de masa bajas,

Nu Sh

Pr’13 =
f

Re
= 2 = 0.332 Re; ‘/*

x Re, Sc’J3
(3.52)
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y los coeficientes promedio proporcionan Nupr  y Sh,, dados por las mismas expre-
siones con 0.332 reemplazado por 0.664. Esto muestra que los coeficientes de
transferencia de masa varían como D AB3/ , lo cual es típico de los resultados de los
cálculos de capa límite. La ecuación (3.52) se puede aplicar a los casos de veloci-
dad de transferencia de masa lenta, en que la transferencia de calor o de masa em-
piece en el lado principal de la placa; a Re, hasta aproximadamente 80 000; a la
transferencia de calor, Pr > 0.6, y a t, y cA  constantes.

En las regiones en que existen una capa límite turbulenta y una subcapa vis-
cosa, los cálculos para los coeficientes de transferencia de masa dependen de la
expresión que se escoja para la variacibn  de las difusividades de remolino con
la distancia a la pared. Alternativamente, se confía bastante en las mediciones expe-
rimentales. Los resultados se resumirán posteriormente.

ANALOGÍAS ENTRE LA TRANSFERENCIA DE MASA,
DE CALOR Y DE CANTIDAD DE MOVIMIENTO

Existen más datos para la caída de presión debida a la fricción y para la transfe-
rencia de calor que para la transferencia de masa. La similitud entre las
ecuaciones (3’.46)-(3.48)  para los procesos de transferencia de cantidad de movi-
miento, masa y calor y las soluciones idénticas, ecuación (3.52),  permiten deducir
las características de la transferencia de masa para otras situaciones mediante el
conocimiento de los otros dos procesos de transferencia.

En el caso de la placa plano de la figura 3.10 y otros casos similares, el factor
de friccion  corresponde a la fricción superficial de arrastre a lo largo de la super-
ficie. Para el flujo en donde ocurre una separación en la velocidad, como en el
flujo a través de una esfera o en ángulos rectos a un cilindro o cualquier objeto
obtuso, se esperaría que el factor de fricción basado en el arrastre total, que inclu-
ye no solo la fricción superficial sino tambien el arrastre debido a la separación del
flujo, siguiese una funcion diferente de la funcibn del grupo de transferencia de
masa y del de calor.

En el caso del flujo turbulento, las ecuaciones diferenciales contendrán velo-
cidades promedio en tiempo, además de las difusividades de remolino de la trans-
ferencia de cantidad de movimiento, de masa y de calor. Las ecuaciones resultan-
tes no pueden resolverse por falta de información acerca de las difusividades de
remolino, pero se preverían resultados como estos

&= +sc.  “) = +sc,  ?)
N=$,(t’Pr,2)=$z(i,Pr,  ?)
Re Pr

(3.53)

(3.54)
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Por lo tanto, para el término exitoso de una analogía se requiere saber cómo las
relaciones E,/v,,  EJE,  y EJE,  varían con la distancia desde la interfase del
fluido. Arbitrariamente se acostumbra hacer EJE,  = E,/E,  = 1, a pesar de que
existen pruebas experimentales en sentido contrario; del mismo modo se toman
algunas decisiones arbitrarias con respecto a EJv.  Sin embargo, con estas suposi-
ciones, los perfiles de velocidad experimentales permiten predecir los perfiles y los
coeficientes para la transferencia de masa y de calor. Más aún, suponiendo única-
mente ED  = E,, (lo cual es mas razonable), se puede obtener información acerca
de la transferencia de calor para convertirla directamente, a fin de utilizarla en los
cálculos de transferencia de masa y viceversa.

Se resumirá y generalizará aún más lo que puede hacerse con las analogías:

1. Para circunstancias análogas, los perfiles de temperatura y concentración en
forma adimensional y los coeficientes de transferencia de calor y de masa en la
forma de grupos adimensionales, respectivamente, están dados por las mismas
funciones. Para convertir las ecuaciones o correlaciones de datos sobre la
transferencia de calor y las temperaturas a la transferencia de masa y con-
centraciones correspondientes, los grupos adimens,ionales de la primera se
reemplazan por los grupos correspondientes de la segunda. En la tabla 3.2 se lis-
tan los grupos adimensionales que aparecen con cierta frecuencia. Las limita-
ciones son:
a. Las condiciones del flujo y la geometría deben ser las mismas.
b. La mayoría de los datos de transferencia de calor están basados en si-

tuaciones en que no interviene la transferencia de masa. La utilización de la
analogía producirá coeficientes de transferencia de masa que no correspon-
den a la transferencia neta de masa, porque corresponden más cercanamen-
te a k& k’ o k,! ( = F).  Generalmente, los números de Sherwood se escriben
en función de cualquiera de los coeficientes, pero cuando se derivan re-
emplazando los números de Nusselt para utilizarlos en donde la transferen-
cia neta de masa no es cero, deben tomarse como Sh = Fl/cD,,;  la F debe
utilizarse con la ecuación (3.1). Más aún, el resultado será de utilidad sólo
en ausencia de reacción química.

c. Las condiciones a la frontera que deben utilizarse para resolver las ecua-
ciones diferenciales correspondientes deben ser anklogas. Por ejemplo,
en el caso del problema de la transferencia de masa de la película descenden-
te de la figura 3.4, las circunstancias análogas para la transferencia de calor
requieren que la transferencia de calor se efectúe del gas (no de la pared sóli-
da) al líquido, que la pared sea impermeable a la transferencia de calor, que
la transferencia de calor empiece en el mismo valor dey que la transferencia
de masa (en este caso, en y = 0), una temperatura constante para la interfa-
se líquido-gas y que haya propiedades constantes del fluido.

d. Para el flujo turbulento, EH  = E,  en cualquier posición.
2. Se puede esperar que los factores de fricción y los perfiles de velocidad se

correlacionen con las cantidades correspondientes de transferencia de calor y
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Tabla 3.2 Grupos adimensionales correspondientes de
transferencia de masa y de calor.

N o . Transferencia de masa Transferencia de calor

1 ‘A - CAI r - t,

cA2  - cAl 12  - t,

2

Número de Reynolds

Re  =i k!!
P

Número de Reynolds

Re  sx .$

3

Número de Schmidt

sc=L,Y
PDAB Dar

Número de Prandt l
CP ”prnP=-
k a

4

Número de Sherwood Número de Nusselt

Sh=-& k,I&,  ,RTI
@AB  ’

k;RTlk$,,JAB+,
- , etc.

P~DAB  ’ DAB P~DAB

&hl
k

5

Número de Grashof t
’

Número de Grashoft

Gr,,  = g@ Ar( ;)’

6

Número de Péclet
IUPe,  = Re Sc = -DA B

Número de Peclet

Pe, - Re Pr L cPluplu
k a

7

Número de Stanton

F kh, .df.v-9G PU
, etc.

Número de Stanton

st,2!L Nu  -h
RePr=G CpUP

8 jo  - St,  SC’/’ jH - St, Pr2/’

t El número de Grashof aparece en los casos en que hay convección natural;
& - Ip,  - psi,  Ar  - 1’, - r,l,  en la misma fase.

de masa, sólo si Ev  = EH  = E,  en flujo turbulento; aplicados a subcapas visco-
sas guardarán dicha correlación, sólo si E,/v  = EH/a  = ED/DAB’  Ya sea para
el flujo turbulento o laminar, los factores de fricción deben indicar la fricción
superficial y, además, carecer de arrastre debido a la geometría. En general, es
mas seguro evitar la analogía de la fricción con la transferencia de masa y de
calor.
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Gracias particularmente a estas analogías, la considerable cantidad de infor-
mación sobre transferencia de calor puede utilizarse para obtener la informacih
correspondiente a la transferencia de masa, de la cual es más probable que se ca-
rezca. Alternativamente, los coeficientes de transferencia de masa local pueden
medirse con relativa facilidad a través de la sublimación o disolución de sólidos;
esos coeficientes pueden convertirse a los coeficientes de transferencia de calor
local análogos, que son difíciles de obtener[s71.

Ejemplo 3.3 iCuál es el análogo de la transferencia de calor a la ecuación (3.12)?

SOLUCIÓN  La ecuación permanece siendo la misma con la relación de concentración adimen-
sional reemplazada por (t.  - t,)(t,  - ro);  el grupo adimensional

2D.a.L  20, L 2 Lq=-------z---c--
36% 3 8% 6 3 Pe, 6

para la transferencia de masa se reemplaza por

2 L 2 a L 2aL
? = - -3 pe,  6 - 3 $ s = q Respuesta.

Ejemplo 3.4 Para el flujo de un fluido a ángulos rectos con respecto a un cilindro circular, el
coeficiente de transferencia de calor promedio (promediado alrededor de la periferia) para nú-
meros de Reynolds correspondientes a fluidos en el rango 1 a 4000, esta dado por tts]

Nupr  = 0.43 + 0.532 ReO.3  Pro.31

en donde Nu  y Re se calculan con el diámetro del cilindro y en donde las propiedades del fluido
se toman como la media de las temperaturas del cilindro y del seno del fluido.

Calcular la velocidad de sublimación de un cilindro de hexafluoruro de uranio, UF,, de 6
mm de diámetro, expuesto a una corriente de aire que fluye a una velocidad de 3 m/s. La tempe-
ratura de la superficie del sólido es 43 “C; a esta temperatura, la presión de vapor del UF, es 400
mm Hg (53.32 kN/m2).  El aire está a 1 atm de presion  y 60 OC.

SOLUCIÓN  La expresión análoga para el coeficiente de transferencia de masa es

Sh,, = 0.43 + 0.532 ReO.5  SceJt

A lo largo de la trayectoria de transferencia de masa (superficie del cilindro al seno del aire), la
temperatura promedio es 51.5 “C  y la presión parcial promedio del UF, es 200 mm Hg (26.66
kN/m2)  correspondiente a 26.661101.33  = 0.263 fracción mal  de UF,, 0.737 fracción mol de
aire. Según se calcula, las propiedades físicas correspondientes del gas, en la composición y tem-
peratura promedio, son: densidad = 4.10 kg/ms;  viscosidad = 2.7(10m5)  kg/m  . s; difusivi-
dad = 9.04(10-6)  m2/s.

Re ~ dw( 6  x IO-')(3)(4.10)  32733
P 2.7 x 1O-5

2.7 x 1O-5
4.1q9.04  x 10-b)

= 0.728

Sh,, = 0.43 + 0.532(2733)“.5(0.728)o.3’  = 25.6 = -Fp,d
CDAB

1 273.2
c B 22.41 273.2,+  51.5  = 0.0375  kmol/m’

FPr
_ pr _ 25.6(0.0375)(9.04  x 10-6)Sh CD

d 6 x lo-‘_
= 1.446 X 10-3kmo1/m2~  s
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En este caso, NB(aire)  = 0; por tanto, NA/(NA  + NB)  = 1 .O. Puesto que cA/c = 53.32/101.33  =
0.526 fracción mol, la ecuación (3.1) da

1 - oNA  = 1.44 x lOe3 In---  =
1 - 0.526

1.08 x lOe3 kmol UF,/mZ . s

que es el flux de transferencia de masa basado en el área total del cilindro.

Notu  1 La NA  calculada es un flux instantáneo. La transferencia de masa reducirá rápidamen-
te el diámetro del cilindro, de modo que el número de Reynolds y, por 10 tanto, F cambiarán con
el tiempo. Más aún, la superficie no permanecerá en la forma de un cilindro circular debido a la
variaci6n  de la Flocal alrededor del perímetro; por ello, la correladbn empírica para Nupr  y Sh,
no puede seguirse aplicando.

NOtU  2 El USO de k, o kG calculadas a partir de una simple  &fini&n  de sh  ofrewn  resultados in-
correctos debido a una velocidad de transferencia de masa relativamente alta, que no se toma en
cuenta para el caso de la correlación de la transferencia de calor. Por tanto, k,  = k,RT  =

Sh,,DAB/d  =  25.6(9.04)(10-6)/6(10-3)  =  0 . 0 3 8 6  kmol/m*.  s  (kmol/m3) o  k, =
0.0386/8.314(273.2  + 51.5) = 1.43(10w5) kmol/m’ + s (kN/m*).  Esto lleva a [ecuación (3.3)]  NA
= 1.43(10w5)(53.32  - 0) = 7.62(10e4)  kmol/m’ . s, que es demasiado baja. Sin embargo, si kG se
toma como 1.43(10-s)p,/p,,,  la respuesta correcta estará dada por la ecuación (3.3).

Flujo turbulento en tubos circulares
Inmensos esfuerzos se han empleado para establecer las analogías entre los tres
fenómenos de transporte para el flujo turbulento en tubos circulares; dichos es-
fuerzos se inician en 1874t49j  con el concepto original de Reynolds sobre la
analogía entre la transferencia de cantidad de movimiento y de calor.

Son muchas las relaciones bien conocidas propuestas y continuamente se están
proponiendo otras nuevas de mayor complejidad. Como las limitaciones de espa-
cio no permiten la exposición de aquellos esfuerzos, sólo se darán algunos de sus
resultados.

Antes que cualquiera de las extensas mediciones de las difusividades de re-
molino, Prandtl supuso que el fluido en un flujo turbulento contaba sólo de una
subcapa viscosa en donde E, y EH eran cero; supuso también que existía un centro
de turbulencia en donde las difusividades moleculares eran poco importantes. La
analogía resultante entre la transferencia de calor y la de cantidad de movimiento,
como se esperaría, es útil sólo para los casos en donde Pr es básicamente la unidad.
Una modificación empírica notablemente sencilla de la analogía de Prandtl, hecha
por Colburn t’t), representa bastante bien los datos aún para Pr grandes, (analo-
gía de Colburn)

h
S t

if
H.  ir

=--EL=-
qn”xP PW

El agrupamiento St, rrPr213  es llamado j,

St, pr w3 hI .-AL.p3/3
Cpü,P

=j, =if  = $(Re)

(3.55)

(3.56)
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La analogía de la transferencia de masa (analogía de Chilton-Colburn)tlol es

St D,  pr scv3 = -!$ sc2/3  = jo = tf  = $(Re)
x

(3.57)

que, como se mostrará, concuerda con los datos experimentales cuando Sc no es
demasiado grande.

Las analogías entre los fenómenos de transporte pueden obtenerse de las
distribuciones de velocidad, concentración y temperatura a partir de las cuales se
obtuvieron las difusividades de remolino de las ecuaciones (3.34)-(3.38).  Como
estos datos no son totalmente exactos cerca de la pared, las analogías resultantes
dependen de las expresiones empíricas que se escojan para describir los datos, como
en las ecuaciones mencionadas. Una de éstas, relativamente simple y bastante
exitosa, es el par[221

stfr, pr  =
f/2

1.20 + 11.8(f/2)‘.‘(Pr - 1)Pr-‘13
(3.58)

S t D.pr =
fP

1.20 + 11.8(f/2)5(sc - 1)sc-“3
(3.59)

que son útiles para Pr = 0.5 a 600 y Sc mayor de 3 000.
Sin embargo, ya se vio que las relaciones E,/D  y EJCY  no son iguales a E,/u;

además, particularmente para Sc grandes, no puede preverse una analogía entre
la transferencia de calor y de masa por una parte y la transferencia de cantidad de
movimiento, por la otra. Los datos experimentales eliminan esta posibilidad.

Los datos experimentales se han obtenido de las llamadas torres de paredes
mojadas (figura 3. ll) y del flujo de líquidos a través de tubos solubles. En la figu-
ra 3.11, se permite que un líquido puro volátil fluya de manera descendente en la
superficie interior de un tubo circular, mientras que un gas está siendo dirigido
hacia arriba o hacia abajo a través del centro. La medición de la velocidad de eva-
poración del líquido en la corriente del gas sobre la superficie conocida, permite
calcular los coeficientes de transferencia de masa para la fase gaseosa. El uso de
diferentes gases y líquidos proporciona la variación de Sc. De esta forma, Sher-
wood y Gilliland[521  cubrieron valores de Re desde 2 000 hasta 35 000; de Sc desde
0.6 a 2.5, y presiones del gas desde 0.1 hasta 3 atm. Linton y Sherwood t41] hi-
cieron fluir agua a través de una serie de tubos hechos por compresión de ácido
benzoico fundido y otros sólidos escasamente solubles. De esta forma el rango de
Sc se extendió hasta 3 000. Estos datos están relacionados empíricamente por

Sh = 0 023 Re0.83  Sc’i3Pr  * (3.60)

aunque los datos para los gases sólo se relacionan mejor reemplazando 1/3  por
0.44 como exponente en Sc, tal vez por las. agitaciones en la película líquida que
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%liC

d e l

Iíquld

t
G o s

f-  Reclplente  allmentgdor”

- Pared de la tubería

- Película líquida

Secc16n  de la
pared molada

Secc16n  de calma

Figura 3.11 Torre de paredes mojadas.

afectan la transferencia de masa del gast241.  En el rango de Re = 5 000 a 200 000,
el factor de fricción en tubos lisos puede expresarse como

ff = 0.023 Re-0,2 (3.61)

La sustitución en la ecuación (3.60) da

Sh,r
Re’,03  Sc

sc213  = ff (3.62)

que puede compararse con la ecuación (3.57). El análogo de la transferencia de
calor de la ecuación (3.60) es satisfactorio para Pr = 0.7 a .120tt51.

Cuando aumenta la intensidad de la turbulencia, la teoría predice que el ex-
ponente de Re debe tender a la unidadt3sl.  Por lo tanto, para líquidos con Sc >
1  o()I441

Sh,, = 0.0149 Re’.*s Sc’i3 (3.63)

y se aplica la analogía de la transferencia de masa-calor. La ecuación (3.63) da va-
lores de Sh,, ligeramente menores para Sc 7 20 000 hasta 100 000.
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DATOS EXPERIMENTALES DE TRANSFERENCIA
DE MASA EN CASOS SENCILLOS

La tabla 3.3 proporciona algunas de las correlaciones tomadas de la bibliografía
sobre casos relativamente sencillos. Otras correlaciones, más apropiadas para ti-
pos particulares de equipo de transferencia de masa, se irán introduciendo con-
forme se necesiten.

Los datos experimentales generalmente se obtienen haciendo pasar gases
sobre formas diferentes mojadas con líquidos que se evaporan, o haciendo que
los líquidos fluyan a través de sólidos que se disuelven. Generalmente se obtienen
coeficientes de transferencia de masa promedio, más que locales. En la mayoría
de los casos, los datos se informan en función de k,, k,,  k, y similares coeficientes
que son aplicables a los sistemas binarios utilizados con Na = 0, sin dar detalles
con respecto a la concentración real de soluto durante los experimentos. Afortu-
nadamente, las concentraciones de soluto durante los experimentos son bastante
bajas, de forma que si es necesario, generalmente puede efectuarse de modo apro-
ximado al menos, la conversión de los datos a la F’correspondiente; bastará con
tomar PB,M/P19xB,M9 etc., iguales a la unidad (véase la tabla 3.1).

En particular, cuando los fluidos fluyen a través de objetos sumergidos, el
coeficiente de transferencia de masa local varia con la posición sobre el objeto,
debido especialmente a la separación de la capa límite de las superficies corrien-
te abajo para formar una cauda. Este fenómeno ha sido estudiado en gran detalle
para algunas formas, como por ejemplo, cilindros@J.  El coeficiente de transferen-
cia de masa promedio en estos casos, puede algunas veces correlacionarse mejor
sumando las contribuciones de la capa límite laminar y la cauda. Este es el caso,
por ejemplo, de la segunda entrada del objeto 5, tabla 3.3, en donde estas contri-
buciones corresponden respectivamente a los dos términos de los números de
Reynolds.

Respecto de objetos sumergidos, el nivel de turbulencia del fluido incidente
tiene también un efecto importante. Así, por ejemplo, una esfera que descienda a
través de un fluido en reposo tendrá como resultado un coeficiente de transferencia
de masa diferente de aquél en donde el fluido fluye a través de una esfera esta-
cionaria. En la mayoría de los casos, la distinción no se ha establecido completa-
mente. La aspereza de las superficies, que por lo general aumenta el coeficiente,
tampoco ha sido estudiada de modo completo; los datos de la tabla 3.3 son para
superficies lisas, en la mayoría de los casos.

Cuando ocurre la transferencia de,masa  o de calor, se tiene, necesariamente,
que las propiedades físicas del fluido varían a lo largo de la trayectoria de transfe-
rencia. Se ha atacado este problema teóricamente (véase, por ejemplo, refs. 25 y
47),  pero en la mayoría de los casos, las correlaciones empíricas utilizan propieda-
des que son el promedio de aquéllas  en los extremos de la trayectoria de transfe-
rencia. El problema es más serio para la convección natural y no tanto para la
convección forzada.



Tabla 3.3 Transferencia de masa p para casos sencillos

Movimiento del fluido Rango de las condiciones Ecuación Ref.

1. Dent ro de Re =,4CMlO-60  000 jr, = 0.023 Re-“” 41,
tubos circulares Sc = 0.663CCtO Sh = 0.023 Reos3 SIZ.‘/~ 52

Re = 10 000 - 400 000 j, = 0.0149 Re-‘.12
Sc> 100 Sh = 0.0149 Reoss  Sc’/’ 4 4

2. Flujo paralelo La transferencia empieza
ilimitado, con en el lado principal jo = 0.664 Re;“’ 3 2
respecto a Re, < 50000
placas planas b

Re, = 5 X Id-3 X Id 0.25

Pr = 0.7-380
Nu  = 0.037 Reo-s  Pr$43x

65
Re, = 2 X le-5  X ld Entre la parte superior y

Pr = 0.7-380
0.25

3. Gas confinado,
flujo paralelo a
una placa plana Re, = 2600-22  000 jo = 0.11 Ree;o.29 46

en una tubería

4. Película líquida 5 = o-120(3
en una torre de ’ Eqs. (3.18)-(3.22)
par&es mojadas, agitaciones suprimidas 20,
transferencia I.506 3 7
entre líquido 5 = 1300-830 Sh = (1.76 x 10-5) QO.5

P
YW



Movimiento del Rango de las
flujo condiciones Ecuación Ref.

5. Perpendicular Re = 400-25 000 $.f?  ~$56 = 0.28  1  Re’0.4 5
a cilindros S c  =  0 . 6 - 2 . 6 M

sencillos Re’ = O.l-Id
Pr = 0.7- 1 5 0 0

16
Nu = ( 0 . 3 5 + 0 . 3 4 Re’0.5 + 0.15 Re’0.5*) Pra3 21,

4 2

6. A ttãvts  de S c  =  0.6-3200 Sh = Sh,, + 0.347(Re”  Sc”-5)o~62
esferas s.encihas Re” sca. = 1.8-600  m

Sh,=
2.0 + 0.569(Gr, Sc)“.zso Gro Sc < 108

5 5

2 . 0 + O.O254(Gr, Sc)‘.‘33 Seo.2““ Gro Sc > 108 1

7. A través de Re” = 90-4000
lecho fijo S c  =  0 . 6

de gránulos c* d
j,  = j,  = ~Re”-O.5”

Re” = 500%10  300
S c  =  0 . 6

jo  = O.95j”  =  ~ Re”-“815 4,

2 3 ,
Re” = 0.0016-55 jo = !+e”-2/3 64
S c  =  1 6 8 - 7 0  6 0 0

Re” = S-1500
S c  =  1 6 8 - 7 0 6 0 0

0 . 2 5 0
io  = -TRe”-o.3’

a Coeficientes de transferencia de masa promedio de la totalidad, para concentraciones constantes de soluto en la
superficie de la fase. Generalmente, las propiedades del fluido se calculan en las condiciones promedio entre la super-
ficie de la fase y el seno del fluido. La analogía de la transferencia de masa-calor es completamente valida.

b Los datos de transferencia de masa para este caso están bastante dispersos, pero se representan razonablemente
bien haciendo j, = j,.

ePara lechos fijos, la relacion  entre & y cf,, es a = 6(1  - &),  en donde a es la superficie sólida específica,
superficie/volumen  del lecho.

d Para tamaftos  mezclados tJ8t,  dp = ~
i  nid

i - l
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En muchos casos, particularmente cuando so10 se han estudiado gases, el
rango cubierto de los números de Schmidt es relativamente pequeño; algunas ve-
ces ~610  se estudia un Sc (0.6 para vapor aire-agua). LajD  de la ecuación (3.57) ha
sido tan exitosa para trabajar con flujo turbulento en tuberías, que muchos datos
para un rango pequeño de Sc se han puesto en esta forma, sin establecer realmen-
te la validez del exponente 2/3 del Sc para el caso que se esté trabajando. Por lo
tanto, la ampliación para valores de Sc muy alejados del rango original de los ex-
perimentos, particularmente para líquidos, debe hacerse con la advertencia de
que pueden obtenerse resultados muy aproximados. Por ejemplo, algunos datos,
como para el flujo a través de esferas, no pueden ponerse en la forma j,,; es pro-
bable que no sean generales muchas de las correlaciones que utilizan jo

Para casos no cubiertos por los datos que se poseen, parece razonable supo-
ner que los coeficientes de transferencia de masa pueden calcularse como fun-
ciones de Re a partir de los datos de transferencia de calor correspondientes, si és-
tos se poseen. Si es necesario, en ausencia de un efecto conocido de Pr, los datos
de transferencia de calor pueden ponerse en la forma j, y completar el análogo
igualando j, a j, en el mismo Re. Esto será razonablemente adecuado si el rango
de extrapolacibn  de Sc (o Pr) no es muy grande.

Ejem10 3.5 Se desea  calcular la velocidad a la cual, en forma poco acostumbrada, se evapora-
rá agua de una superficie mojada, sobre la que se hace pasar una corriente de hidrógeno a 1 atm.
38 OC,  a una velocidad de 15m/s.  No se han hecho mediciones de transferencia de masa, pero
las mediciones de transferencia de calor indican que para aire a 38 OC,  1 atm, el coeficiente de
transferencia de calor h entre aire y la superficie está dado en forma empírica por

h = 21.3 G’O.6

en donde G’ es la velocidad de la masa de aire superficial, kg/m2 * s.  Calcular d:coeficiente  de
transferencia de masa requerido. Los datos de propiedades físicas son:

38’T, 1 atm

Aire HZ

Densidad, Q,  kg/m3 0.114
Viscosidad, c, kg/m  * s. 1.85 x 10-s
Conductividad térmica, k,

W/m.K 0.0273
Capacidad calorífica, C,,  kJ/kg K 1.~~2
Difusividad con vapor de

agua, m2/s

0.0794
9 x 10-e

0.1850
14.4

7.75 x 10-s

SOLUC16N. Los datos experimentales de transferencia de calor no incluyen los efectos cuando
cambia el número de Prandtl. Por lo tanto, sera necesario suponer que el grupo jH describirá sa-
tisfactoriamente el efecto.
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hp$/L
JH  = c*pu &Prz/l  = $(Re)

P

C G’
h=PPo,,  +(Re)  = 21.3Gfi06 para aire

La IL  (Re) debe ser compatible con 21 .3G’“.6. Por lo tanto, sea $ (Re) = b Re” y defínase Re
como /G’ /a,  en donde 1 es una dimensibn  lineal característica del cuerpo sólido.

C G’
h- LbRe”=

PW
gb( $)’ = $( v!)““”  = 2,.3G’0.6

1 + n = 0.6 n  =  - 0 . 4

= 21.3 y

Utilizando el dato para aire a 38 “C,  1 atm std,

Pr _ Gp _ lCQ(1.85  x lo-‘)  = o,68
k 0.0273

b = 21.3(0.68)*” 1 0 . 4

1 0 0 2 1.85 x lO-5
= 1 2851°.4

’

La analogía de transferencia de masa-calor será utilizada para calcular el coeficiente de transfe-
rencia de masa UD = j,).

‘ea,  dfav
jD  = Po

1 2851°.4S$/’ = $@e)  a -l----
Re0,4

k&,,, =  F  =
1 .2851°.4pu I 1.285(p~)~$1~.~

Re0.4  M a.v Sc213 M Sc=/’av

Para HZ--H,O,  38 “C, 1 atm, Sc = B/Q D = 9(10-6)/0.0794(7.75)(10-5)  = 1.465. En u = 15
m/s, y suponiendo la densidad, peso molec.  y la viscosidad del gas esencialmente las del Hz.

kc~a M _ F _ l.285[0.0794(15)]“~6(9  x 10-6)o.4
2.02(  1.465)*”

= 0.00527 kmol/m2.  s Respuesta.

Variaciones del flux con la concentración

En muchos casos, las concentraciones del soluto en el seno del fluido y aun en la
interfase del fluido, pueden variar en la dirección del flujo. Más aún, los cbefi-
tientes  de transferencia de masa dependen de las propiedades del fluido y del gas-
to; si éstas varían en la dirección del flujo, los coeficientes también lo harán. Por
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ralmente variará con la distancia en la dirección del flujo. Este problema fue ata-
cado, en parte, durante el desarrollo del ejemplo 3.1. Al resolver problemas en
donde se requiere algo diferente al flux local, deben permitirse estas variaciones.
Generalmente esto requiere algunas consideraciones en función del balance de
materia, pero no existe un procedimiento estándar. A continuación se presenta un
ejemplo; recuérdese, sin embargo, que generalmente se requiere cierta improvisa-
ción para las circunstancias que se estén considerando.

Ejemplo 3.6 Se va a producir carbonilo de níquel pasando monóxido  de carbono en fase ga-
seosa, descendente, a traves  de un lecho de esferas de níquel, 12.5 mm di&m.  El lecho tiene una
seccion  transversal de 0.1 mz  y esta  empacado de tal forma que hay un 30% vacio. El CO puro
entra a 50 OC,  1 atm, a la rapidez de 2(10-s)kmol/s. La reaccion  es

Ni + 4C0 + Ni(COk

Para el propósito actual, se harán las siguientes proposiciones:

1. La reacción es muy rapida,  de tal forma que la presion  parcial de CO en la superficie metáli-
ca es esencialmente cero. El carbonilo se forma como un gas, el cual se difunde tan rapido
como se forma desde la superficie metálica hasta corriente de gas. La velocidad de la reac-
ción está completamente controlada por la rapidez de la transferencia de masa del CO desde
el gas hasta la superficie metálica y la del Ni(  hasta el gas.

2. Durante todo el proceso, la temperatura permanece a 50 “ C y la presion  a 1 atm:
3. La viscosidad del gas = 2.4(10-s)kg/ms  y el número de Schmidt = 2.0, durante todo el

proceso.
4. El tamaí’to de las esferas de níquel permanece constante.
Calcular el espesor requerido del lecho para reducir el contenido de CO del gas a 0.5%.

SOLUCIÓN  Sean A = CO, B = Ni(C NB = - NA/4  y NA/(NA  + NB)  = 413. En la
ecuación (3. l), cAzc  = yA,  i en la interfase del metal = 0 y cAt/c  = yA  fraccibn  mol de CO en el
gas. Por lo tanto, la ecuacion  (3.1) se transforma en

NA  -tFln&  =jtln&
A

(3.64)

en donde NA  es el flux de transferencia de masa basado en la superficie metalica.  Puesto que yA
varía con la posición en el lecho, la ecuación (3.64) da un flux local; ademas para determinar la
transferencia de masa total, se debe permitir la variación dey,, y F con el espesor del lecho.

Sea G = kmol/  gas/s m2  seccion  transversal del lecho que fluye a cualquier espesor z desde la
parte superior. El contenido en CO de este gas es y,G  kmol CO/s m2  de lecho. El cambio en el
contenido de CO al pasar a través de un espesor dz del lecho es -dQAG) kmol/s m*. Si a es la
superficie metálica específica, m2/ms  lecho, un espesor dz y una sección transversal de 1 m2  (VO-
lumen = dc m3)  tiene una superficie metalica  a dz ms.  Por lo tanto, NA  = --dQAG)/odz
kmol/s m2  superficie metálica. Para cada kmol de CO consumida, se forma !4  kmol de
Ni(C  que representa una pérdida neta de % kmol por kmol de CO consumido. Por lo tanto,
el CO consumido a traves  del espesor del lecho dz es (G,  - G)4/3  kmol, en donde Co  es la veloci-
dad de masa superficial molar en la parte superior y el contenido de CO en el espesor z es G.  -
(G,  - G)4/3. Por lo tanto

yA  = Go  - (Go - ‘-%4/3) G = Go 4Go &A

G 4 - 3yi d(yAG)  - (4 - 3yA)*
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Sustituyendo en la ecuación (3.64)

4Go  dy, 4

(4 - 3y#$a  dz =Pq-3y, (3.65)

F esta dada por el objeto 7 de la tabla 3.3 y depende dey,. En el espesor z,  la velocidad de
masa del CO = [Gs  - (Gs - G)4/3]  28.0 y la velocidad de masa del Ni(  = [(Co  -
G)1/3]170.7,  haciendo una velocidad de masa total G’ = 47.6 Gs  - 19.6 G kg/mz. s. Sustitu-
yendo para G

G’ - 47.66, -- 19.6Ge -
4 - 3Y,

Co 47.6 19.6--
4 - 3YA

kg/m’ *s

Con esferas de 12.5 mm, d,,  = 0.0125 m, c = 2.4(10w5)  kS/m * s.

’Re” I F I 0.0125Go[47.6  - 19.6/  (4 - 3uA3]
am

2.4 x lO-5
Go

Con Gs  = 2(10-‘)/O.l  = 0.02 kmol/m2. s.  y yA  en el rango de 1 a 0.005, el rango de Re es 292 a
444. Por lo tanto, de la tabla 3.3.

jo  = $&2/’ p  F Re”  -0 .575

Para Sc = 2 y &  = 0.3 fraccibn  vacia, ésta se convierte en

F - 2.06 Go- -
0.3(2)“’  4 - 3y,

2.48 - q#$-)(l@]  -“.575

La ecuación (3.66) puede sustituirse en la ecuación (3.65). Puesto que a = 6(1  - &)/4 = 6(1  -
0.3)/0.0125  = 336 m2/m3  y G,,  = 0.02 kmol/m2  . s,  el resultado, después de consolidar y reor-
denar para integrar es

- -z ‘,p om5 [2.48  1.02/  ( 4 3yd10.575= -0.0434  J
(4 3Y&[4/

dL

A- (4 -1 . 0 3Ydl

La integracibn  se hace más rápidamente en forma numerica  o grafica; en la segunda alternativa
se grafica el integrando como ordenada vs.y, como abscisa, y se determina el Brea bajo la curva
que queda entre los límites indicados. Como resultado, Z = 0.154 m. Respuesta.

TRANSFERENCIA SIMULTÁNEA DE MASA Y CALOR

La transferencia de masa puede suceder simultineamente  con la transferencia
de calor, ya sea como resultado de una diferencia de temperatura impuesta desde
fuera o debido a la absorcih  o evolución de calor, lo cual generalmente suce-
de cuando una sustancia se transfiere de una fase a otra. En tales casos, dentro de
una fase, el calor transferido es el resultado, no ~610  de la conducción (convec-
ción) debida a la diferencia de temperatura que ocurriría en ausencia de transfe-
rencia dè masa, sino que tambih  incluye el calor sensible acarreado por la mate-
ria en difusión.
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Figura 3.12 Efecto de la transferencia de masa sobre
la transferencia de calor [121.

Considérese la situación mostrada en la figura 3.12. Es dicha figura, un
fluido formado por las sustancias A y B fluye a través de una segunda fase en
condiciones que causan la transferencia de masa. La masa total transferida está
dada por la siguiente variacibn de la ecuación (3.1)

.NA+  NB= Fln NA/  (NA  + NB) - c,.,.ilc

NA/  (NA  + NB) - cdc
(3.67)

Como siempre, la relación entre NA y Na se fija mediante otras consideraciones. Como
resultado de la diferencia de temperatura, hay un flw de calor descrito por
el coeficiente de transferencia de calor ordinario h en ausencia de transferencia de
masa. Si se piensa en función de la teoría de la película, este flux de calor es
h( -dt/dz)z,.  El flux de calor sensible total 4,  con respecto a la interfase debe
incluir, además, el calor sensible llevado hasta ahí por el movimiento de la mate-
ria a través de la diferencia de temperatura. Entonces,

za + @ÁM&,  A + N,W.,C,,  ,)(t  - ti) (3.68)

Reordenando e integrando

s 11,, 4s - (NAM&.  A +N.MBCp,  ,)(t - ti) = & zF/ ‘dz (3.69)

9, =
NA”AC,,  A + NB”Bc,,  B

1 - e-(N^M*C,..+NsMaC,.s)/h (11 - 4) (3.70)

El término que está multiplicando a la diferencia de temperatura en la ecuación
(3.70) puede considerarse como un coeficiente de transferencia de calor corregido
para la transferencia de masar l*t21;  será mayor si la transferencia de masa se efec-
túa en el mismo sentido que la transferencia de calor y más pequeña si las dos van
en sentidos opuestos. La ecuación (3.70) esta corregida para flux de transferencia
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de masa elevado. Puede aplicarse a la condensación del componente A en presen-
cia de un componente B incondensable (NB  = 0) o a mezclas de varios componen-
teW,  para las cuales se utiliza C NJ4iC,i  en el coeficiente corregido.

El calor total disipado en la interfase q, incluir& adicionalmente, el efecto pro-
ducido cuando la masa transferida pasa a traves de la interfase. Dicho efecto
puede ser un calor latente de vaporización, un calor de solución o ambos, según
las circunstancias. Entonces

(Ir = q,  + AANA + h,Na

en donde X es la evolución de calor molar. En algunos casos, el calor liberado en
la interfase sigue fluyendo hacia la izquierda en la figura 3.12, debido a la caída
de temperatura en la fase adyacente. En otros casos, cuando la transferencia de
masa en el fluido se realiza en la dirección opuesta a la transferencia de calor sen-
sible, es posible que la masa que se está difundiendo acarree calor desde la inter-
fase hasta el fluido, tan rápido como el calor sea liberado; en este caso, no entra
calor en la fase adyacente.

Ejemplo 3.7 Una mezcla de vapor de agua-aire fluye en forma ascendente a través de un tubo
vertical de cobre, 25.4 mm DE, 1.65 mm espesor de la pared; el tubo esta  rodeado de agua fría
en movimiento. Como resultado, el vapor de agua se condensa y fluye como un liquido, en for-
ma descendente, en el interior del tubo. A cierto nivel en el aparato, la velocidad promedio del
gas es 4.6 m/s,  su temperatura promedio 66 OC,  la presión 1 atm y la presión parcial promedio
del vapor de agua = 0.24 atm. La película de líquido condensado es tal que su coeficiente de
transferencia de calor = 11 400 W/mz  K. El agua de enfriamiento tiene una temperatura pro-
medio de 24 ‘T y un coeficiente de transferencia de calor = 570 W/m*  . K (vtase  la figura 3.13).
Calcular la rapidez local de condensación del agua en la corriente de aire.

SOLUCI6N Para el tubo de metal, DI = 25.4 - 1.65(2)  = 22.1 mm = 0.0221 m. Diám. pr. =
(0.0254 + 0.0221)/2  = 0.0238 m.

Para la mezcla gaseosa, A = agua, B = aire. NB  = 0, NA/(N*  + NB)  = 1; y,,  = 0.24, yA,.
= pi,,  = presión de vapor del agua en la temperatura de la interfase ti. M,.  = 0.24(18.02)  +
0.76(29)  = 26.4; p = (26.4/22.41)[273/(273  + 66)] = 0.950 kg/ms;  s = 1.75(10-s)  kg/m.s.
C,  = 1880, C,  de la mezcla = 1145 J/kg K. S, = 0.6, Pr = 0.75.

G’ = velocidad de la masa - up = 4.6(0.950)  = 4.37 kg/m*  * s

G = velocidad molar de la masa = $-

Re  _ dc’  = 0.0221(4.37)  = 55;.

= E = 0.1652

P 1.75 x 10-s

El coeficiente de transferencia de masa esth  dado por el artículo 1, tabla 3.3

j,  - St, !%Y3 = $S#  - 0.023 ReTO.”  = 0.023(5510)-“” - 0.00532

F LI  O.CWQG-s
sa3

0.~WO.1652)  3 , 24  x ,o-3  kmol,m2.  s

(o.6o)2’3  *
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t = 24’ C
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Pared del
tubo de

Película de
agua condensada
h =  11400 Figura 3.13 Ejemplo 3.6.

El coeficiente de transferencia de calor en la ausencia de transferencia de masa puede calcularse
mediante j, = j,.

jH = St,  P9i3 = -& P?/’  = 0.00532
P

h =  O.O’J532(1145)(4.37)  =  32.3  wirn2. K

(0 .792’3

El flux de transferencia de calor sensible a la interfase está dado por la ecuación (3.70),  con NB
= 0. Esto se combina con la ecuación (3.17) para dar

en donde X ,.,, i es el calor latente mola1  de vaporización de agua en I,. Todo el calor que llega a la
interfase se acarrea hacia el agua fría. U  es el coeficiente global de transferencia de calor, de
la interfase al agua fría, basado en la superficie interior del tubo.

1 1 0.00165 22.1 1 221-s-
v 11400 +--+--L  381 23.8 570 25.4

en donde 381 es la conductividad t&mica  del cobre.

U=618W/m2.K q, = 618(r, - 24) (3.73)

La rapidez de la transferencia de masa est8  dada por la ecuación (3.67) con Na  = 0, c,,{/c =
PA,,,  c,,/c = yA,  = 0.24.

1  -PA,¡NA  = 1.24 x lo-’  In-
1 - 0.24

Las ecuaciones (3.72) a (3.74) se resuelven simultáneamente al tanteo con la curva de presión de
vapor para el agua, que relacionap&;  y f,,  y los datos de calor latente. Es más sencillo suponer t,,
que puede verificarse cuando concuerda 4,  en las ecuaciones (3.72) y (3.73).

Como prueba final, supóngase que t,  = 42.2 OC,  de donde~,.~ = 0.0806 atm, XIE.  =
43.4(10’)  J/kmol y [ecuación (3.74)]  NA  = 2.45(10-4)  kmol/m*  . s. De la ecuación (3.73),  q. =
ll 240; de la ecuación (3.72),  q,  = ll 470 W/m*,  un valor lo suficientemente cercano. La rapi-
dez local de condensación del agua es, por lo tanto, 2.45(10-d)  kmol/m2.  s.  Respuesta.

Nota En este caso, la q, verdadera [ecuación (3.68)]  = 875 W/m2,  de donde la h no corregida
da 32.3(66  - 42.2) = 770 W/m2.
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La ecuación (3.70) también puede utilizarse para calcular el enfriumientopor
transpiracidn.  Este es un mktodo  de enfriamiento de superficies porosas que estAn
expuestas a gases muy calientes; consiste en forzar un gas frío o un líquido que se
está evaporando a través de la superficie hacia la corriente gaseosa.

Ejemplo 3.8 Aire a 600 OC,  1 atm fluye a traves  de una superficie plana, porosa. Vapor satu-
rado a 1.2 atm fluye a través de la superficie en la corriente de aire, con el fin de que la tempera-
tura en la superficie se mantenga a 260 OC. La velocidad del aire es tal que h = 1 100 W/m2  K.
si no se utilizase vapor. a) &QuC  rapidez del flujo de vapor se requiere? b) Repetir lo anterior si
en lugar de vapor se forzase agua liquida a 25 “ C a travts  de la superficie.

thLUc16~ u) A = agua, B = aire, Na = 0. La dirección positiva se toma desde el gas hasta la
superficie. Sea HA,  i = entalpía del vapor en la interfase; H
ecuaci6n  (3.70) se vuelve t

1,  s = entalpía inicial del vapor. La

que se reduce a

- h

NA-  M,cp,,In
Cp.a(‘,  - 4)

‘- Hks - HA.¡ 1
HA,S  = entalpia del vapor saturado a 1.2 atm, en relación al líquido a 0 OC  = 2.684(106)  J/kg.
HA,,  = entalpfa  del vapor a 1 atm, 260 “ C = 2.9!M(lo6)  J/kg.  MA  = 18.02, h = l 100, C,,Ade
260a600°C  = 2090J/kgK,tl  = 600 OC,  t,  = 260 OC.  Sustituyendo en la ecuación (3.79,  se
obtiene NA  = -0.0348 kmol/m2  . s,  o -0.627 kg/m2 . s (el si8no  negativo indica que el flux de
masa  estA  en la dirección negativa, hacia el gas). Respm3ta.

El coeficiente de transferencia de calor de convección se ha reducido de 1 100 a 572 W/m2
K.

6) La entalpla  del agua liquida  a 25  “ C en relaci6n  al líquido a 0 “ C = 1.047(10s)  J/kg.
La sustitución de esta en lugar de 2.648(106),  en la ecuaci6n  (3.79, da NA  = -6.42(10-3)
kmol/m2  . s, o -0.1157 kg/m2 . s Respuesta.

NOTACIÓN PARA EL CAPfTULO 3

Puede utilizarse cualquier conjunto de unidades.

4 superficie específica de un lecho fijo de granulos,  superficie del
gr&nulo/volumen  del lecho, ~31~3

A superfície  de transferencia de masa, L2
hb, constantes
c concentración del soluto (si tiene subíndice), densidad molar de una solución

t Las contribuciones por radiaci6n  a la transferencia de calor desde el gas hacia la superficie pue-
den despreciarse: se supone que la emisividad del aire y su pequeho  contenido en vapor de agua
pueden despreciarse.
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4
4

4
D
ED
Eti
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f

F
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&
G
G ’
Gr
h
H

jD

h

J

k
k,,  k,  k,, k+  etc.

K

‘d

J,

L
m
IU
n

N
Nu
P
P
Pt
P
Pe
Pr
Q
R
Re
Re’

Re”

(si no tiene subtndice). mal JL3

concentración promedio, mol /LS
capacidad calorttica  a presión constante, FL/MT
operador diferencial
dihnetro, L
difunetro  de un cilindro, L
dikmetro  equivalente de un tubo no circular = 4@rea  de la secci6n
transversal)/perímetro.  L
dihnetro de una esfera; para una partícula no esférica, el di&metro  de una esfa-
ra de la misma superficie que la partkula, L
difusividad molecular, LVf3

A

difusividad de masa de remolino, LW3
difusividad tkmica  de remolino, LW3
difusividad de cantidad de movimiento de remolino, LU3 :,*
factor de fricci6n;  factor de fricción de Fanning para el flujo a trav&  de
tuhertas;  adimensional
coeficiente de transferencia de masa, mol/L%
aceleraci6n  de la gravedad, LVG
factor de conversibn,  MLYF02
velocidad de masa molar, mol/LW
velocidad de masa, M/I.%
numero de Grashof,  adimensional
coeficiente de transferencia de calor, FL/L%T
entalpia. FLAM
grupo adimensional de transferencia de masa, St&.Cs
grupo adimensional de transferencia de calor, StH  Pr*/3
flux de transferencia de masa en relación con la velocidad promedio molar,
mol/L%
conductividad ttrmica, FLs/L%T
coeficientes de transferencia de masa, moVLQ3  (diferencia de eoacentraei&
(vease  tabla 3.1)
constante
una longitud; longitud de mezclado de Prandtl;  L
escala de longitud de los remolinos en el rango universal, L
escala de longitud de los remolinos de tamatto  mediano, L
longitud de una torre de paredes mojadas, L
masa, M
peso molecular, Wmol
un número; adimensional
flux de transferencia de masa en y relativa a una fase límite, mol/L%
número de Nusselt, adimensional
presibn  de vapor. F/Ls
presi6n  parcial, F/Ls
presión total, F/Ls
potencia, FL/8
número de Pkclet,  adimensional
número de Prandtl, adimensional
flux de transferencia de calor, FL/Y0
constante universal del estado gaseoso. FL/mol T
número de Reynolds, adimensional
número de Reynolds para el flujo en el exterior de un cilindro, d,G’/w.  adi-
mensional
número de Reynolds para el flujo atravks  de una esfera, d,G’/p,  adimensional
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PROBLEMAS

3.1 Calcule el coeficiente de transferencia de masa y el espesor efectivo de la película  que se
esperaria en la absorción de amoniaco de aire por una solucion  de ácido sulfúrico 2 N,  en una
torre de paredes mojadas, en las siguientes condiciones:

Flujo de aire = 41.4 g/min (sólo aire)
Presión parcial promedio del amoniaco en el aire = 30.8 mm Hg
Presión total = 760 mm Hg
Temperatura promedio del gas = 25 OC
Temperatura promedio del liquido = 25 “C
Diám. de la torre = 1.46 cm
Para la absorción de amoniaco en acido  sulfúrico de esta concentración, la resistencia total a la
transferencia de masa se encuentra en el gas; la presión parcial del amoniaco en la interfase
puede despreciarse. Nota: Las condiciones corresponden a la corrida 47 de Chambers y Sher-
wood [Trans.  AIChE, 33, 579 (1937)],  quienes observaron que d/zF  = 16.6.

3.2 Powell  [Trans. Inst.  Chem. Engrs.  (Londres), 13, 175 (1935); 18, 36 (1940)]  evaporo agua del
exterior de cilindros en una corriente de aire que fluía paralela a los ejes de los cilindros. La
temperatura del aire era de 25 OC;  la presión total, la atmosférica. Los resultados están dados
por

WI-e
PW -PA

3.17 x lo-s(u1)e.s

en donde w = agua evaporada, g/s  cm*
EA = presión parcial del agua en la corriente de aire, mm Hg
pw  = presión del vapor de agua a la temperatura de la superficie, mm Hg-
u = velocidad de la corriente de aire, cm/s

I = longitud del cilindro, cm _
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u) Transforme la ecuación ala forma jr,  = $(Re,),  en donde Re, es un número de Reynolds
basado en la longitud del cilindro.

6) Calcule la rapidez de sublimación de un cilindro de naftaleno de 0.075 m de diám. por 0.60
m de largo (o 3 pulgadas de diam.  por 24 pulgadas de largo) en una corriente de dióxido de
carbono puro a una velocidad de 6 m/s (20 pie/s)  a 1 atm, 100 OC.  La presión de vapor del
naftaleno en la temperatura superficial puede tomarse como 1 330 N/mz (10 mm Hg); la
difudvidad  en el dióxido de carbono puede considerarse como 5.15(10-s)  m*/s (0.0515
cm*/s)  a 0 OC,  1 atm. Expresar los resultados en kg de naftaleno evaporados/h.

Respuesta: 0.386 kg/h.
3.3 Esta fluyendo agua en forma descendente por la pared interior de una torre de paredes moja-

das con el diseflo  de la figura 3. ll; al mismo tiempo, en forma ascendente está fluyendo aire a
través del centro. En un caso particular, el diámetro interior es 25 mm (o 1 in);  el aire seco entra
con una rapidez de 7.0 kg/s m*  de sección transversal interna (o 5 000 lbJpie2 h). Sup6ngase
que el aire tiene una temperatura promedio homogénea, 36 OC,  el agua de 21 OC;  el coeficiente
de transferencia de masa considerese constante. Presión = 1 atm. Calcule la presión parcial
promedio del  agua en el aire que se aleja, si la torre tiene 1 m de longitud (o 3 pies).
Respuesta: 1 620 N/m*.

3.4 Winding y Cheney [Ind.  Eng. Chem.,  40, 1087 (1948)]  pasaron airea traves  de un banco de va-
rillas de naftaleno. Las varillas tenían  Ia  sección transversa1 paralela al flujo en todos sus pun-
tos, rearregladas en forma corrida una con respecto a otra y con el flujo de aire a ángulos rec-
tos a 10s  ejes de las varillas. EI coeficiente de transferencia de masa se determinb  midiendo Ia
rapidez de sublimación del naftaleno. Para una forma, tamallo  y espaciamiento particulares de
las varillas, con el aire a 37.8 “ C (100 “F),  1 atm, 10s  datos pudieron relacionarse conf

k,  = 3.58 x 10-9Gd.06

en donde G’ = velocidad superficial de Ia  masa, kg/m* s y k, = coeficiente de transferencia
de masa, kmol/m*  . s (N/m*).  Calcule el coeficiente de transferencia de masa que se esperarla
para Ia  evaporaci6n  de agua en gas hidrógeno con el mismo arreglo geométrico, cuando el
hidrógeno fluye a una velocidad superficial de 15.25 m/s  (50 pie/s),  37.8 “C  (100 “F), 2 atm de
presión. D para el naftaleno-aire, 1 atm, 37.8 OC = 7.03(10-e)  m*/s;  para agua-hidr6geno,
0 “C, 1 atm, 7.5(10-5)  m*/s.

3.5 Un tanque de mezclado de 3 ft (0.915 m) de diám. contiene agua a 25 “ C a una profundidad de
3 ft (0.915 m). EI líquido se agita con un impulsor giratorio a una intensidad de 15 Hp/l  000
gal (2 940 W/ms).  Calcule la escala de 10s  remolinos mas  pequefios  en el rango universal.

3.6 La velocidad terminal en calda libre de gotas de agua en aire, a presi6n  atmosférica esmndar
estA  dada por la siguiente tabla de datos Is

Diam.  mm 0.05 0.2 0.5 1.0 2.0 3.0

velocidad, m/s 0.055 0.702 2.14 3.87 5.86 7.26

ft/s 0.18 2.3 7.0 12.7 19.2 23.8

Una gota de agua con un diámetro inicia1 de 1 .O mm cae en aire seco en reposo a 1 atm, 38 “C
(100 “F).  La temperatura del líquido puede tomarse como 14.4 OC  (58 “F).  Suponiendo que Ia

t Para G en lb,/pie*  . h y k.  en Ib moIes/pie2  * h . atm, el coeficiente es 0.00663.
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gota permanece esférica y que la presión atmosférica permanece constante a 1 atm.
n) Calcule la rapidez inicial de evaporación.
b) Calcule el tiempo y la distancia de la caida libre de la gota para que se evapore hasta un

diámetro de 0.2 mm. .
Respuesta: 103.9 s,  264 m.

c) Calcule el tiempo para que ocurra la evaporación anterior, suponiendo que la gota esta
suspendida sin movimiento (como una hebra fina) en aire en reposo.

Respuesta: 372 s.
3.7 La rapidez de variación de la temperatura de una reaccion  química aue involucra transferencia

de masa, se utiliza algunas veces para determinar si la rapidez de transferencia de masa o la de
la reacción química “controla” o es el mecanismo dominante. Considere un fluido que fluye a
través de un tubo circular con un DI de 25 mm (1 .O  in),  en donde el soluto transferido es amo-
niaco en solución diluida. Calcule el coeficiente de transferencia de masa para cada uno de los
siguientes casos:

a) El fluido es una solución diluida de amoniaco en aire, 25 “C, 1  atm, que fluye con un nú-
mero de Reynolds = 10 000. DAn  = 2.26(10-s)  m*/s  (0.226 cm2/s).

b) Igual que en (u)  (la misma velocidad de masa), pero la temperatura = 35 OC.
c) El fluido es una solución diluida de amoniaco en agua líquida, 25 OC,  que fluye con un nú-

mero de Reynolds = 10 000. DAs  = 2.65(10-s)  mz/s  [2.65(10-5)  cmVs].
d) Igual que en (c) (la misma velocidad de masa), pero la temperatura = 35 OC.

Tanto en el gas como en el líquido, suponiendo que el coeficiente de transferencia de masa
sigue una ecuación del tipo de Arrhenius, calcular la “energía de activación” de la transferen-
cia de masa. iEs ésta alta o baja, en comparación con la energía de activación de reacciones
quimicas  típicas? Nótese que, para obtener la “energía de activación” de la transferencia de
masa, no se necesitaba en el caso de soluciones diluidas, haber especificado la identidad del so-
luto que se está difundiendo.
¿Qué  otro mbtodo  puede utilizarse para determinar qué factor está “controlando”: la rapidez
de la reacción o la rapidez de la transferencia de masa?

3.R Un gas está compuesto de 50% de aire, 50% de vapor, en volumen; fluye a 93.0 OC (200 ‘F),  1
atm de presión a 7.5 m/s (o 25 pie/s)  de velocidad promedio a través de una tubería cuadrada
horizontal de 0.3 m (o 1 ft) de ancho. Una tubería horizontal de cobre, 25.4 mm (1 in) de DE,
1.65 mm (0.065 in) de espesor de la pared, pasa a travts  del centro de la tubería desde uno
de los lados hasta el otro, a ángulos rectos con respecto al eje de la tubería y penetra las paredes de
la tubería. Está fluyendo agua fría dentro del tubo a una velocidad promedio de 3.0 m/s (o 10
ft/s), temp. pr. = 15.6 “C  (60 OF).  Calcule la rapidez de condensación en el exterior del tubo
de cobre.
Respuesta: 6.92(10-d)  kg/s.

Dalos.  McAdams[42+  pág. 3381,  da el coeficiente de transferencia de calor para la película
condensada en el tubo como

h,, = ,.,,( !y)“‘( -gy3

en donde, en cualquier sistema consistente de unidades, W = rapidez de masa del condensado
y L = longitud de la tubería. Las propiedades del fluido deben calcularse a la temperatura me-
dia de la película condensada. Los datos para el grupo (/rs  &/p2)“3  para agua, en unidades
inglesas de ingeniería, fueron listados por McAdams,  tabla A-27, pág. 484. Estos datos deben
multiplicarse por 5.678 para utilizarse con unidades SI.

3.9 Un cilindro hueco y poroso, DE 25 mm (o 1 in),  DI 15 mm, se alimenta internamente con éter
dietílico liquido a 20 “C. El éter fluye radialmente hacia afuera y se evapora en la superficie ex-
terna. Está fluyendo nitrógeno, libre de éter inicialmente, a 100 OC,  1 atm, a ángulo recto con
respecto al cilindro a 3 m/s (o 10 ft/s);  el nitrógeno arrastra al éter evaporado. El flujo del éter
sera el suficiente para hacer que la superficie externa del cilindro se mantenga húmeda con el
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liquido (puesto que la rapidez de transferencia de masa varía alrededor de la periferia, el cilindro
deberá girar lentamente para mantener la superficie uniformemente húmeda). Calcule la tem-
peratura de la superficie y la rapidez del flujo de éter, kg/s por metro de longitud del cilindro.
Respuesta: Rapidez del flujo = 9.64(10-4)  kg/s m.

Da/os:  La capacidad calorífica C,, para el éter líquido = 2 282; vapor = 1 863 J/kg . K. La
conductividad térmica del vapor a 0 OC = 0.0165, a 85 “C  = 0.0232 W/m K. El calor latente
de evaporación a -17.8 “C  = 397.8; a 4.4 “C  = 391.7; a 32.2 = 379.2 kJ/kg.  Pueden obte-
nerse otros datos del Chemical Engineer’s Handbook.



CAPfTULO

CUATRO
DIFUSIÓN EN SOLIDOS

En el capítulo 1 se indico que el contacto de fluidos con sólidos participa en cier-
tas operaciones de difusión, como la lixiviación, el secado, la adsorción y las ope-
raciones con membranas -como la diálisis, ósmosis inversa y similares.

En estos casos, parte de la difusión sucede en la fase sólida y puede proceder
de acuerdo con diferentes mecanismos. Aunque en ningún caso el mecanismo es
tan sencillo como en la difusión a través de soluciones de gases y líquidos, hay al-
gunos casos excepcionales en que la transferencia de la sustancia que se está di-
fundiendo puede ser descrita, por lo general, mediante la misma ley básica que se
utilizó para fluidos: la ley de Fick.

LEY DE FICK PARA LA DIFUSIÓN

Cuando el gradiente de concentración permanece constante con el paso del tiem-
po, de tal forma que la rapidez de difusión es constante, la ley de Fick, en la for-
ma utilizada en el capítulo 2, puede aplicarse a los casos en que la difusividad es
independiente de la concentración y en donde no hay flujo por convección. En-
tonces, NA, la rapidez de difusión de la sustancia A por unidad de sección trans-
versal de sólido, es proporcional al gradiente de concentración en la dirección de
la difusión, - dc,/dz,

NA  = gA2 (4.1)

en donde DA es la difusividad de A a través del sólido. Si DA es constante, la in-
tegración de la ecuación (4.1) para la difusidn  a través de unaplacaplana de espe-
sor z da como resultado

100
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N, = D*(c,t  - cA21
z

(4.2)

que es la expresión similar a la obtenida  para fluidos en una situación semejante.
Aquí cA, y cA  son las concentraciones en los lados opuestos de la placa. Para
otras formas sólidas, la rapidez está dada por

w = NASPr  = %%ACA,  - CAZ)
z (4.3)

con los valores apropiados de la sección transversal promedio para la difusión,
S,,.  Así, para la difusih radial a través de un cilindro scilido  de radio interno y
externo a, y az,  respectivamente, y de longitud 1,

s = Na2 - 4)
P’ In (a2/at)

(4.4)

Y t=a - a2 1 (4.5)

Para la difusidn radial a través de una capa esférica de radio interno y externo al
Y 02,

sP’ = 47ra,a2 (4.6)

z = a2 - a, (4.7)

Ejemplo 4.1 Esta fluyendo gas hidrógeno a 2 atm, 25 “C, a través de un tubo de neopreno sin
vulcanizar, cuyo DI y DE son 25 y 50 mm, respectivamente. Según se ha informado, la solubili-
dad del hidrogeno es 0.053 cm’  a temp. y presión/cm3  atm, estándar y la difusividad del hidró-
geno a través del neopreno es 1  .8(10-6)  cm*/s.  Calcular la rapidez de pérdida del hidrógeno por
difusión por metro de longitud del tubo.

SOLUCIÓN A una presión del hidrogeno de 2 atm, la solubilidad es 0.053(2)  = 0.106 m3  Hz  en
condiciones estandar/m3  de tubo. Por lo tanto, la concentración cAten  la superficie interior del
tubo = 0.106/22.41  = 4.73(10-3)  kmol H,/m3.  En la superficie externa, cAz  = 0, suponiendo
que se puede despreciar la resistencia a la difusibn  del Hz  fuera de la superficie.

D, = 1.8 x IO-t0m2/s I-lm

J!?A2  = 0.0125 m2 = 02 - 01 - q,@q

Ecuación (4.4):

s
2n(  1)(50  - 25)

P’ = 2(1000)  ln (50/25) = o.1133 mz

Ecuación (4.3)
w = (1.8 x Io-‘a)(o.l133)[(4.73  x 10-s)  - 01

0.0125

= 7.72 x lo-‘* kmol  Hz/s por 1 m de longitud,

que corresponde a 5.6 x lOe5  g H,/m  . h. Respuesta.
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Difusión en estado no estacionario

Puesto que los sólidos no se transportan tan fácilmente a través del equipo como
los fluidos, la aplicación de los procesos por lotes y semilotes y, en consecuencia,
las condiciones de difusión en estado no estacionario se presentan con mayor fre-
cuencia que en el caso de fluidos. Aun en operación continua, como en el caso de
un secador continuo, la historia de cada pieza sólida al pasar a través del equipo
es representativa del estado no estacionario. Por lo tanto, estos casos son de con-
siderable importancia.

Para el caso en que no existe convección y en ausencia de reacción química,
puede utilizarse la segunda Ley de Fick, ecuación (2.18),  para resolver problemas
de difusión en estado no estacionario mediante integración con las condiciones a
la frontera apropiadas. Para algunos casos sencillos, Newman[“]  ha resumido los
resultados en forma por demás conveniente.

1. Difusidn  desde una placa con los lados sellados. Considérese una placa de es-
pesor 2a,  con los cuatro lados sellados, de tal forma que la difusión sólo puede
suceder desde y hacia las caras paralelas planas; una sección transversal de éstas
se muestra en la figura 4.1. Supóngase inicialmente que la concentración de
soluto a través de la placa es uniforme, cAo, y que  la placa está sumergida en un
medio tal que el soluto se difundirá hacia afuera de la placa. Sea la concentra-
ción en las superficies cAoo, constante con el paso del tiempo. Si se permite que
la difusión contintie indefinidamente, la concentración caerá al valor uniforme

cAO

-
Dlrecccón  de
la dlfusbn

I

0 0 Figura 4.1 Difusión en estado
Dlstancla  desde el centro no estacionario en una placa.
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Figura 4.2 Difusibn  en estado no estacionario.

‘Aco y ‘AO - ‘Ao0 es una medida de la cantidad de soluto eliminado. Por otra
parte, si la difusión desde la placa se detiene al tiempo 8, la distribución del so-
luto estará dada por la curva marcada c, que por difusión interna se nivelará
con la concentración uniforme cAO, en donde cAH  es la concentración promedio
en el tiempo 8. La cantidad cAs - cAw es una medida de la cantidad de soluto
que aún no se elimina. La fracción no eliminada, E, está dada por la integra-
ción de la ecuacibn  (2.18).

E = ‘A, 0 - ‘A.m  = DB
‘A. b’ - ‘A. m 4-Ia2

=-
;2k

- Dt’s7’/40’  + ie -9D&‘/4a= + $e-25D@+==  + . . , ) = ,C, (4.8)

La función se muestra en forma gráfica en la figura 4.2.
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2. Difusidn  desde una barra rectangular con las puntas selladas. Para una barra
rectangular de espesor 2a y ancho 2b,  con las puntas selladas,

(4.9)

3. Difusidn en un paralelepípedo rectangular. Para una barra con forma de
ladrillo, de dimensiones 2a, 2b y 2c, con difusión desde las seis caras,

4. Difusión desde una esfera. Para una esfera de radio a

(4.10)

5. Difusidn desde un cilindro con las puntas selladas. Para un cilindro de radio a,
con las puntas planas selladas,

= E,

6. Difusidn  desde un cilindro. Para un cilindro de radio a y longitud 2c,  con difu-
sión tanto desde las dos puntas como desde la superficie cilíndrica,

E =f(y)f(y  = E,E, (4.13)

Las funciones f’(D6’/$)  y f’  ‘(Dt9/2)  también se muestran en la figura 4.2.

Para formas sólidas en las cuales la difusión sucede desde una cara, más que
desde las dos caras opuestas, las funciones se calculan como si el espesor fuese el
doble del valor real. Por ejemplo, si la difusión sucede a través de sólo una de las
caras de la placa plana de espesor 2a,  con los lados sellados, el cálculo se hace con
D8/4a[*].  Las ecuaciones también pueden utilizarse para la difusión hacia, al igual
que fuera de las diversas formas geométricas. Las concentraciones c pueden
expresarse como masa de soluto/volumen o masa de soluto/masa sólida.

Es importante observar que las ecuaciones (4.8) a (4.13) y la figura 4.2 supo-
nen una difusividad constante, concentración uniforme inicialmente dentro del
sólido y concentración constante en los lados cAm . Esta última significa suponer:
(1) que no hay resistencia a la difusión en el fluido que rodea al sólido; (2) que la
cantidad de dicho fluido es lo suficientemente grande para que su concentración
no cambie el tiempo, o (3) que el fluido se esta reemplazando continuamente. En
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muchos casos, la resistencia a la difusi6n  dentro del sólido es tan grande que la
suposición de que no existe en el fluido es bastante razonable. Sin embargo, para
cualquier caso se han desarrollado integraciones de la ecuación (2.18),  en las
cuales se considera la variación de WI y el efecto de resistencia a la difusión adi-
cional tl, 3, 8*  roI. Es útil observar que la ecuaci6n (2.18) es de la misma forma que
la ecuación de Fourier para la conducción de calor, con difusividad molecular y
no térmica y concentración en lugar de temperatura. En consecuencia el largo
catálogo de soluciones a los problemas de la transferencia de calor de Carslaw y
Jaeger 12]  pueden aplicarse para la difusibn mediante las sustituciones apropiadas.
El libro de Crank L3]  trabaja en forma particular con problemas de este tipo de di-
fusión.

Ejemplo 4.2 Un gel de agar al 5% que contiene una concentración uniforme de 5 g de
urea/100  cm3  se moldea en la forma de un cubo de 3 cm. Una de las caras del cubo se expone a
una corriente de agua fresca en la cual se difunde la urea. Las otras caras están protegidas por el
molde. La temperatura es de 5 “C. Después de 68 h, la concentracion  promedio de urea en el gel
ha descendido hasta 3 g/lOO cm3. La resistencia a la difusión, según puede considerarse, se loca-
liza completamente en el gel. (u)  Calcular la difusividad de la urea en el gel. (b)  ¿En  cukrto  tiem-
po hubiese descendido la concentración promedio hasta lg/lOO  cm’?  (c)Repetir (b) para el caso
en que las dos caras opuestas del cubo hubiesen estado expuestas.

SOLUCIÓN (a) cApuede  calcularse en función de g/lOO cm3. cAo  = 5g/lOO cm3;  cA,  s = 3; cA,  m
= 0, puesto que el agua pura es el agente para la lixiviación. a = 3/2 = 1.5 cm; 8 = 68(3 600)
= 245000s .

‘A,  8 - cA,  ca = 3- = 0.6  = E
cAO - cA,  ca 5

Extrayendo la abscisa de la figura 4.2, que es Dtl/4a2 para la difusión desde una sola cara ex-
puesta, se tiene que es 0.128

D  -i 0.12g(4)(a2)  = 0.128(4)(l.5)2  =
8 245 000

4.70 x 10V6 cm2/s 0 4.70(10’9  m2/s

(b) Para cA,  B  = 1 g/lOO cm3

cA,  B - cA,  m 1= - = 0.20 * = 0 568
’

de la figura 4.2
cAO - cA,  m 5 4a2

e = 0.568(4)(aZ)  = o.568(4)(1.5)2D = 1 087 000 s o 302 h
4.70 x

10-6

(c) Para dos caras opuestas expuestas, a = 1.5 cm, cA,e/cAo  = 0.2 y Dela2  = 0.568.

t&$%??,~s222~s  ,,61.5h
4.70 x 10-s

TIPOS DE DIFUSIÓN EN SÓLIDOS

La estructura del sólido y su interacción con la sustancia en difusión influyen pro-
fundamente en la forma en que ocurre la difusión y en la rapidez de transporte.
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Difusión a través de polímeros

En muchos aspectos, la difusión de solutos a través de ciertos tipos de sólidos po-
liméricos se parece más a la difusión a través de soluciones líquidas que a cual-
quiera de los otros fenómenos de difusión en sólidos, al menos cuando se trata de
los gases incondensables como solutos. Imagínense dos cuerpos de un gas (por
ejemplo, H,) a presiones diferentes separados por una membrana polimérica (po-
lietileno). El gas se disuelve en el sólido en las caras expuestas al gas en una exten-
sión que generalmente se puede describir mediante la Ley de Henry. La con-
centración, directamente proporcional a la presión. Entonces, el gas se difunde
desde el lado de presión elevada al de baja presión en una forma que generalmente
se describe como “activada” (las cadenas poliméricas están en un estado de mo-
vimiento térmico constante y las moléculas en difusión brincan de una posición a
otra sobre una barrera de potencial 14*  ‘ll).  Un brinco efectivo requiere que exista
un hueco o paso del tamafio suficiente; esto, a su vez, depende del movimiento
térmico de las cadenas de polímero. El término “activado” se refiere a la depen-
dencia de la temperatura de la difusividad, que sigue una expresión del tipo de la
de Arrhenius,

(4.14)

en donde HD es la energía de activación y D, es una constante. Para gases simples,
DA por lo general es razonablemente independiente de la concentración. Sin em-
bargo, puede depender en gran manera de la presión de moldeado del polímero
Is].  Para las difusividades de los gases incondensables, puede ser del orden de
lo-‘O  m2/s.

En particular, para moléculas grandes, el tamafio  y la forma de las moléculas
en difusión (medidas en volumen molecular, ramificadas  opuestas a estructuras
lineales, etc.) determina el tamtio  requerido de los huecos. Algunas veces, los di-
solventes para “plastificar” los polímeroti,  se difunden y, en consecuencia, la ra-
pidez puede ser más elevada para buenos disolventes (por ej., benceno y cetona
metiletílica en hules poliméricos) que para gases incondensables. Con frecuencia,
estas difusividades dependen mucho de la concentración del soluto en el sólido.
En el caso de ciertos polímeros oxigenados -por ejemplo, acetato de celulosa-,
de solutos como agua, amoniaco y alcoholes, forman puentes de hidrógeno con el
polímero y se mueven de un conjunto de puntos de unión a otro. Entonces, los so-
lutos que no pueden formar puentes de hidrógeno, se excluyen.

Desafortunadamente (debido a que agrega dimensiones complicadas y uni-
dades incómodas), se acostumbra describir las características de la difusión en
función de una cantidad P, la permeabilidad. Puesto que en las dos caras de una
membrana, la solubilidad en el equilibrio del gas en el polímero es directamente

t Los plastificantes son compuestos orgánicos que se agregan a polímeros superiores, los que solva-
tan la molécula de polímero. Esto trae como resultado un procesamiento más sencillo y un producto
de mayor flexibilidad y dureza.
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proporcional a la presión, la ecuación (4.2) puede convertirse en ?

(4.15)

en donde VA = flux de difusión, cm3  de gas a temp. std. y presión/cm2 - s
DA  = difusividad de A, cm*/s
PA = presión parcial del gas en difusión, cm Hg
sj = coeficiente de solubilidad o constante de la Ley de Henry, cm3

gas a temp. estándar y presión/cm3  sólido (cm Hg)
z = espesor de la membrana polimérica, cm

Entonces, la permeabilidad se define como ?

P = D,s, (4.16)

en donde P = permeabilidad, cm3  gas a temp. std. y presión/cm2  * s (cm Hg/cm).
Se han aplicado comercialmente estos principios para separar hidrógeno de

los gases de desecho en las refinerías en aparatos de coraza y tubo que recuerdan
en parte a un intercambiador  de calor común. Sin embargo, en esta práctica, los
tubos de fibras poliméricas tienen sólo 30 micrones de DE y hay 50 millones de
ellas en una capa de aproximadamente 0.4 m de diámetro L6].

Ejemplo 4.3 Calcular la rapidez de difusibn  de dióxido de carbono CO, a través de una
membrana de hule vulcanizado de 1  mm de espesor a 25 “C, si la presión parcial del CO, es 1  cm
Hg en un lado y cero en el otro. También calcular la permeabilidad de la membrana para el CO,.
A 25 “C, el coeficiente de solubilidad es 0.90 cm3  gas a temp. std. y presión/cm3  atm. La difusi-
vidad  es l.l(lO-‘0)  m*/s.

SOLUCIÓN Una atm. = 76.0 cm Hg de presión. El coeficiente de solubilidad en función de cm
Hg es 0.90/76.0  = 0.01184 cm3  gas a temp. std. y presión/cm3  (cm Hg) = sA.  z = 0.1 cm, pAI
= 1 cm Hg;PA2  = 0, DA = l.1(10+‘~(104)  = 1.1 (10e6)  cm*/s.  La ecuación (4.15):

v,  is (1.1 x 10-6)(0.01184)(1.0  - 0)
0.1

= 0.13(10-6)  cm3  a temp. std. y presión/cm*  s. Respuesta.

Ecuación (4.16):

P = l.l(10-6)(0.01184)  = 0.13(10-~)  cm3  a temp. std. y presión/cm*  s (cm Hdcmh

t En realidad, las ecuaciones (4.15) y (4.16) son dimensionalmente consistentes y pueden utilizarse
con cualquier conjunto de unidades. Así, si se utilizan unidades SI [D = m2/s,  s = m3/m3  . (N/m*),
j = N/m*,  E  = m, V  = m3/m2. s],  las unidades de P serán m3/m2  . s . (N/m*)/m. Similarmente, en
unidades inglesas de Ingeniería [D = ft*/h,  s = ft3/ft3  . (lbf/ftz),  p = Ibf/ft2,  z = ft, V = ft3/ftZ  . s]
las unidades de P son ft3/ft2.  s . (Ibf/ft2)/ft.  Pero, desafortunadamente, en ninguna parte parecen
utilizarse unidades consistentes de cualquier sistema bien conocido.



108 OPERACIONES DE TRANSFERENCIA DE MASA

Difusión a través de sólidos cristalinos

Los mecanismos de difusión varían en gran medida dependiendo de la estructura
cristalina y de la naturaleza del soluto ~1 l’).  En el caso de cristales con redes de
simetría cúbica, la difusividad es isotrópica, pero no lo es para cristales no cúbi-
cos. Para metales en particular, aunque no necesariamente, los mecanismos prin-
cipales son los siguientes:

1. Mecanismo intersticial. Los puntos intersticiales son lugares entre los átomos
de una red cristalina. Los átomos pequefios de soluto en difusión pueden pa-
sar de un punto intersticial al siguiente, cuando los átomos formadores de la
red cristalina se separan temporalmente proporcionando el espacio necesario.
El carbono se difunde a través del Q y y-hierro de esta forma.

2. Mecanismo de hueco. Si ,los sitios de ,la red están desocupados (vacantes), un
átomo en un sitio adyacente puede brincar al vacante.

3. Mecanismo intersticial de hueco. En este caso un átomo grande que ocupa un
punto intersticial empuja a uno de susvecinos en la red cristalina a una posi-
ción intersticial y se mueve a la vacante que ha producido.

4. Mecanismo de iones amontonados. Un átomo extra en una cadena de atomos
estrechamente empacados puede desplazar varios átomos en la línea de su po-
sición de equilibrio, produciendo así un flux de difusión.

5. Difusión a lo largo del límite del gránulo. La difusividad en un metal en cristal
único es siempre sustancialmente menor que en una muestra multicristalina,
debido a que en el último existe difusión a lo largo del límite de los gránulos
(interfases cristalinas) y dislocaciones.

Difusión en sólidos porosos

El sólido puede estar, en la forma de una barrera porosa o membrana, separando
dos partes del fluido, como en el caso de la difusión gaseosa. Aquí, el movimiento
del soluto puede ser por difusidn de una parte del fluido a la otra, en virtud de un
gradiente de concentración; también puede ser hidrodinámico, como resultado de
una diferencia de presión. Alternativamente, en el caso de adsorbentes, gránulos
de catalizador tt3),  sólidos que se van a secar, partículas metálicas en las que se va
a llevar a cabo una lixiviación, y similares, el sólido normalmente está totalmente
rodeado por un cuerpo único de fluido; el movimiento hacia afuera y hacia
adentro del soluto a través de los poros del sólido se realiza únicamente por difu-
sión. El movimiento difusivo puede ser dentro del fluido que llena los poros o
puede también involucrar difusión superficial del soluto adsorbido.

Los poros del sólido pueden estar interconectados, lo cual significa que el
fluido los puede alcanzar por los dos lados de los poros; vía cerrada o conectado
al exterior del sólido por un único lado; o aislado, inaccesible al fluido externo.
Se espera que los poros en la mayoría de los sólidos no sean ni rectos ni de
diametro constante. Se dice que están bidispersas tt9),  las partículas de catalizador
fabricadas por prensado de polvos, que contienen microporos hasta gránulos,
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con macroporos que rodean las partículas de polvo de diferente orden de magni-
tud en tamafio.

Difusión, presión total constante Imagínese que todos los poros de un sólido
tienen la misma longitud y dilimetro  y que están llenos con una solución binaria a
presión constante, con un gradiente de concentración de los componentes sobre la
longitud de los poros. Entonces, dentro de la solución que llena los poros se
puede aplicar la ecuación (2.26) para gases, o la ecuación (2.40) para líquidos.
Los fluxes  NA  y Na estarán basados en el área transversal de los poros, y la distan-
cia será la longitud de los poros, 1. La relación entre los fluxes  NA/(NA  + N,) de-
penderá, como siempre, de la materia que no se difunde, fija, tal vez, debido a
que en la lixiviación de un soluto A, el solvente B quizá, no se esté difundiendo o
quizá esté fijo por la estequiometría de una reacción catalizada  sobre la superficie
de los poros. Puesto que la longitud de los diferentes poros y sus áreas transversa-
les no son constantes, es más práctico basar el flux en la superficie externa total
de la membrana (gránulo o cualquiera que sei la naturaleza del sólido) y en la
longitud en alguna distancia arbitraria, pero Acilmente  medible z, como el espe-
sor de la membrana, el radio del gránulo y similares. Puesto que los fluxes  serán
más pequefios que los valores reales basados en la sección transversal del fluido
y la longitud verdaderas, debe utilizarse una difusividad efectiva DAB,  eF,  menor que
la DAB  real, que generalmente se determina experimentalmente[‘3].  Para el mismo
tipo de procesos en un sólido dado, presumiblemente la relación DAB/DAB  ef,  será
constante; una vez medida, puede aplicarse a todos los solutos. Cuando Na = 0,
se pueden aplicar las ecuaciones (4.1)-(4.13)  reemplazando DAB  ef, por DA.

Ejemplo 4.4 Se impregnaron completamente esferas de alúmina porosa, 10 mm difimetro,  25To
de huecos, con una solución acuosa de cloruro de potasio KCl,  con una concentración de 0.25
g/cm3.  Cuando se sumergieron en una corriente de agua pura, perdieron el 90070 de su contenido
en sal en 4.75 h. La temperatura fue de 25°C. A esta temperatura, la difusividad promedio de
KCI en agua sobre el rango de concentración indicado es 1.84(10m9)  m*/s.

Calcular el tiempo para eliminar el 90% del soluto disuelto si las esferas se impregnan con
cromato  de potasio K,CrO,  en solución, a una concentración de 0.28 g/cm3,  cuando se sumer-
gen en una corriente de agua que contiene 0.02 g de KzCr0,/cm3.  La difusividad promedio del
K,CrO,  en agua a 25 “C  es 1.14(10-4 m*/s. _

SOLUCIÓN  Para estas esferas, II = 0.005 m y para la difusión del KCl,  8 = 4.75(3  600) = 17 000 s.
Cuando las esferas estin  rodeadas de agua pura, la concentracion  final  en las esferas, cA  .=,  = 0.

cA,  8 - ‘A,  m = 0.1
CAO - CA, m

para el 90% de eliminación del KCI

De la figura 4.2, D,rW& = 0.18, en donde D,, es la difusividad efectiva.

D,alD,, =
1.84W-4’  = 6 943

2.65(10-j@)  ’ _
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Para la difusión del K@Q,  cAo  = 0.28, cA ~ = 0.02-y cAe  = O.l(O.28)  = 0.028 g/cm3.

E = CA.B  - CA, ce = “O**  - “02  ?c  O.O’J‘,~  = E
CAO - CA, m 0.28 - 0.02 .I

Fig. 4.2:

D  & - 0 . 3 0
a

Def=m=  DAE 1.14 6.943  x 10-9  - 1.642 x lo-‘W/s

B=o.3002B 0.3qo.O05)2
=Def -1.642 x 10-10 45 700  s 12.7 h Respuesta..

En el caso de la difusión en estado estacionario de los gases, hay dos tipos de
movimiento difusivo, dependiendo de la relación entre el diámetro del poro d y la
trayectoria libre media de las moltculas  del gas X. Si la relación d/X es mayor que
aproximadamente 20, predomina la difusion  molecular ordinaria y

NA = N A DAB  ef PI
Rb In

NA/  (NA + NB)  - YAZ
NA + NB NA/  tNA + NEl) - YA1

(2.26)

DAB ef>  a1  kual que  DAE varía inversamente conp, y aproximadamente en forma
dire¿ta  con T312  (vtase el capítulo 2). Sin embargo, si el diámetro del poro y la
presion del gas son tales que la trayectoria libre media es relativamente grande,
d/X menor de aproximadamente 0.2, la rapidez de difusion  está gobernada por
los choques de las moléculas de gas con las paredes de los poros y rige la Ley de
Knudsen. Puesto que las colisiones moleculares no son importantes en estas con-
diciones, cada uno de los gases se difunde independientemente. En un poro circu-
lar, recto de diámetro d y longitud 1,

NA
düA

= -(P*,3RTI - FA21 (4.17)

en donde uA es la velocidad molecular media de A. Puesto que la teoría cinética
de los gases da

(4.18)

tenemos NA = (4.19)

en donde DK A es el coeficiente de difusi6n  de Knudsen.

D (4.20)
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Puesto que normalmente d no es constante y la I verdadera se desconoce, general-
mente I en la ecuación (4.19) se reemplaza por z, el espesor de la membrana y

DIC.*  por  4,.4, ef’ la difusividad efectiva de Knudsen, que se determina experi-
mentalmente. Dx  A ef es independiente de la presión y varía con (T/kf)1’2.  Para, ,
mezclas binarias de gases,

NB M,  “2
-Es

NA t-1MB

Ademas, para un sólido dado [15],  DAB ef/Dx  A ef =
libre media X puede calcularse a partir de la relación

A

(4.21)

DAB’%4’ La trayectoria

(4.22)

yen
por

En el rango d/X de aproximadamente 0.2 a 20, un rango de transición, influ-
tanto la difusión molecular como la de Knudsen, y el flux está dado
[7*  12, 151  f

NA = N,ci DA,,  ef P,
N~~N~(’  +e) -Yti

NA  + NB RTz
In N,+NB(l  +&)  --YA, (4*23)

Se ha mostrado [t5)  que la ecuación (4.23) cambia a la ecuación (2.26) para condi-
ciones en que la difusión molecular prevalece (DK,*,  ef » DAB, ,f)  y a la ecuación
(4.19) cuando prevalece la difusión de Knudsen (DAB,  ef ?-  DK,*,  ,f).  Mas aún,
para poros abiertos, se aplica la ecuación (4.21) en todo el rango de transición para
sólidos cuyos diámetros de poro son del orden de 10 micrones (10m5  m) o menos.

l$jemplo  4.5 Las difusividades efectivas para el paso de hidrógeno y nitrógeno a 20 OC a través de
una pieza de 2 mm de espesor, de porcelana sin vidriar, se midieron determinando los fluxes
de difusión a contracorriente a 1 .O y 0.01 atm de presión [“l. La ecuación (4.23). resuelta simulti-
neamente para las dos mediciones, proporcionó las difusividades, DHIbN,,  d = X3(10-6)  m2/s  a
1 .O atm y h- Hh  ef = 1.17(10-s)  m2/s.  (u)  Calcular el diámetro de poro equivalente del sólido. (b)
Calcular los fluxes  de difusión para mezclas de Os- Ns  a una presión total de 0.1 atm, 20 “C, con
fracciones mal  de Os  = 0.8 y 0.2 a cada lado de la porcelana.

SOLUCIÓN (u)  DHzwN,  a 2O”C,  1 atm = 7.63(10m5)  m2/s.  Por lo tanto, Dverdadera/Def  =
7.63(10-i)/5.3(10-6) = 14.4. Puesto que esta relación es estrictamente función de la geometria
del sólido, debe aplicarse a todas las mezclas gaseosas en cualquier condición. Por lo tanto,

DK,  n, = 1.17(10W5)(14.4)  = 1.684(10w4)  m2/s.  La ecuación (4.20):

t La ecuación (4.23) se conoce como la ecuación de “gas polvoso”, debido a que como modelo
para derivarla se utilizb  un medio poroso que constaba de un agrupamiento de esferas al azar en el espa-
cio.

P \
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0.5

1
0.5

= 2.88(10-‘)  m o 0.288 micrones. Respuesta.

(b) Sea A = 0,, B = N,. Tabla 2.1: DAa, O’C,  1 atm = 1.81(10T5)  m’/s.  Por lo tanto, a 0.1
atm, 20 “C,

1 . 5
= 2.01 X 10w4  mz/s

2.01(10-4)
DAIS* ef = 14.4

= l.396(10m5)  m’/s

Ecuación (4.20):
0.5 0.5

BK .  A = 1.684 x 1O-4 = 4.23 x 10m5  m2/s

D 4.23 x lO-5
K, A. ef = 14.4

= 2.94 x lO-6  m2/s

Puesto que el diámetro de poro equivalente es menor que 10 micrones, se aplica la ecuación

(4.21).

;!=  -(EA)“‘=  -(-?&Y  -1.069

Ny 1 1
-=

Ny +  Na 1 + NaIN,

= 1-1.069  = - 14.49

.YA,  = 0.8, .YAZ  = 0.2, p, = 10 133 N/m2,  z = 0.002 m, DAB,~~/DK,A,~~  = 4.75. Ecuacibn
(4.23):

NoI =
- 14.49(1.396 x 10-5)(10  133) In - 14.49(1  + 4.75) - 0.2

8314(293)(0.002) - 14.49(1  + 4.75) - 0.8

= 3.01 X 10m6  kmol/m2.  s

NN, = (3.01 X 10m6)(  - 1.069) = -3.22 X 10m6  kmol/m2.  s Respuesta.

La difusión de Knudsen no se conoce para líquidos. Sin embargo, ocurren
importantes reducciones en la rapidez de difusión cuando las dimensiones mole-
culares del soluto que se difunde se vuelven significativas en relación con las di-
mensiones del poro del sólido [141.

La difusión superficial es un fenómeno que acompaña a la adsorción de solu-
tos sobre la superficie de los poros del sólido. Es una difusión “activada” [véase
la ecuación (4.14)],  que implica el salto de las moléculas adsorbidas de un sitio de
adsorción a otro. Puede describirse mediante una analogía bidimensional de la
Ley de Fick, con la “concentración superficial” expresada, por ejemplo, en
moles/área  en lugar de moles/volumen. Por lo normal, las difusividades superfi-
ciales están en el orden de 10w7  a 10m9  m2/s  a temperaturas ordinarias para gases
adsorbidos físicamente [‘31(véase  el capítulo 11). Para soluciones líquidas en
partículas adsorbentes de resina, las difusividades superficiales pueden ser del or-
den de lo- l2 m2/s  L9].
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Flujo hidrodinámico de gases Si existe una diferencia en la presión absoluta a
través de un sólido poroso, ocurrirá un flujo hidrodinámico del gas a través del
sólido. Considérese un sólido que consta de tubos capilares rectos y uniformes de
diámetro d y longitud 1 que van desde el lado con presión alta hasta el lado con
presión baja. A presiones ordinarias, el flujo de gas en los capilares puede ser la-
minar o turbulento, según que el número de Reynolds du&p  esté abajo o arriba
de 2 100. Para el propósito presente, en donde las velocidades son pequeñas, el
flujo será laminar. Para un gas sencillo, esto puede describirse mediante la Ley de
Poiseuille para un fluido compresible que obedece la ley de los gases ideales

d2g
NA - 32$RT  1.  Pr- --cP (Al - Pt21 (4.24)

en donde P,I - Pt2
Pt.*r  = 2 (4.25)

Esta ecuación supone que la diferencia de presión total es el resultado de fricción
en los poros e ignora pérdidas por entrada y salida y los efectos de la energía ciné-
tica, lo cual resulta satisfactorio para los propósitos presentes. Puesto que los po-
ros ni son rectos ni tienen un diámetro constante, al igual que con el flujo difusi-
vo, es mejor basar IV,,  en la sección transversal externa total del sólido y escribir
la ecuación (4.24) comot

NA  = - Pt2)

Si existen las condiciones de diámetro de poro y presión para las cuales prevalezca
el flujo de Knudsen (d/X < 0.2),  el flujo se describirá mediante la Ley de Knud-
sen, ecuaciones (4.17) y (4.20). Por supuesto, existirá un rango de condiciones
para la transición de flujo hidrodinámico a flujo de Knudsen. Si el gas es una mezcla
con composiciones diferentes y presión total diferente en cada lado del sólido po-
roso, entonces el flujo puede ser una combinación de hidrodinamico,  de Knudsen
y difusivo. Estos problemas fueron estudiados por Younguist t23].

Ejemplo 4.6 Un diafragma poroso de carbón con un espesor de 1 in (25.4 mm) y con un
diámetro promedio de poro de 0.01 cm permite el flujo de nitrógeno con una rapidez de 9.0 ft3
(medido a 1 atm, 80 “F) por ft2  por min  (0.0457 m3/m2  s,  26.7 OC)  con una diferencia de presión
a través del diafragma de 2 in (SO.8 mm) de agua. La temperatura fue de 80°C y la presi6n  des-
cendente de 0.1 atm. Calcular el flujo que se esperaría a 250°F (121°C) con la misma diferencia
de presión.

t Algunas veces, la ecuación (4.26) se escribe en función del flujo volumkrico Vdel flujo de gas a
la presión promedio por unidad de sección transversal del sólido y una permeabilidad P:



1 1 4 OPERACIONES DE TRANSFERENCIA DE MASA

%LUCIC>N La viscosidad del nitrógeno = 1.8(10-‘)  kg/m . s a 26.7 OC (300 K). A 1 am,  p, =
10 133 N/m*.  MN,  = 28.02. La ecuación (4.22):

‘J - 3.2(1.8  x 10-5) 83 14(300) o.5

1 0 133 27r( 1)(28.02) 1
= 6.77 x IO-’  m

Con d = lOe4  m, d/X = 148, el flujo de Knudsen no ocurrira.  Se aplica la Ley de Poisieulle,
ecuación (4.26) y se utilizará para calcular k. El flujo de N,  correspondiente a 9.0 ft3/min  ft*  a
300 K, 1 atm = 0.0457 m3/m2  s o

0.0457273 -!-300 22.41 = 1.856 x IO-) kmol/m*. s = N,

3386PII - PI2 = (2 inH,O) - =13.6 498 N/m*

p,,  pr = 10 133 + y = 10 382 N/m*

Ecuación (4.26):

k-
N,RTz = (1.856 x 10-3)(8314)(300)(0.0254)

P,,JP,I  - P,z) 10 382(498)

= 2.27 x lOe5 m4/N . s

A 250°F (121T  = 393 K), la viscosidad del nitrógeno = 2.2(10w5)kg/m  . s. Esto da como
resultado una nueva k[(ecuación  (4.24)]:

k = (2.27  x  10-5)(i.8  x  10-5)  =  I 8 5 7  x  10-5m4iN.  s
2 . 2  x  10-5

Eq. (4.26):

NA  =
(1.857  x 10-5)(10  382)(498)  5  1  157  x 1o-3  kmol,m2.  s

8314(393)(0.0254)  ’

= 7.35 ft’/ft*. min,  medidoa  121”C,  1  atm std. Respuesta.

NOTACIÓN PARA EL CAPÍTULO 4

Puede utilizarse cualquier conjunto consistente de unidades, excepto cuando se senale.

la mitad del espesor: radio, L
la mitad del ancho, L
concentracibn,  mol/L3
la mitad de la longitud, L
diámetro del poro, L
operador diferencial
difusividad molecular, L2/8 [en las ecuaciones (4.15) y (4.16),  cm*/s]
difusividad efectiva, L2/0
difusividad de Knudsen, L2/8
fracción de soluto eliminado, adimensional
funciones
factor de conversión, ML/W
energía de activaci6n,  FL/mul
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k
1
M
N
P
PI
P

R
s

s
T
u
ú
V

w
Y
z

e
x
IJ

97
P

una constante, L4/F8
longitud, longitud del poro, L
peso molecular, M/mol
flux molar, mol/L*8
presión parcial, F/L*  [en la ecuacibn  (4.15),  cm Hg]
presion  total, F/L2
permeabilidad, L’/L*e[(F/L*)].  En la ecuacion (4.16). cm3  de gas a temp
std y presi6n/cm*  . s - (cm Hg/cm)
constante universal del estado gaseoso, FL/mol  T
coeficiente de solubilidad o constante de la Ley de Henry, L3/L3(F/L2).  En las ecuaciones (4.15)
y (4.16). (cm3  de gas a temp std y presión)/cm3  (cm Hg)
area de la sección transversal, L*
temperatura absoluta ,  T
velocidad pr., L/8
velocidad molecular media, L/8
flux de difusion,  L3/L2B.  En la ecuación (4.15),  cm3  de gas a temp std y presi6n/cm2  * s
rapidez de difusión, mol/e
concentración, fracción mol
espesor de la membrana o gránulo, L
distancia en la direcci6n  de difusi6n,  L
espesor de la membrana, cm
tiempo, 8
trayectoria libre media molecular, L
viscosidad, M/L8
3.1416
densidad, M/L3

Subíndices:

hB
promedio
componentes A, B

e en el tiempo 8
0 inicial (en el tiempo cero)
1,  2 posiciones 1, 2
03 al tiempo 03;  en el equilibrio
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PROBLEMAS

4.1 Se ha demostrado que la eliminación del aceite de soya  que impregna una arcilla porosa por
contacto con un disolvente del aceite, es ocasionada por difusión interna del aceite a través del
sólido [Boucher, Brier y Osburn, Trans.  AIChE, 38,967 (1942)].  La placa de arcilla, 1/16  in de
espesor, 1.80 in de longitud y 1.08 in de grosor (1.588 mm x 45.7 mm x 27.4 mm), con los lados
estrechos sellados, se impregnó con aceite de soya  hasta una concentración uniforme de 0.229
kg de aceite/kg  de arcilla seca. Se sumergió en una corriente en movimiento de tetracloroetile-
no puro a 120°F (49”C),  en donde el contenido de aceite en la placa se redujo a 0.048 kg
aceite/kg arcilla seca en 1 h. La resistencia a la difusión puede considerarse que reside comple-
tamente en la placa; el contenido final de aceite en la arcilla puede considerarse como cero
cuando se pone en contacto con el solvente puro durante un tiempo infinito.
(u)  Calcule la difusividad efectiva.
(b)  Un cilindro de la misma arcilla, 0.5 in (12.7 mm) de diametro,  1  in (25.4 mm) de longitud,

contiene una concentraci6n  inicial uniforme de 0.17 kg aceite/kg arcilla. Cuando se su-
merge en una corriente en movimiento de tetracloroetileno puro a 49 “C, ia qué concentra-
cibn  descenderá el contenido en aceite despues  de 10 h?

Respuesta: 0.0748
(c) Vuelva a calcular b para los casos en que únicamente una de las puntas del cilindro esté

sellada y en que ninguna de las puntas esté sellada.
(d)  En cuánto tiempo descenderá la concentración hasta 0.01 kg aceite/kg arcilla para el caso

‘b cuando ninguna de las puntas está sellada.
Respuesta: 4 1  h

4.2 Una placa de arcilla, como la que se utiliza para fabricar ladrillos, de 50 mm de espesor, se secó
en las dos superficies planas teniendo los cuatro lados estrechos sellados, mediante exposici6n
al aire. El contenido inicial uniforme de humedad era del 15%. El secado tuvo lugar por difu-
sión interna del agua liquida hacia la superficie, seguida de evaporación en la superficie. Puede
suponerse que la difusividad es constante al variar la concentración de agua y uniforme en to-
das las direcciones. El contenido de humedad superficial fue de 3%. En 5 h, el contenido de hu-
medad promedio había descendido hasta 10.2%.

a) Calcule la difusividad efectiva.
b) En las mismas condiciones de secado, jcuánto tiempo más se hubiera necesitado para re-

ducir el contenido promedio de agua hasta 6%?
c) iEn cuanto tiempo se secará una esfera de 150 mm de radio desde 15 hasta 6%,  en las mis-

mas condiciones de secado?
d) ¿En  cuanto tiempo se secará un cilindro de 0.333 m de longitud y 150 mm de difimetro,

que se seca en toda la superficie, hasta un contenido de humedad del 6%?
Respuesta: 47.5 h.

4.3 Un tanque esférico con paredes de acero de 2 mm de espesor va a contener 1 litro de hidrógeno
puro a una presión absoluta de 1.3(106) N/m2  (189 Ib@)  y una temperatura de 300°C.  La su-
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perficie interna se encontrará en la concentraci6n  de saturación de hidrógeno; la superficie exter-
na se mantendrá en un contenido de hidrógeno de cero. La solubilidad es proporcional ap,“‘,  en
donde p.  es la presión de hidr6geno;  y a 1 atm, 300 “C,  la solubilidad es 1 ppm (partes por
millón) en peso. A 300 “C, la difusividad del hidr6geno  en el acero = 5(lO-‘p  m*/s.  La densi-
dad del acero es 7 500 kg/m’ (468 Ib,/ft’).

a) Calcule la rapidez de perdida del hidr6geno  cuando la presión interna se mantiene a
1 .3(106) N/m2,  expresada en kg/h.

6) Si no se admite hidrógeno en el tanque, ¿en cuknto  tiempo descenderá la presión hasta la
mitad de su valor original? Supóngase que siempre se mantiene el gradiente de concentra-
ción lineal en el acero, que el hidrógeno sigue la ley de los gases ideales en las presiones que
prevalecen.

Respuesta: 7.8 h.
4.4 Un plato de porcelana sin vidriar de 5 mm de espesor tiene un diametro  de poro promedio de

0.2 micras. Gas oxígeno puro a una presión absoluta de 20 mm Hg. 100 “C, en un lado del pla-
to pasa a través de 61  con una rapidez de 0.093 cm3  (a 20 mm Hg, 100 “C) por segundo por cm*
cuando la presión en el lado inferior es tan baja que puede considerarse despreciable. Calcular
la rapidez de paso del gas hidrógeno a 25 “C  y una presión de 10 mm Hg abs;  despréciese la
presión inferior.

Respuesta: 1.78(10e6)  kmol/m2  . s.



CAPfTULO

CINCO
TRANSFERENCIA DE MASA INTERFACIAL

Hasta ahora ~610  se ha considerado la difusión de sustancias dentro de una única
fase. Sin embargo, en la mayoría de las operaciones de transferencia de masa, se
ponen en contacto dos fases insolubles, con el fin de que entre dichas fases se es-
tablezca la transferencia de las sustancias que las forman. Por lo tanto, ahora
interesa la aplicación simultánea del mecanismo de difusión para cada fase en el
sistema combinado. Ya se vio que la rapidez de difusión dentro de cada fase de-
pende del gradiente de concentracion que existe en ella. Al mismo tiempo, los gra-
dientes de concentracion del sistema de dos fases, indican el alejamiento de la
posición de equilibrio que existe entre las fases. Si se estableciese el equilibrio, los
gradientes de concentración y por ende la rapidez de difusión descenderían a
cero. Por lo tanto, es necesario considerar tanto los fenomenos de difusion  como
los equilibrios, con el fin de describir por completo las diferentes situaciones.

EQUILIBRIO

Es conveniente considerar primero las características de una operación particular
en el equilibrio y luego generalizar los resultados a otras operaciones. Como
ejemplo, considérese la operación de absorción de un gas, que sucede cuando se
disuelve el amoniaco de una mezcla amoniaco-aire en agua líquida. Supóngase
que una cantidad fija de agua líquida se coloca en un recipiente cerrado junto con
una mezcla gaseosa de amoniaco y aire; todo se dispuso de tal forma que el siste-
ma se mantuviera a temperatura y presión constantes, Puesto que el amoniaco es
muy soluble en agua, una parte de las moléculas de amoniaco se transferirtin  ins-
tantáneamente del gas al líquido, cruzando la superficie interfacial que separa las

118
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dos fases. Parte de las moléculas de amoniaco regresaran al gas, con una rapidez
proporcional a su concentración en el líquido. Conforme mas amoniaco entre en
el liquido y cuanto mayor sea el aumento consecuente en la concentración de
amoniaco en el líquido, tanto mayor sera  la rapidez con la cual el amoniaco regresa
al gas; no obstante, llegará un momento en que la rapidez con la cual el amo-
niaco entra en el líquido será exactamente igual a aquella con la cual lo abandona.
Al mismo tiempo, mediante el mecanismo de difusibn, las concetraciones  en cada
fase se vuelven uniformes. Ahora existe un equilibrio din&rnico;  aun cuando
las moléculas de amoniaco continúan transfiriéndose de una fase a otra, la trans-
ferencia neta desciende a cero. Las concentraciones dentro de cada fase, ya no
cambian. Para el observador, que no puede ver cada una de las moléculas, apa-
rentemente la difusión se ha detenido.

Si ahora se inyecta una cantidad adicional de amoniaco dentro del recipiente,
después de cierto tiempo se alcanzará una nueva serie de concentraciones en el
equilibrio; las concentraciones en cada fase serán mayores que las obtenidas ini-
cialmente. De esta forma, al final se puede obtener la relaci6n total entre las con-
centraciones en el equilibrio en ambas fases. Si se designa al amoniaco como la
sustancia A, las concentraciones en el equilibrio en el gas y en el líquido, y,  y x
fracción mol, respectivamente, darán lugar a una curva de distribucidn  en e4
equilibrio, como la que se muestra en la figura 5.1. Esta curva es independiente de
las cantidades iniciales de agua y aire, y sólo depende de las condiciones, como
temperatura y presión, que se le impongan al sistema de tres componentes. Es im-
portante observar que en el equilibrio las concentraciones en las dos fases no son
iguales; más bien, el potencial químico del amoniaco es igual en las dos fases;
además, se recordara (capítulo 2) que esta igualdad en los potenciales químicos,
no en las concentraciones, es la que interrumpe la transferencia neta del soluto.

Por supuesto, la curva de la figura 5.1 no muestra todas las concentraciones
que existen en el equilibrio dentro del sistema. Por ejemplo, el agua se evaporará

fracci6n  mal  de A en el liquido = XA

Figura 5.1 Distribucih  en el equilibrio de un soluto
entre una fase gaseosa y una líquida a temperatura
constante. _
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parcialmente en la fase gaseosa; asimismo, una pequeña cantidad de los compo-
nentes,del aire quedará disuelta en el líquido, y se establecerhn las concentra-
ciones en el equilibrio de estas sustancias. Por el momento no se van a considerar
estos equilibrios, puesto que son de poca importancia para el tema por tratar. Ob-
viamente, para describir el equilibrio, pueden utilizarse también otras unidades
de concentraci¿m  diferentes a fracción mol.

Por lo general, siempre que una sustancia se distribuya entre dos fases inso-
lubles, se puede establecer un equilibrio dinámico de este tipo. Los diferentes
equilibrios son propios del sistema particular que se esté considerando. Así, re-
emplazando el agua en el ejemplo anterior por otro líquido como benceno (o
por un adsorbente sólido, como carbón activado), o reemplazando el amoniaco por
otro soluto como di6xido  de azufre, se obtendrán en cada caso nuevas curvas que
no guardan relación con la primera. El equilibrio resultante para un sistema de
dos fases líquidas no tiene relación con el de un sistema líquido-sólido. El análisis
de las formas características de las curvas en el equilibrio para diferentes si-
tuaciones y la influencia de las condiciones como temperatura y presión, debe
efectuarse cuando se estudien las operaciones unitarias individuales. No obstante,
los principios siguientes son comunes a todos los sistemas en que ocurra la distri-
bución de sustancias entre dos fases insolubles:

1. En un conjunto fijo de condiciones existe, con referencia a la temperatura y
presión, una serie de relaciones en el equilibrio; dichas relaciones pueden
mostrarse gráficamente en la forma de una curva de distribución en el
equilibrio para cada sustancia distribuida; con este propósito, se grafican una
contra otra las concentraciones en el equilibrio de la sustancia en las dos fases.

2. Para un sistema en el equilibrio, no hay difusión neta de los componentes
entre las fases.

3 . Cuando un sistema no está en equilibrio, la difusión de los componentes entre
las fäses  sucede de tal forma que el sistema alcanza una condición de
equilibrio. Si hay tiempo suficiente, prevalecerán por último las concentra-
ciones en el equilibrio.

DIFUSIÓN INTERFACIAL

Habiendo establecido que el alejamiento de la posición de equilibrio proporciona
la fuerza motriz para la difusión, se van a estudiar ahora las rapideces de difu-
sibn en función de las fuerzas motrices. Muchas de las operaciones de transferen-
cia de masa se llevan a cabo en la forma de flujo estacionario (continuo), con flu-
jo continuo e invariable de las fases en contacto y bajo circunstancias tales que las
concentraciones en cualquier punto del equipo usado no cambian con el tiempo.
Es conveniente utilizar como ejemplo una de estas operaciones, a fin de establecer
los principios, los cuales posteriormente se generalizarán a otras operaciones.
Con este propósito, considérese la absorciónde un gas soluble, como amoniaco (sus-



TRANSFERENCIA DE MASA INTERFACIAL 121

Distama Flgutn  5.2 El concepto de la doble resistencia.

tancia  A), de una mezcla formada, por ejemplo, de aire y amoniaco; se usa agua
líquida como absorbente; la absorcibn se realiza en uno de los aparatos mas sen-
cillos, la torre de paredes mojadas que se describió previamente en el capítulo 3
(figura 3.11). La mezcla de amoniaco-aire puede entrar por el fondo y fluir en
forma ascendente, mientras que el agua fluye en forma descendente alrededor de
la parte interna del tubo. Cambia la composición de la mezcla gaseosa: su con-
centración elevada de soluto se vuelve menor mientras la mezcla fluye en forma
ascendente, porque el agua disuelve al amoniaco y lo deposita en el fondo como
una solución de amoniaco acuosa. En condiciones de estado estacionario, las
concentraciones en cualquier punto en el aparato no cambian con el paso del
tiempo.

Transferencia de masa local entre dos fases

Se va a estudiar la situación a una altura particular de la torre; por ejemplo, entre
la parte superior y la inferior. Puesto que el soluto se esta difundiendo de la fase
gaseosa hacia el líquido, debe existfr un gradiente de concentración en el sentido
de la transferencia de masa dentro de cada fase. Esto puede mostrarse gráfica-
mente en función de la distancia a través de las fases, como en la figura 5.2, en
donde se muestra una sección a través de las dos fases en contacto. Se supone que
no ocurre reacción química. La concentracion de A en la masa principal del gas es
vA, o fraccion  mol y desciende hasta up,  i en la interfase. En el líquido, la con-
centración desciende de xA  i en la interfase a xA  f en la masa principal del
líquido. Las concentraciones uA  o y xA  L no son claramente valores en el
equilibrio, puesto que si lo fueran; no habría difusión del soluto. Al mismo tiem-
po, estas concentraciones no pueden utilizarse de modo directo con un coeficiente
de transferencia de masa para describir la rapidez de transferencia de masa en la
interfase, porque las dos concentraciones están relacionadas de manera distinta
con el potencial químico,, el cual es la “fuerza motriz” real de la transferencia de
masa.

Para solucionar este problema; Lewis y Whitman ta, l’) supusieron que las
únicas resistencias a la difusión son las que de suyo presentan los fluidos. Por
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consiguiente, no hay resistencia a la transferencia de soluto a través de la interfase
que separa las fases, y, como resultado, las concentraciones y,,  i y xA  i son valo-
res en el equilibrio, dados por la curva de distribución en el equilibrio del
sistema.?

La seguridad de esta teoría ha sido tema de muchos estudios. Una revisión
cuidadosa de los resultados indica que es raro el alejamiento de la concentracibn
en el equilibrio en la interfase. Se ha mostrado teóricamente ~1 que es probable el
alejamiento del equilibrio, si la rapidez de la transferencia de masa es muy eleva-
da, mucho mayor que la que podría encontrarse en cualquier situación práctica.
Las mediciones cuidadosas de las circunstancias reales cuando las interfases están
limpias y las condiciones están controladas cuidadosamente t4* 12] verifican la vali-
dez de la suposicibn.

No obstante, ocurren inesperadamente grandes y pequefias velocidades de
transferencia entre dos fases; con frecuencia han sido atribuidas incorrectamente
al alejamiento de la suposición de equilibrio. Por ejemplo, el calor de transferen-
cia de un soluto, como resultado de una diferencia en los calores de disolución en
las dos fases, hará que la temperatura de la interfase aumente o disminuya con re-
lacibn a la temperatura de la masa principal de la fase t13); entonces la distribu-
ción en el equilibrio en la interfase será distinta de la distribución previsible para
la temperatura de la masa principal de la fase. Debido a fenómenos inesperados
cerca de la interfase en una o en ambas fases en contacto (causados por la presen-
cia de agentes tensoactivos y similares), puede haber un alejamiento de la rapidez
de transferencia de los valores esperados, lo cual puede, erróneamente, atribuirse
al alejamiento del equilibrio en la interfase. Posteriormente se considerarán estos
temas. En consecuencia, en situaciones ordinarias las concentraciones interfa-
ciales de la figura 5.2 son las correspondientes a un punto sobre la curva de distri-
bución en el equilibrio.

Nuevamente, con referencia a la figura 5.2, es claro que el aumento de con-
centración en la interfase, de yA  i a xA  i, no es una barrera para la difusibn  en la
dirección del gas al liquido. Son’  concentraciones en el equilibrio y, por lo tanto,
corresponden a potenciales químicos iguales de la sustancia A en ambas fases en
la interfase.

Las diferentes concentraciones también pueden mostrarse en forma gráfica,
como en la figura 5.3; las coordenadas serán las de la curva de distribución en el
equilibrio. El punto P representa las dos concentraciones de las fases; el punto A4,
las que se encuentran en la interfase. Para la transferencia de masa en estado esta-
cionario, la rapidez con la cual A alcanza la interfase del gas debe ser igual a
aquélla con la cual se difunde en el líquido, de tal forma que no haya acumula-
ci6n  o agotamiento de A en la interfase. Por lo tanto, el flux de A se puede escri-

t Incorrectamente, esta teoría se ha llamado teoría de “doble película”; se dice
“incorrectamente”, debido a que no estk  relacionada ni depende de la teoría de la película de los co-
eficientes de transferencia de masa descrita en el capítulo 3. Un nombre más apropiado sería teoría de
la “doble resistencia”.
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Curva de dlstribucih  en el

*AL *Ai

Concentración de soluto en el líquido

Figura 5.3 Alejamiento de las concentraciones de las fa-
ses totales del equilibrio.

bir en función de los coeficientes de transferencia de masa respecto de cada fase y
de los cambios de concentración apropiados para cada una (el desarrollo debe ha-
cerse en función de los coeficientes del tipo k, porque esto es más sencillo; poste-
riormente se indicarán los resultados para los coeficientes de tipo F).  Por lo tan-
to, cuando k, y k, son los coeficientes aplicables en forma local,

N* = kybA,  G - YA,¡) = kx(xA,i  - xA,L) (5.1)

y las diferencias en las y y las x se consideran como las “fuerzas motrices” para la
transferencia de masa. La reordenación

YA, G -YA,¡ k= -2
xA,L - xA,i tv

(5.2)

proporciona la pendiente de la línea PM. Si se conocen los coeficientes de transfe-
rencia de masá, pueden determinarse las concentraciones en la interfase y, por en-
de, el flux NA, ya sea gráficamente (graficando la línea PM) o analíticamente, re-
solviendo la ecuación (5.2) con una expresión para la curva de distribucibn  en el
equilibrio,

YA, i = ffxA, i) (5.3)

Coeficientes globales de transferencia de masa local

En determinaciones experimentales de la rapidez de la transferencia de masa, ge-
neralmente es posible determinar, por muestreo y análisis, las concentraciones de
soluto en la masa total de los fluidos. Sin embargo, el muestreo adecuado de los
fluidos en la interfase es generalmente imposible, puesto que la mayor parte de las
diferencias de concentraci¿m,  como y,  o - yA  i, tienen lugar en distancias extre-
madamente pequefias.  Un aparato ordinario d& muestreo resultaría tan grande en
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Curva en el equillbrlo

‘AL lAi
l

XA Figura 5.4 Diferencias globales de concentración.

comparación con esta distancia que sería imposible acercarse lo suficiente a la in-
terfase. Por tanto, el muestreo y el análisis proporcionarhn  y,,  o y xA, L, pero no
y,.,  i ni xA  ii En estas circunstancias, sólo puede determinarse un efecto global en
fuhbn  de  las concentraciones en la masa principal. Sin embargo, estas con-
centraciones no tienen de suyo las mismas bases en función del potencial químico.

Considérese la situación que se muestra en la figura 5.4. Puesto que la curva
de distribución en el equilibrio es única a temperatura y presión dadas, entonces
yi,  en equilibrio con xA  L, es una medida de xA  L tan adecuada como lo es xA, L
por sí misma; más aún, hene la misma base que jA o.  Entonces, el efecto comple-
to de la transferencia de masa de las dos fases puede medirse en función de un co-
eficiente global de transferencia de masa KY

NA  = ~(YA.  G - ~2) (5.4)

A partir de la geometría de la figura

YA.G  -d = (YA&- -  YA. ; )  +  (YA. ;  -  Y:) = (YA. C -  YA,; )  + m’(xAei -  xA,  L)

(5.5)

en donde m' es la pendiente de la cuerda CM. Sustituyendo las diferencias de
concentración por sus (flux/coeficiente) equivalentes, dados por las ecuaciones
(5.1)  Y (5.4)

0

N N m’N,A=A+-
Ky ky  k (5.6)

(5.7)

Esto muestra la relación entre los coeficientes de transferencia para cada fase por
separado; el coeficiente global tendrá la forma de una suma de resistencias (de
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aquí el término de teoría de “doble resistencia”). En la misma forma, X: es una
medida de yA,o  y p uede utilizarse para definir otro coeficiente global K,

y se demuestra fácilmente que

1 1 1-=?-
K, m”k,  + z

en donde m”  es la pendiente de la cuerda MD en la figura 5.4. Las ecuaciones
(5.7) y (5.9) llevan a las siguientes relaciones entre las resistencias a la transferen-
cia de masa:

Resistencia en la fase gaseosa WY
Resistencia total en las dos fases = -14

Resistencia en la fase líquida ‘ikx-
Resistencia total en las dos fases l/K

(5.10)

(5.11)

Suponiendo que los valores numéricos de k,  y k,,  son aproximadamente
iguales, puede demostrarse fácilmente la importancia de la pendiente de las cuer-
das de la curva en el equilibrio. Si m’ es pequeña (la curva de distribución en el
equilibrio es muy plana), de tal forma que en el equilibrio sólo una pequeña con-
centración de A en el gas proporcione una concentración muy grande en el
liquido (el soluto A es muy soluble en el líquido), entonces el término m’/k,  en la
ecuación (5.7) se vuelve poco importante, la resistencia principal se representa
por l/k,  y se dice que la rapidez de transferencia de masa está controlada por la
fase gaseosa. Llevando al extremo lo anterior se tiene

*h,YA,G  -YA-YA.G  -YA.;

(5.12)

En estas circunstancias, ni los cambios muy grandes en el porcentaje de k,  afecta-
rán significativamente a K,,  y será más adecuado dirigir los esfuerzos al aumento
de la rapidez de transferencia de masa mediante la disminución de la resisten-
cia de la fase gaseosa. Inversamente, cuando m ” es muy grande (el soluto A es relati-
vamente insoluble en el líquido), con k,  y k,,  casi iguales, el primer término del
lado derecho de la ecuación (5.9) se vuelve poco importante y la resistencia princi-
pal a la transferencia de masa se presenta dentro del líquido; entonces se dice que
éste controla la rapidez. Finalmente, se tiene

xi-XA.LXXA,i-XA,L (5.15)
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En estos casos, los esfuerzos para efectuar cambios grandes en la rapidez de
transferencia de masa se deben dirigir a las condiciones que modifican el coefi-
ciente del líquido k,.  Para los casos en que k, y k,, no son casi iguales, la figura 5.4
muestra que el tamafio relativo de la relación k,/k,  y de M ’ (o m “) determinará la
localización de la resistencia que controla la transferencia de masa.

Algunas veces es útil observar que el efecto de la temperatura es mucho ma-
yor para los coeficientes de transferencia de masa para líquidos que para gases
(por ejemplo, véase el problema 3.7). En consecuencia, un efecto grande de la
temperatura sobre el coeficiente global, cuando se determina experimentalmente,
es por lo común una clara indicación de que la resistencia que controla la transfe-
rencia de masa está en la fase líquida.

Con el fin de establecer la naturaleza de la teoría de doble resistencia y el
concepto de coeficiente local, se ha escogido como ejemplo la absorción de un
gas. Los principios se pueden aplicar a cualquier operación de transferencia de
masa; además, pueden ser aplicados en función de los coeficientes del tipo k, si
se emplean unidades de concentración como las listadas en la tabla 3.1 (después se
consideran por separado los coeficientes de tipoF).  En cada caso, los valores de
m ’ y m ” deben definirse adecuadamente y utilizarse en forma congruente con los
coeficientes. Por tanto, si a las fases generalizadas se les denomina E (con las con-
centraciones expresadas como i) y R (con las concentraciones expresadas comoj),

1 1 m’-=-+-
KE kE  kR

1 1 1-=
KR m”kE  + k,

i,  i - ii
m’=.  ’ . m” =

JA. i - JA. R

ii = -f(iA.  R) iA,  E = f(d)

(5.16)

(5.17)

(5.18)

(5.19)

en donde f es la función de distribución en el equilibrio.

Coeficientes locales: caso general

Cuando se trabaja con situaciones donde no ocurre la difusión de una única sus-
tancia o la contradifusión equimolar, o bien, si la rapidez de transferencia de ma-
sa es elevada, se deben utilizar los coeficientes de tipo F. La aproximación general
es la misma, aunque las expresiones resultantes son más complicadas que las ante-
riores. Así, cuando se tenga una situación como la mostrada de la figura 5.2 a la
5.4, el flux de transferencia de masa es

N A
NA/CN  - YA. I _ ;; FL  ln NA/xN - xA, L

NA/xN - YA. G NA/~N  - XA,r

(5 20)

*

en donde FG y FL  son los coeficientes para la fase gaseosa y líquida para la sustan-
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ciaAy  CN = NA + NA + Nc + * * *  La ecuación (5.20) se transforma en tsl

NA/2 N - yA, ; = N,/EN - xA,  L FL/FG

NA/LN  - YA, G NJE N - XA,  i
(5.21)

Las composiciones en la interfase, yA, i y xA, i, pueden encontrarse graficando la
ecuación (5.21) (reemplazando yA  i por yA  y xA, i por xA) sobre el diagrama de
distribución (figura 5.3) y determinando la intersección de la curva resultante con
la curva de distribución. En general, este es un procedimiento de prueba y error,
puesto que no se puede conocer N,/CN; debe hacerse conjuntamente con la
ecuación (5.20). En los casos especiales en donde solo hay difusión de A y en
la contradifusión equimolar en dos fases componentes, no se requiere el metodo
de prueba de error.

También se pueden definir los coeficientes globales FO,  y FO  como

N A
NA/:  N - Yi  _ NA  FIn’NA/zN  - xA,  L c5 22j

NA/XN  -yA,G CN OL -NJZN  - X: *

Mediante un procedimiento similar al utilizado para las K, se puede mostrar que
las F, para fases globales e individuales, están relacionadas entre sí:

N A 1 [ NA

exp (N,JEN)FoG = exp  (NA/XN)FG 1
+ m, NA/~N  - xA,  L

NA/~N  - YA, G

(5.23)

exp

+exp (5.24)

en donde exp. Z significa ez.  Afortunadamente, esto simplifica dos de los casos
especiales más importantes:

1. Difusidn  de un componente (EN  = NA,  NJI:  N = l.O)t

eN~/Fo~  = ~NA/FG  + m' ' - xA,L1 _ yA G(l - eVNAiFL)

,-NA/&  = -;,, ; 12”~  - @‘,/FG)  + ,-NA/FL
A, L

t Las ecuaciones (5.25) y (5.26) también pueden escribirse en la siguiente forma:

1 1  (1 - YAM m’( I - X,JiM-P-
FOG Fo  (1 - YA,,,  + J~í;,(l  - YAA,

(5.25)

(5.26)

(5.25~)
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2. Contradifusión  equimolar [EN = 0 (FG  = ki,  FL  = k:)]

1 1 1-=-
FOL mUFG +F

Uso de los coeficientes globales locales

El concepto de coeficientes globales de transferencia de masa es en muchos aspec-
tos similar al de los coeficientes globales de transferencia de calor en el caso del
disefio de un intercambiador  de calor. Y, tal como se acostumbra en la transfe-
rencia de calor, así también los coeficientes globales de transferencia de masa a
menudo se sintetizan a través de las relaciones obtenidas anteriormente a partir de
los coeficientes individuales para las fases separadas. Dichos coeficientes globales
se pueden obtener, por ejemplo, de las correlaciones del capítulo 3 o de las que se
desarrollarán en capítulos posteriores con respecto a tipos específicos de equipo
para transferencia de masa. Es importante reconocer las limitaciones inherentes a
este procedimiento taI.

Las circunstancias hidrodinámicas deben ser las mismas que aquéllas  para las
cuales se desarrollaron las correlaciones. Especialmente, en el caso de dos fluidos,
en donde el movimiento en uno de ellos puede modificar el movimiento en el
otro, las correlaciones individuales podrían ser inadecuadas al no tomar en cuenta
este efecto sobre los coeficientes de transferencia. Sin embargo, hay otros efectos
importantes. Algunas veces, la transferencia de un soluto (por ejemplo, la trans-
ferencia de éter etílico de agua a aire) puede tener como resultado, en la interfase,
elevados gradientes de tensión interfacial; a su vez, éstos pueden provocar un
movimiento increíblemente rápido del líquido en la interfase (“turbulencia in-
terfacial”  o efecto de Marangoni) t”j.  En un caso semejante, los números de Rey-
nolds para la fase, que se utilizaron en el capítulo 3, ya no representan el nivel de
turbulencia en la interfase; es probable también que la rapidez de transferencia
de masa sea bastante mayor de la prevista. En otros casos, los agentes tensoacti-
vos en un líquido, aun cuando se encuentren en concentraciones promedio extra-
ordinariamente bajas, se concentran en la interfase, en donde pueden: (1) bloquear
parcialmente la interfase a la transferencia de soluto tr5j;  (2) hacer más rígidas
las capas interfaciales líquidas t’], 0 (3) interactuar con un soluto que se está trans-
firiendo t3].  En cualquier caso, la rapidez de transferencia de masa se reduce.

en donde

1 1 (1 -Y,JiM
- = m”F,  (1 - x*).~FOL

+ 1.  0 - X,diM

FL (1 - xd.,,,

(1 - YA)iM  = media logarítmica de 1  - ya, G  y 1 - yh i

(1 - Y,&M =  media logarítmica de 1  - Y,,~  y 1 - yX

(1 - x& =  ‘media logarítmica de 1  - xAe  L y 1 - xA  i

(1 - x~).~  =  media logarítmica de 1  - xA, L  y 1 - XX

(5.26~)
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La simple presencia de una resistencia a la transferencia de masa en una fase
no tiene por qué modificar la transferencia en la otra; con otras palabras, las re-
sistencias no deben interactuar. Esto puede ser importante, puesto que las corre-
laciones para el coeficiente de una fase individual frecuentemente se desarrollan
en condiciones en las cuales es nuIa la resistencia a la transferencia de masa en la
segunda fase; por ejemplo, cuando la segunda fase es una sustancia pura. El aná-
lisis de estas situaciones depende del mecanismo que se suponga para la transfe-
rencia de masa (película, renovación de la superficie, etcétera); aún no se ha des-
arrollado completamente.

Coeficientes globales promedio

Como se mostrará en los aparatos de transferencia de masa las concentraciones
de las fases en contacto por lo general varían considerablemente de un lugar a
otro; por lo tanto, un punto como P en las figuras 5.3 y 5.4 es simplemente un
punto de un número infinito que forma una curva en estas figuras. Así, en el absor-
bedor de gases de paredes mojadas por contradifusión que se consideró antes, las
concentraciones de soluto en los dos fluidos son pequeñas en la parte superior y
elevadas en la inferior. En estos casos, se puede hablar de un coeficiente global
promedio que se puede aplicar a todo el aparato. Este coeficiente promedio puede
obtenerse de los coeficientes para cada fase individual mediante las mismas
ecuaciones que se desarrollaron antes para los coeficientes globales locales; se
considerará que la cantidad m’kJk,  (o m “k,/k,)  permanece constante en todas
partes t6j.Por supuesto, los valores de los coeficientes y de la pendiente m ’ pueden
variar de tal forma que se compensan a sí mismos. Sin embargo, puesto que los
coeficientes promedio de la fase, que se suponen constantes en todo el aparato,
son generalmente los únicos que se poseen, los coeficientes globales promedio en
general prácticamente sólo tienen significado cuando m ’ = m M = constante, es
decir, cuando la curva de distribución en el equilibrio es una línea recta. Es obvio
también que debe existir el mismo régimen hidrodinámico en todo el aparato,
para que tenga sentido un coeficiente global promedio.

Ejemplo 5.1 Una torre de absorción de paredes mojadas, I in (2.54 cm) de DI, se alimenta con
agua como líquido en la pared y con una mezcla de amoniaco-aire como gas en la parte central.
A cierto nivel en la torre, la concentración de amoniaco en el gas es 0.80 fracción mol y en el
líquido es 0.05 fracción mol. La temperatura es = 80 “F  (26.7 “C) y la presión 1  atm. El gasto es
tal que el coeficiente de transferencia de masa local en el liquido, a partir de una correlacion  ob-
tenida con soluciones diluidas, es kL = 0.34 Ib mol/ft’.  h. (Ib mol/ft3)  = 2.87(10-‘)
kmol/m2  . s . (kmol/m3);  el número local de Sherwood para el gas es 40. La difudvidad  del
amoniaco en aire = 0.890 ft2  = 2.297(10-‘)  m2/s.  Calcúlese el flux local de transferencia de
masa para la absorción de amoniaco; se desprecia la evaporación del agua.

SOLUCI6N  yA, G  =  0 . 8 0 ,  x,,  L = 0.05 fracción mol de amoniaco. Debido a la elevada con-
centración de amoniaco en el gas, se utilizará F en lugar de k. La notación es la misma del
capitulo 3.
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. 9 -

.7  -
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I
Equilibrio ~

I

0 0.1 0.2 0.3
xa  = fraccibn  mol del NH3  en el líquido

Figura 5.5 Construcción para el ejemplo 5.1.

Líquido De la tabla 3.1, FL = kLxB,  Me. Puesto que el peso molecular del amoniaco y el del
agua son parecidos, y como la densidad de una solucih  diluida es prlcticamente la del agua, la
densidad molar c = 1 OC@/18  = 55.5 kmol/m3.  Puesto que k, se determinó para soluciones di-
luidas, en donde xa, ,+, es pr&ticamente  1 .O,

FL  = (2.87 X 10-5)(l.0)(55.5)  = 1.590 X 10m3  kmol/m*.  s

Gas

d = 0.254 m c = j& 2732:26  7 = 0.04065 kmol/m3

D,  = 2.297 x lOe5  m2/s

FG = 4ocDA_ 40(0.04065)(2.297  x IO@)
d 0.0254

= 1.471 X lOe3  kmol/m*.  s

Flux de transferencia de masa Los datos de la distribución en el equilibrio para el amoniaco se
tomaron de los datos a 26.7 “C  en The Chemical  Engineers’  Handbook, 5a. ed., p. 3-68:
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presión parcial de NH,

fracción mol de NH,, xA lb,/in* N/m* -p,+  yA  = pA
1.0133 x id

0 0 0 0
0.05 1.04 1 171 0.0707
0.10 1.98 13 652 0.1347
0.25 8.69 59 917 0.591
0.30 13.52 93 220 0.920

Estos datos se grafican como la curva en el equilibrio de la figura 5.5.
Para la transferencia de un tinico  componente, NA/  C  N = 1.0. La ecuacibn  (X21),  re-

emplazando yA,  i y xA,  i por yA  y xA se transforma en

YA’l-(l-Y&G) = 1 -(l-o.*)(~)‘“*

de la cual se calculan los siguientes:

xA 0.05 0.15 0.25 0.30

YA 0.80 0.780 eO. 0.722

Estos están graficados  como cruces en la figura 5.5; la curva resultante intersecta  a la curva en el
equilibrio para dar las composiciones en la interfase., x,, i = 0.274, yA,  i = 0.732. Por lo tanto,
la ecuación (5.20) da

NA  = l(l.590 x lo-‘)  h++& 1 - 0.732
- . = l(l.471  X  10e3)  InI

= 4.30 x ‘lOe4  kmol NH, absorbido/m*  . s, fhrx  loca). Respuesta.

Coeficiente global Aunque en este caso no es particularmente útil, se va a calcular el coeficien-
te global para demostrar el método. La concentración de gas en el equilibrio con el líquido (x& L
= 0.05) es, de acuerdo con la figura 5.5, yl  = 0.0707. Por lo tanto, la pendiente de la cuerda
m’  es

m’I YA,¡-YX I 0.732 - 0.0707 1295

XA.i -xA,L 0.274 - 0.05 .

Obsérvese que a menos que la curva en el equilibrio sea recta, esto no puede obtenerse sin obte-
ner primero (yA,  ¡,  xA, ¡),  en cuyo caso no hay necesidad del coeficiente global. Generalmente, en
la ecuación (5.25). se obtendría Fm por ensayo, suponiendo NA. Luego, sin olvidar la respuesta
que se obtuvo antes, supóngase NA  = 4.30(10-3.  Así la ecuación (5.25) se vuelve

e4.30x10-'

FOG

I e(4.30x10-3/(1.471x10-')

+2.95 f 1 rorl _ ,-(4.3oxlO-3/(1.S9ox10-')~

- 4.66

Fo, - 2.78 x iO-*  kmol/m2.  s.
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Para verificar el valor que se obtuvo por ensayo de NA, la ecuaci6n  (5.22) es

1 - 0.0707NA  = l(2.78  x 10e4)  In l _ 080 = 4.30 X lOe4  (verificar)

Uso de los coeficientes del tipo k Por supuesto, hay k que son coherentes con las F y que pro-
ducirán el resultado correcto. Así, k, = F&J~B,M  = 6.29 x  10m3  y k, = FL/x~,.~  =

1.885(10-‘)  darán el mismo resultado que antes. Empero, estas k son específicas para los mveles
de concentración que se están empleando, y los términos &,, ,+, y xs, M,  que hacen la corrección
para el flux del cuerpo principal de flujo [el término (NA  + NB) de la ecuacifm  (2.4)],  no puede
obtenerse mientras no se hayan obtenido x*, i y y,,  b

Sin embargo, si se ha supuesto que las concentraciones estaban diluidas y que los términos
del flujo principal eran despreciables, el número de Sherwood podrlo  haberse interpretado (in-
correctamente) como

f,‘,  = $RTd-=&j=-
$(8314)(273.2  + 26.7)(0.0254)

PJ’A (1.0133 x @)(2.297  x 10-5)

k, = l.47(10e3)  kmol/m’ . s . (fracción mol),

y en el caso del liquido

k, = krc = 2.87(10-5)(55.5)  = 1.59(10e3)  kmol/m’ . s ’ (fraccion  mal)

Estas k son adecuadas para fuerzas motrices pequehas, pero son inadecuadas en este caso. En-
tonces

x~-‘.59x’o-‘~-lo8k

% 1.47 x lo-’ *

y una línea de esta pendiente (la línea punteada de la figura 5.5),  dibujada desde (xA,  L, yA,  o) in-
tersecta a la curva en el equilibrio en (xA = 0.250, yA  = 0.585). si  esto se interpreta como (x&  i,
yA,  J, el flux calculado sera

NA = kX(xri  - x,,J  = (1.59 x 10-3)(0.250  - 0.05) = 3.17 X 1O-4

0 NA  = $(YA.  c - yati) = (1.47 x 10-3)(0.8  - 0.585) = 3.17 x 1O-4

El coeficiente global correspondiente, con m’ = (0.585 - 0.0707)/(0.250  - 0.05) = 2.57, sera

j-k,?- ’ +
2.57

1.47 x 10-s 1.59 x 10-J

K, = 4.35(10e4)  kmol/m2. s . (fracción mol)

NA - $(YA. G  - Yx) - 4.35(10-4)(0.8  - 0.0707) = 3.17(10-4)

Por supuesto, este valor de NA  es incorrecto. Sin embargo, si la concentración del gas hubiese si-

do pequena  (0.1 fracción mol de NH,, por ejemplo), estas k hubiesen sido satisfactorias y hu-
biesen dado el mismo flux que las F.

BALANCE DE MATERIA

Como ya se indicó, fuerzas motrices de diferencia de concentración, son las fuer-
zas que existen en una posición del equipo utilizado para poner en contacto las fa-
ses inmiscibles. En el caso de un procesoen estado estacionario, debido a la trans-



ferencia de soluto de una fase a la otra, la concentración en cada fase cambia al
irse moviendo el soluto a travks  del equipo. Asimismo, en el caso de un proceso
por lotes, la concentraci6n  en cada fase cambia con el paso del tiempo. Estos cam-
bios producen variaciones correspondientes en las fuerzas motrices; dichos
cambios pueden seguirse con la ayuda del balance de materia. Posteriormente, to-
das las concentraciones son los valores promedio de la masa principal para las
corrientes indicadas.

Procesos a corriente paralela en estado estacionario

Considérese cualquier operación de transferencia de masa llevada a cabo en
la forma de corriente paralela en estado estacionario, como en la figura 5.6, en la
cual el aparato utilizado se representa simplemente como una caja rectangular.
Sean las dos fases insolubles, la fase E  y la fase R; por el momento, considérese
~610  el caso en el que una única sustancia A se difunde de la fase R a la fase E du-
rante su contacto. Se considera que los otros componentes de las fases, disolven-
tes para los solutos en difusibn, no se difunden.

A la entrada del aparato en el que las fases están en contacto, la fase R con-
tiene RI moles por unidad de tiempo de sustancias totales, formadas por R, moles
por unidad de tiempo del disolvente que no se difunde y del soluto en difusión A,
cuya concentración es x, fracci6n  mol. Al irse moviendo la fase R a través del
equipo, A se difunde hacia la fase E y en consecuencia la cantidad total de R des-
ciende a R2 moles por unidad de tiempo a la salida, aunque el gasto del disolvente

Et moles totales .de  mate-
rialltiempo

Es moles da material que no

se difundenltiempo
yt  fraccibn  mol del soluto
Y,  relacih  molar del soluto

RI  moles totales de mate-
rialltiempo - - - - - - - - - - - - - - -

R2
Rs  moles de material que no

se difundenltiempo
x t fraccih  mol de soluto
X1 relaci6n  molar del soluto

Fígwa  5.6 Procesos a corriente paralela en estado estacionario.
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que no se difunde R, es la misma que en la entrada. La concentración de A ha
descendido a x2  fracción mol. En la misma forma, la fase E en la entrada contiene
El  moles por unidad de tiempo de sustancias totales, de las cuales Es  moles perte-
necen al disolvente que no se difunde; contiene también una concentración de A
de y1  fraccibn  mol. Debido a la acumulación de A hasta una concentración y2
fracción mol, la fase E aumenta en cantidad hasta E,  moles por unidad de tiempo
en la salida, aun cuando el contenido de disolvente Es ha permanecido constante.

La cubierta 1, la línea cerrada irregular dibujada alrededor del equipo, ayu-
dará a establecer un balance de materia para la sustancia A, puesto que debe justi-
ficarse la sustancia A en todos los puntos en que la cubierta esté cruzada por una
flecha que representa una corriente de flujo. El contenido de A en la fase R
entrante es Rlxl;  el de la fase E es E,  y,. En la misma forma, el contenido de A en
las corrientes de salida es R2x2  y E2y2,  respectivamente.

Entonces,

0

pero

RP,  + E,Y,  = 4x,  + E,Y, (5.29)

R,x,  - R,x,  = E,Y,  - E,Y, (5.30)

R,x,  = R,&  = R,X, (5.31)
I

en donde x1  es la relación de concentración molar de A en la entrada, moles de
A/moles  de no A. Los demas términos pueden describirse similarmente; la
ecuación (5.30) se vuelve

4(X,  - X,) = EAY, - Y,) (5.32)

La última ecuación corresponde a una línea recta sobre las coordenadas X, Y, de
pendiente - Rs /Es,  que pasa a través de dos puntos con coordenadas (X1, Y,) y
(X2, Y,), respectivamente.

En cualquier seccí6n  B-B a través del aparato, las fracciones mol de A son x
y y, y las relaciones de moles X y Y, en las fases R y E, respectivamente; además,
si se traza una envoltura II que incluya todo el aparato desde la entrada hasta la
sección B-B, el balance de A es

R,(X,  - X) = E,(Y  - Y,) (5.33)

También esta ecuación corresponde a una línea recta sobre las coordenadas X y
Y, de pendiente - RJE,, a través de los puntos (Xi, Y;) y (X, Y). Puesto que las
dos líneas rectas tienen la misma pendiente y un punto en común, son la misma
línea recta; por lo tanto, la ecuación (5.33) es una expresión general que relaciona
las composiciones de las fases en el equipo a cualquier distancia de la entrada.?

t Las masas, fracciones de masa y relaciones de masa pueden sustituirse uniformemente por moles,
fracciones mol y relaciones de mol en las ecuaciones (5.29) a (5.33).
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Puesto que X y Y representan las concentraciones en las dos fases, la relación
en el equilibrio también puede expresarse en función de estas coordenadas. La fi-
gura 5.7 muestra una representación de la relacion en el equilibrio al igual que la
línea recta QP de las ecuaciones (5.32) y (5.33). La línea QP, llamada una /hea  de
operacidn,  no debe confundirse con las líneas de fuerza motriz de las que se habló
antes. Por ejemplo, en la entrada del aparato, los coeficientes de transferencia de
masa en las dos fases pueden dar lugar a la línea de fuerza motriz KP, en donde K
representa las composiciones en la interfase en la entrada y en donde las distan-
cias KA4  y MP representan, respectivamente, las fuerzas motrices en la fase E y en
la fase R. Igualmente en la salida, el punto L puede representar la composición
en la interfase y LQ la línea representativa de las fuerzas motrices. Si el aparato
fuese más largo que el indicado en la figura 5.6, de tal forma que al final se es-
tableciera un equilibrio entre las dos fases, las composiciones correspondientes en
el equilibrio X. y Y, estarían dadas por una prolongación de la línea de operacibn
hasta que intersectara a la curva de equilibrio en T. Las fuerzas motrices y, por lo
tanto, la rapidez de difusión, en este punto habrían descendido a cero. Si la difu-
sión, en este sentido opuesto, o sea, de la fase Ea la fase R, la línea de operacion
descendería en el lado opuesto de la curva en el equilibrio, como en la figura 5.8.

Debe acentuarse que la representación gráfica de la línea de operación como
una línea recta,  depende en gran parte de las unidades en las cuales estén expresa-
das las concentraciones del balance de materia. Las representaciones de las figu-
ras 5.7 y 5.8 son líneas rectas debido a que la relación de moles para la concentra-

urva en el equihbrio

Linea de operacih,  pendiente = -RS/&

x2+  4 x2 4
Concentrach  en la fase R.  moles A / moles de no A = X

.

&ura 5.7 Procesos a corriente paralela en estado estacionario, transferencia del soluto de
rlafasei?.

lafaseR
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<pyaa  el equilibrio

/-

Fignm  5.8 Proceso a corriente
paralela en estado estacionario,
transferencia del soluto de la fase

ConcentracM  en la fase R, moles de A / moles de no A = X E a la fase R.

ción está basada en cantidades constantes, ES  y Rs. Si se grafica la ecuación (5.30)
sobre las coordenadas de fracción mol, o si se utiliza cualquier unidad de con-
centración proporcional a las fracciones mol (como la presión parcial, por
ejemplo), la figura 5.9 indica la naturaleza de la curva de operación obtenida. La
extrapolación para localizar las condiciones finales en el equilibrio en T es, por
supuesto, más difkil  que para las coordenadas de la relación mol. Por otra parte,
en cualquier operación en donde las cantidades totales de cada una de las fases E
y R permanezcan constantes mientras que las composiciones cambian debido a la

/((Curva en el equilibrio
yi  =f(x;)

7

Curva de
operaci6n

4,

P

1

x1

Concentracibn  en la fase R. fracci6n  mol de A = x

Figum  5.9 Proceso a corriente
paralela en estado estacionario,
transferencia del soluto de la fase
RalafaseE.
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Yl

Yl

RI

RS

X1
x1

moles totales de mate- E2
Es
Y2

fracción mol del soluto
relaci6n  molar del soluto

moles totales de mate-

moles de material que no
s e  difundenitlempo
fracción mol del soluto
relación molar del soluto

Figura 5.10 Proceso a contracorriente en estado estacionario.

difusión de varios componentes, un diagrama en función de la fracción mol dará
una línea de operación recta, como lo indica la ecuación (5.30) (sea E2  = EI  = E,
R, = R, = R). Si todos los componentes se difunden de tal forma que las canti-
dades totales de cada fase no permanezcan constantes, generalmente la línea de
operación será una curva.

En resumen, la línea de operación a corriente paralela es una representación
gráfica del balance de materia. Un punto sobre la línea representa las concentra-
ciones promedio de las corrientes en contacto recíproco en cualquier seccion  del
aparato. En consecuencia, la línea parte del punto que representa las corrientes
que entran en el aparato y llega hasta el que representa las corrientes efluentes.

Procesos a contracorriente en estado estacionario

Si el mismo proceso que se consideró antes se lleva a cabo en la forma de contra-
corriente, como en la figura 5.10, en donde el subíndice 1 indica el lado del apara-
to donde entra la fase R y 2 el lado por donde sale la fase R, respectivamente, los
balances de materia se vuelven, por la envoltura 1-t  .

E2~2  + R,x, =  E,Y,  +  R,x, (5.34)

t Las masas, relaciones de masas y fracciones de masa pueden sustituirse uniformemente por mo-
les, relacionados de moles y fracciones mol en las ecuaciones (5.34) a (5.37).
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Y RAXI - x*1 = EA y,  - YA (5.35)

y, para la envoltura II

EY + R,x, = E,y,  + Rx (5.36)

Y R,(X,  - X) = E,(Y,  - Y) (5.37)

Las ecuaciones (5.36) y (5.37) dan la relación general entre las concentra-
ciones en las fases en cualquier sección, mientras que las ecuaciones (5.34) y
(5.35) establecen el balance completo de materia. La ecuación (5.35) es la
ecuación de una linea recta sobre las coordenadas X y Y, de pendiente R,/E,,  a
travts de los puntos de coordenadas (X1, Ya, (X2, Yz), como se muestra en la fi-
gura 5. ll. La línea caerá arriba de la curva de distribución en el equilibrio, si la
difusión procede de la fase E a la fase R; caerá abajo de la curva para la difusión
en el sentido opuesto. En el primer caso, en un punto en donde las concentra-
ciones en las fases estAn  dadas por el punto P, la línea de fuerza motriz puede in-
dicarse por la línea PM, cuya pendiente depende de las resistencias relativas a la
difusión de las fases. Obviamente, la magnitud de las fuerzas motrices cambia de
uno de los lados del equipo al otro. Si la línea de operación tocara en cualquier
parte a la curva de distribución, de tal modo que las fases en contacto estuvieran
en equilibrio, la fuerza motriz y, por tanto, la rapidez de transferencia de masa
serían cero y el tiempo requerido para la transferencia de un material finito seria
infinito. Esto puede interpretarse en función de una relación limitante de la rapi-
dez de flujo de las fases para los cambios especificados de concentración.

L
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Concentrach  en la fase R,  moles A /moles  de no A = X

Figwa  5.11 Proceso a cOntracOrriente  en  estado cstaciO~0.
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12 x1
Concentración en la fase R.  fracch  mal  de A = x

Figura 5.12 Proceso a contracorriente en
estado estacionario, transferencia del soluto
de la fase R a la fase E.

Como en el caso de corriente paralela, la linearidad de la línea de operación
depende del método para expresar las concentraciones. Las líneas de operación de
la figura 5.11 son rectas, debido a que las concentraciones en relación de moles X
y Y se basan en las cantidades R,  y Es,  las cuales, según se establecib serían cons-
tantes. Si para este caso se utilizan fracciones mol (o cantidades como presiones
parciales, que son proporcionales a las fracciones mol), las líneas de operación se-
rán curvas, como se indica en la figura 5.12. Sin embargo, para algunas opera-
ciones, si la cantidad total de cada una de las fases E y R es constante mientras
que las composiciones cambian, el diagrama de fracción mol proporcionará
líneas de operación rectas, como lo indicaría la ecuación (5.34) (sea E = El = E,;
R = R, = Ri). Sin embargo, al igual que en el caso a corriente paralela, la línea
de operación será generalmente una curva, si todos los componentes se difunden de
tal manera que las cantidades totales de cada fase no permanezcan constantes.

La línea de operación a contracorriente es una representación gráfica del ba-
lance de materia, que pasa desde el punto que representa las corrientes en un lado
del aparato hasta el punto que las representa en el otro. Un punto sobre la línea
representa las concentraciones promedio de las corrientes que se encuentran en
cualquier sección en el aparato. Es útil reordenar la ecuación (5.36)

Ey  - R x  =  E,y,  - R,x, (5.38)

El lado izquierdo representa el flujo de masa neto del soluto A de la izquierda
hasta la sección B-B en la figura 5.10. El lado derecho es el flujo de masa neto del
soluto fuera del lado izquierdo del aparato, o la diferencia en el flujo del soluto,
fuera (dentro, y para estado estacionario dicha rapidez es constante). Puesto que
se tomó la sección B-B para que representara cualquier seccion  del aparato, en
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cualquier punto sobre la línea de operación el flujo de masa neto del soluto es
constante, igual al flujo neto en el otro lado.

El método a contracorriente es preferible al método a corriente paralela, por-
que en el primero, la fuerza motriz promedio para una situación dada será ma-
yor. De aquí se deriva el uso de equipo más pequeño para un conjunto dado
de condiciones de flujo o bien en fluidos menores para determinado tamaño de
equipo.

ETAPAS

Una etapa se define como una parte de un equipo o combinación de partes en
donde se ponen en contacto dos fases insolubles, donde la transferencia de masa
ocurre entre las fases que tienden a alcanzar el equilibrio y en donde las fases es-
tán separadas mecánicamente. Un proceso que se lleva a cabo de esta forma reci-
be el nombre de proceso en una sola etapa. Una etapa en el equilibrio, o etapa
ideal o tedrica es una etapa en donde el tiempo de contacto entre las fases es el
tiempo suficiente para que los efluentes estén realmente en equilibrio; aunque en
principio esto no puede lograrse, en la práctica generalmente se puede estar tan
cerca del equilibrio, si el costo lo permite, que la diferencia es insignificante.

Procesos continuos en corriente paralela

Es bastante obvio que los procesos a contracorriente y el aparato de la figura 5.6
son de una sola etapa; si la etapa fuese ideal, las composiciones efluentes se
encontrarían en el punto T sobre la figura 5.7 o 5.8.

La eficiencia de una etapa se define como la aproximación fraccionaria al
equilibrio que produce una etapa real. Con referencia a la figura 5.7, dicha efi-
ciencia puede tomarse como la fracción que representa la línea QP con respecto a
la línea TP, o la relación de transferencia de soluto real a aquélla si se obtuviese el
equilibrio. Sin embargo, la expresión que se utiliza con mayor frecuencia es la efi-
ciencia de la etapa de Murphree, la aproximación fraccionaria de una corriente
saliente al equilibrio con la concentracion real en la otra corriente saliente 191. Con
referencia a la figura 5.7, esto puede expresarse en función de la concentración en
la fase E o en la fase R,

E *2  - *t x,  - x2
M E  = Y2' - Y,

EM R  = x ,  - x;

Estas definiciones son parcialmente arbitrarias puesto que, en el caso de una ope-
ración verdadera a corriente paralela, como la de la figura 5.7, es imposible obte-
ner una concentración saliente en la fase E mayor que Y. o una concentración en
la fase R menor que X..  No obstante, son útiles, como se verá en capítulos poste-
riores. Las dos eficiencias de Murphree normalmente son distintas para una etapa
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dada; pueden relacionarse simplemente sólo cuando la relación en el equilibrio es
una línea recta. Entonces, para una línea recta de equilibrio, cuya pendiente es m
= (Y,+  - Y*)/(X* - X,y),  se puede demostrar que

E E
EM E  = E,,(l !i) + S = E,,(l - 1:)  + l/A

(5.9

La obtención de ésta se deja al estudiante (problema 5.6). Aquí, A = R,/mE,  se
le llama el factor de absorcibn;  su recíproco, S = mE,/R,  es el factor de desor-
ción.  Como se mostrará posteriormente, estos factores tienen gran importancia
económica.

Procesos por lotes

Característica de los procesos por lotes es que mientras no haya flujo de las fases
en y fuera del equipo utilizado, las concentraciones dentro de cada fase cambian
con el tiempo. Cuando las fases se ponen inicialmente en contacto, no poseen su
composición respectiva en el equilibrio, pero con el tiempo se van aproximando
a ese equilibrio. La ecuación de balance de materia (5.33) para la operación a
corriente paralela en estado estacionario, muestra entonces la relacibn entre las
concentraciones X y Yen las fases que coexisten en cualquier momento después
de iniciada la operación; las figuras 5.7 y 5.8 representan gráficamente estas com-
posiciones. El punto T sobre estas figuras representa las composiciones finales
que se obtienen en el equilibrio. La operación por lotes es una etapa única.

Cascadas

Se llama cascada a un grupo de etapas interconectadas de tal forma que las dife-
rentes corrientes fluyan de una a la otra. Su propósito es que la extensión de la
transferencia de masa aumente más de lo que puede aumentarse con una etapa
única. La eficiencia de la etapa global fraccionaria de una cascada se define en-
tonces como el número de etapas de equilibrio mediante las cuales la cascada se
divide en forma equivalente por el número de etapas reales.

Por supuesto, dos o más etapas conectadas de tal forma que d flujo sea a
corriente paralela entre las etapas, nunca serán equivalentes a más de una etapa
de equilibrio, aunque la eficiencia global de la etapa puede aumentarse de esta
manera. Para efectos mayores que el de una etapa de equilibrio, las etapas se
pueden conectar mediante flujo tangencial o a contracorriente.

Cascadas a flujo cruzado

En la figura 5.13, cada etapa está representada simplemente por un círculo;
dentro de cada uno de ellos el flujo es a corriente paralela. La fase R fluye de una
etapa a la siguiente, una vez que se ha puesto en contacto en cada etapa con fase E
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Concentrach  el fase R,  moles de A /moles de no A

Figura 5.13 Una cascada a flujo

transversal de tres etapas reales.

nueva. Puede haber flujos de masa diferentes de la fase E en cada etapa y cada
etapa puede tener una eficiencia de etapa de Murphree diferente. Los balances de
materia son, obviamente, una mera repetición de los de una sola etapa, y la cons-
trucción sobre el diagrama de distribución es obvia. Algunas veces se utiliza el
flujo cruzado (o tangencial)? en la adsorción, lixiviación, secado y extracción,
pero su uso es raro en otras operaciones.

Cascadas a contracorriente

Estos son los arreglos más eficientes, que requieren menos etapas para un cambio
dado de composición y relación de flujo de masa; por lo tanto, son los que se
usan con más frecuencia. En la figura 5.14, se muestra una cascada de N, etapas
de equilibrio. El flujo de masa y las composiciones están numeradas según el
efluente de cada etapa, de tal forma que Y, es la concentración en la fase E que
abandona la etapa 2, etcétera. Cada etapa es idéntica en su acción al proceso a
corriente paralela de la figura 5.6; sin embargo, la cascada, como un todo, tiene
las características del proceso a contracorriente de la figura 5.10. Las líneas de
operación a corriente paralela para las primeras dos etapas se presentan debajo

t  Nota del traductor.
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de estas en la figura, y puesto que las etapas son ideales, los efluentes están en
equilibrio (Y, en equilibrio con X,, etc.) Las relaciones gráficas se muestran en la
figura 5.15. La línea PQ es la línea de operación para la etapa 1, MV para la eta-
pa 2, etc., y las coordenadas (XI,  Y,) caen sobre la curva de equilibrio, debido a
que la etapa es ideal. La línea ST es la línea de operación para la cascada comple-
ta, y los puntos como B, C, etc., representan las composiciones de las corrientes
que se cruzan entre sí entre las etapas. Por lo tanto, se puede determinar el número
de etapas de equilibrio que se requieren para un proceso a contracorriente: basta
trazar la línea, similar a una escalera, TQBNC . . . S (figura 5.15). Si en cual-
quier punto se tocaran la curva en el equilibrio y la línea de operación de la casca-
da, las etapas se estrecharían y se necesitaría un número infinito para llegar al
cambio de composicibn deseado. Si la transferencia de soluto es de E a R, toda la
construcción estará debajo de la curva de equilibrio de la figura 5.15.

Para la mayoría de los casos, debido a una línea de operación curva o a la
curva de equilibrio, la relación entre el número de etapas, composición y relación
de flujos puede determinarse*gráficamente,  como se mostró. Para el caso espe-
cial, en que las dos rectas, y puesto que la curva en el equilibrio continúa siendo
recta hasta el origen de la gráfica de distribución, se puede obtener una solución
analítica que sera muy útil.

En la figura 5.14, un balance de soluto para las etapas n + 1 hasta NP  es

Es(Yn+, - YN,+  t)  = Rs(Xn  - XN,) (5.41)

Si la pendiente de la curva de equilibrio es m = Y.+,/X.+,, y si el factor de absorci6n  A = R,/mE,,
entonces mediante sustitución y rearreglo, la ecuación (5.41) se transforma en

Xll+, - AXN, (5.42)

Esta es una ecuãción  de diferencia finita de primer orden lineal, cuya solución se obtiene en forma si-

Figura 5.14 Cascada a contracorriente de varias etapas.

Il x2 In

4 47

Etapa 1 Etapa 2

Rs  <x,-x,1 = E,(<  -Y2’ Rs(X,  -X2) =E, iy - YJ,

Cascada completa, sobre toda ella

Rsixo-xND> = Es(q-&o+,)
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Curva en el equhbno

/

Línea de operación
de la cascada,
pendiente
= + &Es

/

%
x2 4

X = concentración  en la fase R

Figura 5.15 Cascada a contracorriente en varias etapas, transferencia del soluto de la fase R ala fase
E.

milar  a la de las ecuaciones diferenciales ordinarias [lEI.  Entonces, escribiéndola en la forma de opera-
dor

Y
(D - A)X,  = + - AX,,

en donde el operador D indica la diferencia finita. La ecuación característica es

M-A=0 (5.49

de donde M  = A. Por tanto, la solución general (ligeramente distinta de las ecuaciones diferenciales
ordinarias) es

X, = C,A” (5.45)

en donde Cr es una constante. Puesto que el lado derecho de la ecuación (5.43) es constante, la solu-
cion  particular es X = C,,  en donde Cr es una constante. Sustituyendo esto en la ecuación de diferen-
cias finitas original (5.42),  se obtiene

(5.9

de donde

Y
C2-AC,=+-AX,.

c2 =
y,,+l/“’  - AXN,

1 - A
(5.47)
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Por lo tanto, la solución completa es

X”  = C,A”  + y,,+  d” - AXN,

1 - A
Para determinar C1,  se hace n = 0:

c, = x, - y,,+ d”’ - AXN,

1 - A

y por lo tanto
A” + YNp+dm  - AXN,

1 - A

(5.W

(5.49)

Este resultado es útil para obtener la concentración X.  en cualquier etapa de la cascada, con la cual se
conocen las concentraciones finales. Haciendo R = N,  y reordenando se obtienen las siguientes formas
útiles.

Para la transferencia de R a E (deserción  de R)
A # 1:

x0 - XN (l/A)%+’  - 1/A
x0 - YNp+, ;M  = (l/A)%+’  _ 1

1% x0 - YN  +,/m
XN, - ip+,/m (1 - A) + A

Np = 1
log l/A

A = 1:
’ x0 - x, N=P

x0 - q+,>m Np + 1

Np  = xN

x0 - xN

P
- yNp+i/m

(5.50)

Para la transferencia de E a R (absorción en R) Un desarrollo similar da

A # 1:

A 1:=

YNp  + 1 - y, AN+-+’  -A
=

Y Np  + 1 -  mXo ANp+’  - 1

Y
1% *:y$yl

Np =

-f)  ++]

log A

YNp  + 1 -  y, %=-
YNp+1  - mX0 Np + 1

(5.51)

(5.52)

(5.53)

(5.54)

(5.55)

(5.56)

(5.57)
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Figura 5.16 Número de etapas teóricas para cascadas a contracorriente, con el equilibrio de la Ley de
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Estas ecuaciones se conocen como las ecuaciones de Kremser-Brown-Souders (o
simplemente Kremser), quienes las encontraron para la absorción de gases 1’.  14],
aunque según parece Turner tt6] las utilizó con anterioridad para la lixiviación y el
lavado de sólidos. Estan graficadas en la figura 5.16, lo cual resulta muy conve-
niente para obtener soluciones en forma rápida. Hay muchas oportunidades para
utilizarlas en diferentes operaciones. Con el fin de que sean útiles en forma gene-
ral, es importante observar que en la derivación, A = R,/mEs = constante, en
donde R, y Es son los flujos molares sin soluto con las concentraciones (X en R y
Yen E) definidas como relaciones mol y m = Y/X en el equilibrio. Sin embargo,
como es necesario mantener a A constante, A pueden definirse como R /mE,
siendo R y E los flujos molares totales, concentraciones (x en R y y en E) en frac-
ciones mol, m = y/x,  o como rapidez de flujo de masa total y fracciones peso,
respectivamente.

Se van a utilizar estas ecuaciones en el momento en que se presente una opor-
tunidad específica.

Etapas y rapidez de transferencia de masa

De la exposición anterior se deduce claramente que cada proceso puede conside-
rarse ya sea en función del número de etapas que representa o en función de la ra-
pidez de transferencia de masa apropiada. Por ejemplo, una operacion por lotes
o a corriente paralela continua es una operación en una etapa, pero la eficiencia de
la etapa que se logra en el tiempo de contacto permitido depende de la rapidez
de transferencia de masa promedio que prevalezca. Un cambio de composición
mayor que el posible de lograr con una sola etapa, puede obtenerse repitiendo el
proceso a corriente paralela; de esta manera, uno de los efluentes de la primera
etapa se pone nuevamente en contacto con nueva fase de tratamiento. De modo
alternativo, se puede rearreglar una cascada de varias etapas a contracorriente.
Sin embargo, si la operación a contracorriente se realiza en la forma de contacto
continuo sin separación repetida y poniendo nuevamente en contacto las fases en
forma de pasos, es posible describir la operación en función del número de etapas
ideales a las cuales es equivalente. Pero en vista de los cambios diferenciales en la
composición que ocurren en estos casos, es más correcto caracterizar la operación
en función de los coeficientes de transferencia de masa promedio o equivalentes.
La integración de las ecuaciones de rapidez de transferencia de masa puntual se
dejará hasta que las características de cada operación puedan ser consideradas,
pero el cálculo del número de etapas de equilibrio sólo requiere las relaciones en el
equilibrio y el balance de materia.

Ejemplo 5.2 Cuando cierta muestra de jabon húmedo se expone al aire a 75 “C,  1  atm de pre-
sión, la distribución en el equilibrio de la humedad entre el aire y el jabón es la siguiente:

% en peso de humedad
en el jabón 0 2.40 3 . 7 6 4.76 6.10 7 . 8 3 9.90 1 2 . 6 3 1 5 . 4 0 1 9 . 0 2

Presión parcial de agua
en el aire, mm Hg 0 9 . 6 6 1 9 . 2 0 28.4 3 7 . 2 46.4 5 5 . 0 63.2 71.9 7 9 . 5
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u) Se colocaron 10 kg de jabón húmedo que contenía un 16.7% en peso de humedad, en un
tanque que contenía 10 m3  de aire húmedo, cuyo contenido inicial de humedad
correspondía a la presi6n  parcial agua-vapor de 12 mm Hg. Desputs  de que el jab6n alcan-
26 un contenido de humedad de 13.0%,  el aire en el tanque se reemplazó completamente
por aire fresco con el contenido original de humedad y se le permitió al sistema alcanzar el
equilibrio. La presión total y la temperatura se mantuvieron a 1 atm y 75 “C,  respectiva-
mente. &uál  será el contenido final de humedad del jabón? - .

b) Se desea secar el jabón de 16.7 a 4% de humedad continuamente en una corriente de airea
contracorriente cuya presión parcial agua-vapor inicial es 12 mm Hg. La presi6n  y la tem-
peratura se mantuvieron a 1 atm y 75 “C.  Para 1 kg inicial de jabón húmedo, jcuál es la
cantidad mínima de aire que se requiere?

c ) Si se utiliza 30% mas de aire que el determinado en (b), jcuál sera el contenido en hume-
dad del aire que abandona el secador ? iA cuántas etapas ideales sera equivalente el proce-
so?

SOLUCN~N (u)  El proceso es una operaci6n  por lotes. Puesto que el aire y el jabón son inso-
lubles uno en el otro, ya que el agua se distribuye entre ellos, se aplica la ecuaci6n  (5.32). Sea  la
fase E el aire-agua y la fase R jabón-agua. Se define Y como kg agua/kg  aire seco y X como kg
agua/kg  jabón seco. Es necesario convertir los datos en el equilibrio a estas unidades.

Para una presión parcial de humedad = 5 mm Hg y una presión total de 760  mm Hg,
$(760  - 5) es la relación en moles de agua a aire seco. Multiplicando esto por la relación de pe-
sos moleculares de agua a aire da Y: Y = (p(760  - 2)](18.02/29).  Entonces, ens  = 71.9 mm
Hg, ,

y 71.9 18.02= 760 - 71.9 29 = 0.0650 kg agua/kg jabón seco

En forma similar, el contenido de humedad en porciento se convierte a unidades de X. Enton-
ces, a 15.40@70  de humedad,

15.40
x = 100 - l5.40 = 0.182 kg agua/kg  aire seco

De esta forma, todos los datos en el equilibrio se convierte a estas unidades y loadatos se grafi-
can’como  la curva en el equilibrio de la figura 5.17.

Primem opemción Aire inicial; p = 12 mm Hg:

y1 12 18.02= ___ - =
760  - 12 29

0.00996 kg agua/kg jab6n seco

Jabón inicial, 16.7% de agua:

s, = 16.7
100 - 16.7 = 0.2 kg agua/kg  jabón seco

Jabón final: 13% de agua:

13.0
x2  = Ial  - 13.0

= 0.1493 kg agua/kg  aire seco

Rs = lO(1  - 0.167) = 8.33 kg jab6n seco

Es, la masa del aire seco, se encuentra utilizando la ley de los gases perfectos,

Es 760- 12= 15’ ~- 273 29 =760 273.+  75 22.41 10.1 kg de aire seco
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-4 - 8.33Pendiente de la linea de operación = - - -
ES 10.1

- -0.825

Desde el punto P, de coordenadas (XI,  Y,) en la figura 5.17, se dibuja la linea de operación con
pendiente - 0.825, hasta alcanzar la abscisa Xs  = 0.1493 en el punto Q. Las condiciones de Q
corresponden al fina1 de la primera operación.

Segunda operaci6n X,  = 0.1493, Yr = 0.009%.  que localiza al punto S sobre la figura. La
linea de operación se traza paralela a la línea PQ,  puesto que la relación -R,/E,  es la misma que
en la primera operaci6n. La extensión de la línea hasta la curva en el equilibrio en Tda el valor
final de X,  = 0.103 kg agua/kg  jab6n seco.

Contenido final de humedad del jab6n = 1103O-lo3 100 - 9.33%

6) Se aplican la ecuación (5.35) y la figura 5.10

0.08

0.07

0.06

!g 0.05
al.km
2
m> 0.04
4
Y
II
L 0.03

0.02

0.01

0

R, = l(l - 0.167) = 0.833 kg jabón seco/h

0 0.04 0.08 0.12 0.16 0.20 0.24
,%’  = kg agualkg  jab6n seco

Figura 5.17 Solución al ejemplo 5.2.
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Jabón entrante: X, = 0.20 kg agua/kg  jabón seco

Jabón saliente: x2 = a = 0.0417 kg agua/kg  jabón seco

Aire entrante: Y2 = O.tN996  kg agua/kg  aire seco

Pendiente de la línea de operación = 2 = kg de jabón seco/h

s kg aire seco/h

El punto D, de coordenadas (X,,  Ys)  se grafica en la figura 5.17. La línea de operacibn  con pen-
diente menor que da lugar a las condiciones en el equilibrio indicará la menor cantidad de aire
que debe utilizarse. Esta línea es DC,  que da las condiciones en el equilibrio a XI  = 0.20. El va-
lor correspondiente de Y, = 0.068 kg agua/kg  aire seco se lee en la figura, en G. Ecuación (5.35)

Esto responde a

0.833(0.20  - 0.0417) = E,(O.O68 - 0.00996)

Es = 2.27 kg aire seco/h

= 2.27 m3/kg  jab6n seco

c)  ES  = 1.30(2.27)  = 2.95 kg aire seco/h  Ecuaci6n  (5.35):

0.833(0.20  - 0.0417) = 2.95(  Y, - 0.00996)

Y, = 0.0547 kg agua/kg  aire seco

Esto corresponde a la línea de operación DH, en donde H tiene las coordenadas XI  = 0.20, Yr ’
= 0.0547. Las etapas ideales están sehaladas en la figura y son tres en total.

NOTACIÓN PARA EL CAPíTULO 5

Puede utilizarse cualquier conjunto consistente de unidades.

A
A

E

ES
EM E
EMR

f

FG
FL
FO G
FOL
i

;I
k”
K:
KY
m
m’, m”

sustancia A, el soluto que se difunde
factor de absorci6n.  adimensional
2.7183
fase E, flujo total de la fase E, moVt3
flujo de un disolvente que no se difunde en la fase E,  moV0

eficiencia fraccionaria de la etapa de Murphree para la fase E
eficiencia fraccionaria de la etapa de Murphree para la fase R
función de distribución en el equilibrio
coeficiente de transferencia de masa para la fase gaseosa, mol/L2e
coeficiente de transferencia de masa para la fase liquida, mol/L2B

coeficiente de transferencia de masa del gas global, mol/L28
coeficiente de transferencia de masa del líquido global, mol/L28

concentración generalizada en la fase R
concentración generalizada en la fase E
coeficiente de transferencia de masa del líquido, mol/L28 (fraccibn  mol)
coeficiente de transferencia de masa del gas, mol/L28 (fracción mol)
coeficiente global de transferencia de masa del liquido, mol/L’B  (fracción mal)

coeficiente global de transferencia de masa del gas, mol/L2B  (fracción mal)

pendiente de la curva de equilibrio, adimensional
pendientes de las cuerdas de la curva de equilibrio, adimensional
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n
N

Np
R
Rs
s
X

X
Y
Y

Subindices:

A

E
G

L
Il
0
R
0
1,  2

etapa n
flux de transferencia de masa, mol/L2f3
número total de etapas ideales en una cascada
fase R; flujo total de la fase R, mol/B
flujo del disolvente que no se difunde en la fase R. mol/B
factor de deserción,  adimensional
concentración de A en un líquido o en la fase R, fracción mal
concentraci6n  de A en la fase R, mot A/  mol de no A
concentración de A en un gas o en la fase E, fraccion  mal
concentracion  de A en la fase E, mol A/  mol de no A

sustancia A
equilibrio
fase E
gas
interfase
liquido
etapa n
global
fase R
etapa de entrada 1
posiciones 1 y 2 ; etapas 1 y 2

Exponente:

L en equilibrio con la concentración principal en la otra fase
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PROBLEMAS

5.1 Repita los cálculos para el flux de transferencia de masa local de amoniaco en el ejemplo 5.1,
suponiendo que la presi6n  del gas es 2 atm. La masa velocidad del gas, las concentraciones pro-
medio del gas y del líquido, el flujo del líquido y la temperatura permanecen iguales.

5.2 En cierto aparato utilizado para la absorci6n  de dibxido de azufre, SOs,  de aire mediante agua,
y en cierto punto del mismo, el gas contiene 10% SOs en volumen y está en contacto con un
liquido que contiene 0.4% SO, (densidad = 990 kg/m3  = 61.8 Ib,/ft’).  La temperatura es
de 50 “C  y la presi6n  total de l atm. El coeficiente global de transferencia de masa basado en
las concentraciones del gas es K, = 7.36(10Wm)  kmol/m2  . s . (N/m2)  = 0.055 Ib mol SOs/ft2
h atm. De la resistencia total a la difusi6n.  el 47% está en la fase gaseosa y el 53% en la líquida.
Los datos de equilibrio a 50 “C  son:

kg SO,/100  kg de agua 0.2 0.3 0.5 0.1

Presión parcial Sor, mm Hg 29 46 8 3 1 1 9

u) Calcule el coeficiente global basado en las concentraciones del líquido en función de
moles/vol.

6) Calcule el coeficiente individual de transferencia de masa para el gas, expresado en K,
mol/tiempo  (area)(presión),  k, mol/tiempo  (área)(fraccibn  m o l )  y  k, mol/tiempo
(área)(mol/vol)  y para el líquido expresado como K, mol/tiempo(área)  y k, mol/tiempo
(area)(fracción  mol).

c) Determine las composiciones interfaciales en las dos fases.
5.3 La presión parcial en el equilibrio de vapor de agua en contacto con cierta sílica gel en la cual se

adsorbe agua es, a 25 “C,  la siguiente:

Presión parcial
de agua, mm Hg 0 2.14 4.14 7.13 9.05 10.9 12.6 14.3 16.7

Ib, de agua/100 Ib,
gel seco = kg/lOO  kg 0 5 10  IS  20 25 30 35 40

u) Grafique los datos de equilibrio como 2 = presión parcial de vapor de agua contra x =
fracción en peso de agua en el gel.

6) Grafique los datos de equilibrio como X = moles agua/masa  seca del gel, Y = moles va-
por de agua/moles  aire seco, para una presión total de 1 atm.

c ) Diez libras masa de sílica gel (4.54 kg) que contienen 5% en peso de agua adsorbida se co-
locan en una corriente de aire en movimiento que contiene una presión parcial de vapor de
agua = 12 mm Hg. La presión total es 1 atm y la temperatura 25 “C. Cuando se alcance el
equilibrio. iqut  masa adicional de agua habra adsorbido el gel? El aire no se adsorbe.

d) Una libra masa (0.454 kg) de sílica gel que contiene 5% en peso de agua adsorbida se colo-
ca en un tanque en el cual hay 400 ft3  (ll .33 m3)  de aire húmedo con una presión parcial de
agua de 15 mm Hg. La presión total y la temperatura se mantuvieron a 1  atm y 25 “C, res-

. . .pecttvamente. En el qmhbrto, ictA sera  el contenido de humedad del aire y del gel y la
masa de agua adsorbida por el gel?

Respuesta: 0.0605 kg de agua.
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e) Escribir la ecuación de la línea de operación para d en función de X y Y. Convertirla en
una ecuación en función de 3 y x, y graficar la curva de operación con coordenadas p,  x.

J) Una libra masa (0.454 kg) de sílica  gel que contiene 18% de agua adsorbida se coloca en un
tanque que contiene 500 ft3  (14.16 m3)  de aire seco. La temperatura y la presión se mantu-
vieron a 25 “C  y 1 atm, respectivamente. Calcule el contenido final de humedad en el
equilibrio del aire y del gel.

g) Repitafpara una presión total de 2 atm. Obsérvese que la curva de equilibrio que se utili-
zó previamente, en función de X y Y, no se puede utilizar.

5.4 La adsorción en el equilibrio de vapor de benceno sobre cierto carbón activado a 33.3 “C  se ha
informado como:

cm3  adsorbidos de vapor
de benceno (medidos a 0 “C,
1 atm)/g de carb6n 15 2 5 40 50 65 80 90 1 0 0

Presi6n  parcial de benceno, 0.0010 0.0045 0.0251 0.115 0.251 1.00 2.81 7.82
m m  H g

u) Se va a pasar una mezcla de vapor de benceno-nitrógeno que contiene 1% de benceno en
volumen, a contracorriente con una rapidez de 100 ft3/min  [ = 4.72(10e2)  m3/s],  en con-
tacto con una corriente en movimiento del carbón activado para eliminar el 95% del ben-
ceno del gas en un proceso continuo. El carbbn  entrante contiene 15 cm3  de vapor de
benceno (a condiciones estándar) adsorbido por gramo de carbón. La temperatura y la
presión se van a mantener a 33.3 “ C y 1 atm, respectivamente. El nitrógeno no se adsorbe.
¿Cuti  es la menor cantidad de carbón que puede utilizarse/tiempo?  Si se utiliza el doble,
jcuál será la concentración del benceno adsorbido sobre el carb6n  saliente?

b) Repita u para un flujo a corriente paralela del gas y del carbón.
c ) Se va a realizar una deserción  de carb6n  sobre el cual se han adsorbido 100 cm3  (en condi-

ciones estándar) de vapor de benceno por gramo de carbón. La desorci6n  se va a realizar a
una rapidez de 100 lb,/h (45.4 kg/h) del contenido de benceno, hasta una concentracibn
de 55 cm3  de benceno adsorbido/g de carbón mediante contacto continuo a contracorrien-
te con una corriente de gas nitrógeno puro a 1 atm. La temperatura se va a mantener a
33.3 “C. iCuál es la rapidez mínima del flujo de nitrógeno? iCual será el contenido en
benceno del gas saliente si se utiliza el doble de nitr6geno?  iCuál sera el número de etapas?

Respuesta: tres etapas ideales.
5.5 Una mezcla de hidrógeno y aire, 4 atm de presi6n,  una concentracibn promedio de 50% en vo-

lumen de Hr,  fluye a traves  de un tubo reforzado circular de hule vulcanizado, cuyas DI y DE
son, respectivamente, 25.4 y 28.6 mm (1.0 y 1.125 in),  a una velocidad promedio de 3.05 m/s
(10 ft/s).  Fuera del tubo, hidr6geno  libre de aire a 1 atm fluye a ángulos rectos con respecto al
tubo a una velocidad de 3.05 m/s (10 ft/s).  En todas partes, la temperatura es 25 “C. Segun  se
ha informado, la solubilidad del hidrógeno en el hule es 0.053 cm3  H,  (en condiciones std)/cm3
hule (presión parcial atm); su difusividad en el hule es 0.18(10-‘) cm2/s.  La difusividad  de
Hraire  = 0.61 I cm2/s  a o OC,  1  atm. Calcular la rapidez de perdida del hidrógeno del  tubo Por
unidad de longitud del mismo.
Respuesta: 4.5(10-t’) kmoI/s (m de longitud del tubo).

5.6 Suponiendo que la curva de equilibrio de la figura 5.7 es una recta, de pendiente m,  encontrar
la relación entre las eficiencias de la etapa de Murphree E.,,,  y EMR.

5.7 Si la curva de distribución en el equilibrio de la cascada de flujo cruzado de la figura 5.13 es
recta en todos sus puntos, de pendiente m,  realizar el balance de materia para el soluto en la
etapa n + 1; luego, siguiendo el mismo procedimiento para obtener la ecuación (5.51),  mostrar
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% =

lw[ VO  - Y0/m)/  (G, - Y0/m)]

log(S  + 1)

en donde Ses el factor de deserción,  m E,/R,  constante para todas las etapas, y N, es el núme-
ro total de etapas.

5.8 Una operaci6n  de extracción líquida en una etapa con una curva de distribución en el equilibrio
lineal (Y = mX en el equilibrio) opera con un factor de deserción  S = m Es/ R, = 1 .O, y tiene
una eficiencia de etapa de Murphree E, = 0.6. Con el fin de mejorar la extracci6n  con
mínima alteración de la planta, los efluentes de la etapa se van a llevar a otra etapa idéntica en
construcci6n  y en eficiencia E, = 0.6. La combinación, dos etapas en serie, es en efecto una
sola etapa. Se desea calcular la eficiencia global de etapa E, de la combinación. Es diffcil  la
obtención directa de la relación entre E, y E,. El resultado es mas fácil de obtener en la si-
guiente forma:
a) Observese  la figura 5.7. Defínase la eficiencia de la etapa para una etapa como E = (Y, -

YJ/( Y. - Ya.  Para una curva de distribución en el equilibrio lineal, obténgase la relación
entre E, y E.

b) Obtenga la relación entre E,,,  el valor para las etapas combinadas en serie, y E.
c) Calcule EyLo.

Respuesta = 0.8824.



SEGUNDA
PARTE

OPERACIONES GAS-LÍQUIDO

Todas las operaciones en que ocurre la humidificacion  y deshumidificación, ab-
sorción y deserción de gases y destilación en sus diversas formas, tienen en común
la necesidad de que una fase líquida y una gaseosa se pongan en contacto con el
fin de que exista un intercambio difusivo entre ellas.

El orden en que se acaban de listar las operaciones es, en muchos aspectos, el
orden de menor a mayor complejidad; por lo tanto, es el orden en que se van a
considerar las operaciones. Puesto que en la humidificación el líquido es una sus-
tancia pura, existen gradientes de concentracibn y la difusión de la materia ocurre
sólo dentro de la fase gaseosa. En la absorción, existen gradientes de concentra-
ción tanto en el líquido como en el gas, y la difusión, por lo menos de un compo-
nente, ocurre en las dos fases. En la destilación, se difunden todas las sustancias
comprendidas en las fases. Estas operaciones también se caracterizan por una re-
lación especialmente íntima entre la transferencia de calor y la de masa. La eva-
poración o condensación de una sustancia llevan a considerar los calores latentes
de evaporación y, algunas veces, también los calores de solucion. En la destila-
ción, la nueva fase necesaria para la separación por transferencia de masa se crea
a partir de la fase original, por medio de la adición o eliminación de calor. En
este análisis es necesario considerar estas importantes cantidades de calor y sus
efectos.

En el caso de todas estas operaciones, la función principal del equipo utiliza-
do es el contacto entre el gas y el líquido, en la forma más eficiente posible, y más
adecuada al costo. Al menos en principio, cualquier tipo de equipo satisfactorio
para una de estas operaciones también lo será para las otras; en realidad, los tipos
principales se utilizan para todas. Por esta razón, nuestro análisis empieza con el
equipo.

155





CAPtTULO

SEIS

EQUIPO PARA LAS
OPERACIONES GAS-LÍQUIDO

Respecto de las operaciones gas-líquido, el propósito del equipo es permitir el
contacto íntimo de los dos fluidos, con el fin de que se lleve a cabo la difusión
interfacial de los componentes. La rapidez de la transferencia de masa depende
directamente de la superficie interfacial expuesta entre las fases; por lo tanto, la
naturaleza y grado de dispersión de un fluido en el otro son de la mayor impor-
tancia. De modo general, el equipo puede clasificarse según que su accion  princi-
pal sea dispersar el gas o el líquido, aun cuando en muchos aparatos las dos fases
se dispersan.

DISPERSIÓN DEL GAS

En este grupo se incluyen aparatos como tanques de burbujeo y agitados mecani-
camente  y los diferentes tipos de torres de platos, en los cuales la fase gaseosa se
dispersa en burbujas o espumas. Las torres de platos son los aparatos más impor-
tantes del grupo, puesto que establecen contacto a contracorriente en varias eta-
pas; sin embargo, los tanques de contacto mas sencillos tienen muchas aplica-
ciones.

Cuando el gas está disperso como burbujas, el gas y el líquido pueden poner-
se convenientemente en contacto en tanques agitados, siempre y cuando no sean
necesarios los efectos de contracorriente. En particular, este es el caso cuando se
requiere una reaccibn  química entre el gas disuelto y un componente del liquido.
Ejemplos de este contacto son la carbonatación de una lechada de cal; la clora-
ción de pulpa de papel; hidrogenación de aceitesvegetales; aereación de caldos de
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fermentación, como en la producción de penicilina; la producción de ácido cítrico
a partir de azúcar de remolacha por la acción de microorganismos y la aereación
de los lodos activados para la oxidación biológica. Tal vez sea significativo que en
la mayoría de los ejemplos citados hay sólidos suspendidos en los líquidos. Debi-
do a que las torres a contracorriente más complicadas tienden a obstruirse con es-
tos sólidos, y a causa de la facilidad con que se pueden suspender los sólidos en
los líquidos en tanques con agitación, estos tanques son generalmente los más úti-
les en estos casos.?

La mezcla gas-líquido puede agitarse mecánicamente con un impulsor; en el
disefio más sencillo, empero, la agitación puede ser efectuada por el mismo gas en
tanques de burbujas. La operación puede ser en lotes, semilotes con flujo conti-
nuo de gas y una cantidad fija del líquido, o continua con flujo de las dos fases.

TANQUES DE BURBUJEO (COLUMNAS DE BURBUJAS)

Un burbujeudor es un aparato con el cual una corriente de gas, en forma de pe-
quenas burbujas, es introducida en un líquido. Si el diámetro del tanque es
pequeno, el burbujeador, localizado en el fondo del tanque, puede ser un simple
tubo abierto a través del cual el gas llegue hasta el líquido. Para tanques con
diámetros mayores de aproximadamente 0.3 m, es mejor utilizar varios orificios
para introducir el gas y asegurar una mejor distribución del mismo. En ese caso,
los orificios pueden ser agujeros de 1.5 a 3 mm( $ a $ in) de diámetro, hechos
en una tubería de distribución colocada horizontalmente en el fondo del tanque.
También pueden utilizarse platos porosos hechos de cerámica, plástico o metales
sintetizados; sin embargo, debido a la fineza de sus poros, dichos platos se tapan
con mayor facilidad con los sólidos que puedan estar presentes en el gas o en el
líquido.

El propósito del burbujeo puede ser poner en contacto el gas burbujeado con
el líquido. Por otra parte, el burbujeador puede ser simplemente un aparato para
agitar. Puede proporcionar la agitación más suave, que se utiliza por ejemplo en
el lavado de nitroglicerina con agua; puede proporcionar agitación vigorosa como
en el tanque de Pachuca  (que se analizara posteriormente). La agitación con
aire en el caso de la extracción de líquidos radiactivos, ofrece la ventaja de estar
libre de partes móviles, pero puede exigir la descontaminación del aire efluente.
No se ha estandarizado la profundidad del líquido; así, tanques muy profundos,
de 15 m (50 ft) o más, pueden resultar muy ventajosos [tl’]  a pesar del gran traba-
jo de compresión requerido por el gas.

t Cuando se requiere una caída de la presión del gas muy baja, cuando, por ejemplo, el dióxido de

azufre se absorbe de gases de caldera mediante lechadas de cal, se utilizan con frecuencia los lavadores
Venturi (que se verán posteriormente).
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Dihmetro de las burbujas de gas

El tamano de las burbujas depende de la rapidez de flujo a través de los orificios,
el diametro del orificio, de las propiedades del fluido y de la extensión de la tur-
bulencia que prevalece en el líquido. Lo que viene a continuación se refiere a los
casos en que la turbulencia en el líquido es únicamente la generada por las burbu-
jas que se escapan y en que los orificios son horizontales y estan lo suficientemen-
te separados para que las burbujas de orificio adyacentes no interfieran entre sí
(aproximadamente, al menos 3d,  de separación).

Flujo de gas muy lento [‘**l, QG c [20(odog.)s/(gAe)2eL3]“6.  Para líquidos si-
milares al agua, el diámetro puede calcularse así: la fuerza ascendente vertical
ejercida sobre la burbuja sumergida, (?r/ó)dpAeg/g,, que tiende a alejar a la bur-
buja del orificio, se iguala con la fuerza debida a la tensión superficial que tiende
a retenerla en el orificio, rd,a.  Esto da

d,  = (6.1)

que se ha probado para orificios con un diámetro de mas de 10 mm. Para líquidos
con viscosidades elevadas, mayores de 1 kg/ m . s (1 000 cP.)  [321,

4 (6.2)

Flujo intermedio, QGO  > [20(ud,,g,)5/(gAe)2gL3]1’6,  pero Re. < 2 100. Estas
burbujas son mayores que las descritas antes, aunque todavía son bastante uni-
formes; se forman en cadenas y no separadas. Para aire [‘ll

dP = 0.0287dJ’2  ReLl (6.3)

en donde d, Y d,  están en metros ? y Re, = d,  VOeG/m  = rlw,/nd,%.  Para otros
gases líquidos ~‘81

(6.4)

Flujos grandes del gas (“1, Re. = 10 000 a 50 000. Los chorros de gas que salen
del orificio se rompen en burbujas a cierta distancia del orificio. Las burbujas son

t Para d, y d. en ft, el coeficiente de la ecuación (6;3)-  = 0.052,
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Regi6n
1

/

Ab.
6

0 . 7 1.4 6

Diámetro de la burbuja. mm

Figura 6.1 Velocidad de eleva-
ci6n  (terminal) de burbujas úni-
cas de gas.

más pequefias que las descritas antes y no son uniformes en tamai’io.  Para aire-
agua y diámetros de los orificios de 0.4 a 1.6 mm

dp = 0.007 1 Re-‘.”0 (6.5)

con d, en metros t . Para el rango de transicidn  (Re. = 2 100 a 10 000), no hay
correlación de datos. Se ha sugerido que d, para aire-agua puede aproximarse me-
diante una línea recta sobre coordenadas log-log entre los puntos dados por d, en
Re, = 2 100 y a Re, = 10 000.

Velocidad de ascensión (velocidad terminal) para burbujas Is

Por lo común, la velocidad de elevación en estado estacionario de burbujas aisla-
das de gas, que ocurre cuando la fuerza ascendente es igual a la fuerza de sujeción
sobre las burbujas, varía con el diámetro de las burbujas, tal como se muestra en
la figura 6.1.

Región 1, d, < 0.7 mm Las burbujas son esféricas y se comportan como esferas
rígidas; para estas burbujas, la velocidad terminal está dada por la ley de Stokes:

7 Para 4 en ft, el coeficiente de la ecuación (6.5) = 0.0233.
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Región 2,0.7  mm < d,  < 1.4 mm Como gas circula dentro de la burbuja, la ve-
locidad superficial no es cero. En consecuencia, la burbuja asciende más rápido
que las esferas rígidas del mismo diámetro. No hay correlación de datos; se su-
giere que V, puede calcularse siguiendo, en la figura 6.1, la línea recta que está
trazada entre los puntos A y B. Las coordenadas de estos puntos están dadas, res-
pectivamente, por las ecuaciones (6.6) y (6.7).

Regiones 3 y 4. Región 3,1.4  mm < d,  < 6 mm Las burbujas ya no son esferi-
cas y al ascender siguen una trayectoria zigzagueante o espiral. Para la regidn  4,
d,  > 6 mm, las burbujas tienen la parte superior en forma de esfera. En estas dos
regiones, para líquidos de baja viscosidad, tsO)

Enjambres de burbujas de gas

El comportamiento de grandes cantidades de burbujas, agrupadas, es diferente
del de las burbujas aisladas. Las velocidades de ascensión son menores debido al
agrupamiento; el diametro  de la burbuja puede alterarse por la turbulencia del
líquido, que causa que la burbuja se rompa, y por la coalescencia de burbujas que
chocan entre si.

Retención de gas

La retención del gw v)~  significa la fracción en volumen de la mezcla gas-líquido
en el tanque que está ocupada por el gas. Si la velocidad superficial del gas, defi-
nida como el flujo volumétrico del gas dividido entre el área transversal del tan-
que, es V,,  entonces V,/p,  puede considerarse como la velocidad real del gas en
relación con las paredes del tanque. Si el líquido fluye en forma ascendente, a
corriente paralela con el gas, a una velocidad relativa a las paredes del tanque
VJ(1 - (pG), entonces la velocidad relativa del gas y del líquido, o la velocidad de
deslizamiento, es

La ecuacibn  (6.8) también dará la velocidad de deslizamiento para el flujo a
contracorriente del líquido, si a V,,  el flujo descendente del líquido, se le asigna
un signo negativo.

La retención en tanques de burbujeo, relacionada mediante la velocidad de
deslizamiento, se muestra en la figura 6.2 tail. Esto es muy satisfactorio cuando
no hay flujo de líquido (V, = 0), para un flujo-del líquido a corriente paralela
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Figura 6.2 Velocidad de deslizamiento, tanques de burbujeo [G. A. Hughmark,  Ind.  Eng. Chem.
Process  Des. Devel., 6, 218 (1%7),  con permiso de la Ameritan  Chemical  Society].

mayor a VE = 0.1 m/s (0.3 ft/s) y, muy probablemente, también para el flujo len-
to del líquido a contracorriente [ll. Para velocidades grandes a contracorriente, es
mejor tratar la retención de otra forma Il71  La retencih  aumenta al aumentar la.
viscosidad del líquido, alcanza un máximo en pr = 0.003 kg/m  - s (3 cP) y des-
pués decrece I4Ol.

Área interfacial específica

si el volumen unitario de una mezcla gas-líquido contiene un volumen (PC  de gas,
formado de n burbujas de diámetro d,,  entonces n, = +o,/(?rd2/6).  Si el área in-
terfacial en el volumen unitario es a, entonces n = a/rd2,.  Igualando las dos
expresiones para n, se obtiene el área específica

6%a=-

4

(6.9)
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Para pequeñas velocidades, el tama.íIo  de la burbuja se puede considerar como el
produeido por los orificios del burbujeador, corregidos lo necesario por el efecto
de presión. Si la velocidad del líquido es grande, el tamafio  de la burbuja será al-
terado por el rompimiento turbulento y la coalescencia de las burbujas. Entonces,
para aire-agua y en los rangos de (Po  = 0.1 a 0.4, VJ(1 - cpc)  = 0.15 a 15 m/s
(0.5 a 5 ft/s), el tamaiio  de la burbuja se puede aproximar mediante t95]

dp = 2.344 x 1O-3

[ VLI (1 - cp,)]“.67
(6.10) a

en donde d,,  está en metros y VL  en m/s. t

Transferencia de masa

Prácticamente en todos los sistemas de burbujas de gas-líquido, la resistencia de
la fase líquida a la transferencia de masa es la que controla fuertemente, y los co-
eficientes para la fase gaseosa no se necesitan. Aproximadamente, el 15% de los
coeficientes para la fase líquida están relacionados mediante f6*].

FLdp
Sh, = cD  = 2  + b’  Reo.779  Sco.

c L (6.11)
L

donde Burbujas de gas aisladas: b’  = 0.061
Enjambres de burbujas: b’  = 0.0187

El número de Reynolds para el gas debe calcularse con la velocidad de desliza-
miento, Re, = dpVseL/pL.  Para burbujas aisladas, (oC  = 0 y V, = V,.  En la
mayoría de los casos, el líquido debe estar lo suficientemente bien agitado, de tal
forma que las concentraciones de soluto en el líquido se puedan considerar uni-
formes en todo el tanque.

Potencia

La potencia suministrada al contenido del tanque, de la cual depende la agitacion
y creación de un área interfacial grande, se obtiene del flujo de gas. La ecuación
de Bernoulli, un balance de la energía mecánica para el gas entre el punto o Cjusta-
mente encima de los orificios del burbujeador) y el punto s (en la superficie del
líquido), es

v,’ + (Z,  - ZJf + LS;  + w + z-f, = 0 (6.12)
c

t Para d, en ft, VL en ft/s,  el coeficiente de la ecuación (6.10) = 0.01705.
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Las pérdidas por fricción H, y V, pueden despreciarse; la densidad del gas puede
describirse mediante la ley de los gases ideales, de donde

w
= Vo + Poln-  + (Z, - Z3)f

2&  PGO P* c
(6.13)

Wes el trabajo, por masa unitaria del gas, realizado por el gas sobre el contenido
del tanque. El trabajo para el compresor del gas será mayor, a fin de justificar la
fricción en la tubería y orificios, la utilización de cualquier filtro de polvo para el
gas y la ineficacia del compresor.

Ejemplo 6.1 Se va a utilizar un tanque, 1 .O m de diámetro, 3.0 m de profundidad (medida desde
el burbujeador del gas en el fondo hasta el flujo superior del líquido en la parte superior), para
desorber  cloro de agua mediante burbujeo con aire. El agua fluye de continuo en forma ascen-
dente con una rapidez de 8(10d4)  m3/s  (1.7 ft3/min).  El flujo de aire es de 0.055 kg/s  (7.28
lb,/min)  a 25 “C. El burbujeador tiene la forma de un anillo, 25 cm de diametro,  con 50 orifi-
cios, cada uno de 3 mm de diámetro. Calcular el &rea interfacial específica y el coeficiente de
transferencia de masa.

SOLUCIÓN La rapidez de flujo del gas por orificio = 0.055/50  = 0.0011 kg/s  = w.. El d. =
0.003 m y k = 1.8(10e5)  kg/m.  s. Re. = 4wJírd.b  = 26 000. La ecuacibn  (6.5): d,  =

4.27(  10e3)  m en el orificio. La presión en el orificio, ignorando la retención del gas, es la corres-
pondiente a 3.0 m de agua (densidad 1 000 kg/m3)  o 101.3 kN/m2  atm + 3.0(1 000)
(9.81)/1  000 = 130.8 kN/m’.

La presi6n  promedio en la columna (para 1.5 m de agua) = 116.0 kN/m*.  Por lo tanto

29 273 116.0PG = ----=
22.41 298 101.3 1.358 kg/m3

T = 1.0 m y el área transversal del tanque = rT*/4  = 0.785 m*.

VG = o.78;$58) = 0.0516 m/s y C;  = w = 0.00102 m/s

Puesto que (P‘ = 1 000 kg/m3  y u = 0.072 N/m para el liquido, la abscisa de la figura 6.2 =
0.0516 m/s. Entonces (figura 6.2),  VG/ VS  = 0. ll y VS  = V,/O.  11 = 0.469 m/s. Ecuacibn  (6.8):

o.469 = 0.0516 0.00102- - -
<PC 1  - <PC

<PC  = 0.1097

No puede utilizarse la ecuaci6n  (6.10) debido a lo pequen0  de VL.  Por lo tanto, el diámetro de la
burbuja a la presión promedio de la columna, calculado a partir de d, en el orificio, es

(á = [ (0.00427)3  E 1”’  = 0.00447  m

Ecuación (6.9): a = 147.2 m2/m3.  Respuesta.
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A 25  “C, D, para Cl, en Hz0  = 1.44(10-3 m*/s.  g = 9.81 m/s*.  En la ecuaci6n  (6.11),
dpg”‘/Dr2”  = 1 500. La viscosidad del agua p,  = 8.937(10e4  kg/m . s y Re, = d,  VspL/pL  =

2 346, Sc, = pL/pLDL = 621 y entonces Sh, = 746. Para soluciones diluidas de Cl2 en H20,  la
densidad molar c = 1 000/18.02  = 55.5 kmol/m3.  Por lo tanto, FL  = clD,Sh,/d,  = 0.0127
kmol/m*  . s. Respuesta.

TANQUES AGITADOS MECÁNICAMENTE

La agitación mecánica de un líquido, efectuada por lo general mediante un apara-
to giratorio, es adecuada en especial para dispersar solidos, líquidos o gases en
líquidos, y se utiliza para muchas de las operaciones de transferencia de masa.
Los agitadores pueden producir intensidades de turbulencia muy elevadas (u’ /u
promedio tan elevadas como 0.35 m“‘l, con rangos hasta 0.75 en la vecindad de un
impulsor de agitación t31*74), en contraste con aproximadamente 0.04 para el flujo
turbulento en tuberías); dichas intensidades no solo producen buenos coeficientes
de transferencia de masa, sino que también son necesarios para obtener una dis-
persión efectiva de líquidos y gases. Velocidades elevadas para los líquidos, parti-
cularmente deseables cuando se tienen sólidos en suspensibn,  pueden obtenerse
con facilidad.

Será útil establecer inicialmente las características de estos tanques, cuando
se utilizan simplemente para agitar líquidos con una sola fase; cuando se emplean,
por ejemplo, para mezclar. Posteriormente se considerarán por separado las apli-
caciones a operaciones particulares de transferencia de masa.

AGITACIÓN MECÁNICA DE LÍQUIDOS EN UNA SOLA FASE

Los típicos tanques con agitación son cilindros verticales, circulares; los tanques
rectangulares son poco usuales, aun cuando no son raros en algunas aplicaciones
de extracción de líquidos. Los líquidos generalmente se mantienen a una profun-
didad de uno a dos diámetros del tanque.

Impulsores

Hay muchos disefios.  El analisis, aquí, se va a limitar a los más populares, como
se muestra en la figura 6.3. Generalmente, están montados sobre un eje movido
por un motor y arreglado en forma axial, como en la figura 6.4. En particular, en
los de menor tamafio, el impulsor y el eje pueden entrar en el tanque formando un
ángulo con el eje del tanque, con la guía del motor unida al borde del tanque.

Característicamente los propulsores de tipo marino, figura 6.3a,  se operan a
velocidad relativamente elevada, particularmente en líquidos con baja viscosi-
dad; son especialmente útiles por su gran capacidad para la circulacibn del
líquido. Generalmente, la relación entre el diámetro del impulsor y el diámetro
del tanque, dJT, se fija a 1: 5 o menos. El flujo del líquido es axial y el propulsor
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(b)

Figura 6.3 Impulsores con proporciones típicas: (u)  propulsores de tipo marino; (b)-(t) turbinas,

está puesto de tal forma que produce un flujo descendente hacia el fondo del tan-
que. Al describir el propulsor, el término “cabeceo” se refiere a la relacion entre
el diámetro del propulsor y la distancia que avanza por revolución un propulsor
libre que opera sin deslizamiento. El término “cabeceo cuadrado”, que es el más
común en el disefio de agitadores, significa un cabeceo igual a la unidad. Los pro-
pulsores se utilizan con más frecuencia para las operaciones de mezclado de
líquidos que para la transferencia de masa.

Las turbinas, especialmente el disefio de hojas planas de la figura 6.3b  y c, se
utilizan a menudo para operaciones de transferencia de masa t . El disefio  de hoja
curva, figura 6.3d, es útil para la suspensión de pulpas frágiles, cristales y simi-

t Estos disenos  se han utilizado por muchos silos.  En G. Agricola:  De Relvfefullicu  (H. C. y L. H.
Hoover, traductores del latín de 1556, Libro 8, p. 229, Dover, Nueva York, 1950) se muestra un im-
pulsor de turbina con seis hoja planas de madera que se está utilizando para suspender un mineral de
oro en agua.
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Baffle

Figura 6.4 Agitación del líquido en presencia de una interfase gasllíquido, con o sin mamparas de
pared: (a) impulsor marino, (b) turbinas de disco de hoja plana y (c) en tanques llenos sin una interfa-
se gas/líquido  (flujo continuo).
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lares; la turbina de hoja sumergida, figura 6.3e es útil para mezclar llquidos.  El
impulsor cubierto de la figura 6.3f se usa poco en el contacto de gas-liquido.
El flujo de liquido desde el impulsor es radial, excepto en el caso del disefio de
hoja sumergida, en el cual es axial. Aunque la mejor relación dJT depende de la
aplicacion, es común el valor 1/3. Frecuentemente las turbinas operan con veloci-
dades periféricas del orden de 2.5-4.6 rn/s (450-850 ft/min),  según el uso.

Formación y prevención de vórtices

Los patrones típicos de flujo para liquidos  newtonianos en una sola fase de visco-
sidad moderada, se muestran en la figura 6.4. En el caso del impulsor localizado
en forma axial y que opera a bajas velocidades en un tanque abierto con una su-
perficie gas-líquido, la superficie liquida está nivelada y el líquido circula alrede-
dor del eje. Cuando la velocidad del impulsor se aumenta para producir condi-
ciones de turbulencia, también se incrementa la potencia que se requiere para que
gire el impulsor; se empieza entonces a formar un vórtice alrededor del eje. A ve-
locidades mayores, el vórtice finalmente alcanza al impulsor, como en los dibujos
del lado izquierdo de la figura 6.4a y b. Se arrastra aire hasta el liquido, el impul-
sor trabaja parcialmente en el aire y se necesita disminuir la potencia. El arrastre
de gas dentro del liquido es frecuentemente indeseable; además, la formacibn de
vórtices provoca dificultades cuando aumentan de escala los experimentos mode-
lo o los estudios en planta piloto; en consecuencia, de ordinario se toman medidas
para evitar la formación de vórtices. Posible caso excepcional es el de un solido
que se humedece con dificultad se va a disolver en un líquido (como ácido bórico
en polvo por disolver en agua); en este caso es útil agregar el sólido en el vórtice.

La formación de vórtices puede prevenirse de las siguientes formas:

1. Tanques abiertos con superficies gas-líquido. 7
a. Operaciones sólo en el rango laminar para el impulsor (Re de 10 a 20). En

general es prácticamente lento para fines de transferencia de masa.
b. Localización del impulsor fuera del centro, sobre un eje que entra en el tan-

que formando un ángulo con respecto al eje del tanque. Se usa con poca fre-
cuencia en instalaciones permanentes y por lo común se utiliza en trabajo a
pequeña escala con impulsores en que la guía del agitador está unida al bor-
de del tanque.

c. Instalación de mamparas. Este es el método mas utilizado. Las mamparas
estándar constan de cuatro tiras planas, verticales arregladas en forma ra-
dial a intervalos de 90 ’ alrededor de la pared del tanque, que se extienden en
la profundidad total del líquido, como en los dibujos del lado derecho de la
figura 642  y b. El espesor de la mampara estándar es generalmente T/12 o,

t La adición de pequefias  cantidades de ciertos polímeros al liquido puede inhibir la formación de
v6rtices  durante la descarga por el fondo de tanques sin agitación [R. J. Gordon et al.: Nuture  Phys.
Sci., 231, 25 (1971); J. Appl. Polymer Sci., 16, 1629.(1972);  AIChE  J., 22, 947 (1976)].
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con menos frecuencia T/lO  (mamparas al 10%). Algunas veces se colocan
en un claro desde la pared del tanque de aproximadamente 116 del espesor
de la mampara, para eliminar bolsas estancadas en las cuales se acumulen
los líquidos. Pueden utilizarse como soportes para los serpentines de calen-
tamiento o enfriamiento sumergidos en el liquido. Se considera que la con-
dición de “turbulencia completa con mampara” existe para tanques a cuyo
impulsor le correspondan números de Reynolds mayores de 10 000 $ . La
presencia de mamparas reduce los remolinos y aumenta las corrientes verti-
cales del líquido en el tanque, como se muestra en el lado derecho de la
figura 6.4. También aumenta la potencia que se requiere para mover el
impulsor.

2. Tanques cerrados, completamente llenos,  sin superficie gas-líquido f7’l.  Esto es
especialmente apropiado para los casos en que el llquido fluye continuamente
a traves  del tanque, como en la figura 6.4~.  Un patrón circular de flujo se super-
impone sobre el flujo axial dirigido hacia el centro del impulsor. Por supuesto,
el arreglo no es práctico para el contacto gas-liquido, en donde se deben utiIi-
zar  mamparas.

Mechica de fluidos

El estudio de las características de los tanques con agitación frecuentemente
incluye consideraciones acerca de la similitud, que son de importancia particular
cuando se desea obtener leyes sencillas que describan tanques de diferentes tama-
Aos.  Por ejemplo, con atención apropiada a la similitud y describiendo los resul-
tados en funcion de grupos adimensionales, es posible experimentar con un tan-
que lleno con aire y esperar que los resultados de potencia, grado de turbulencia y
similares, sean aplicables a tanques llenos de llquido t521.  Tres tipos de similitud
son significativos cuando se trabaja con el movimiento de líquidos:

1. La similitud geométrica se refiere a las dimensiones lineales. Dos tanques de
diferentes tamafios son similares geométricamente, si son iguales las rela-
ciones entre dimensiones correspondientes en las dos escalas; esto se refiere
al tanque, mamparas, impulsores y profundidad del liquido.  Si las
fotografras de dos tanques se pueden superponer, éstos son similares geo-
metricamente.

2. La similitud cinemática se refiere al movimiento, y requiere de la similitud
geométrica y de la misma relación entre las velocidades en partes correspon-

$ A velocidades muy elevadas, el gas aún puede ser arrastrado hasta el impulsor, no obstante la
presencia de mamparas. Para turbinas de hoja plana con cuatro hojas en tanques con mamparas es-
andar, esto ocurrir8 cuando f*‘l

d.N*  &v c ‘1’
8 T*Z  z0 _

> 0.005
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dientes de los tanques. Esto es de especial importancia para los estudios de
transferencia de masa.

3. La similitud dinámica se refiere a las fuerzas. En tanques cinemáticamente
similares se requiere que sean iguales todas las relaciones entre las fuerzas en
posiciones equivalentes.

El complejo movimiento en un tanque con agitación no puede describirse to-
talmente en forma analítica, pero las ecuaciones de movimiento pueden describir-
se en funci6n de grupos adimensionales como [sI:

4
Lup u2--

P ’
% =.

Lg  ’ PU2 1
(6.14)

en donde ¿ = alguna longitud característica y Ap es una diferencia de presión.
El primero de estos grupos es la relación entre las fuerzas de inercia y de viscosi-
dad, el familiar número de Reynolds. Si la longitud característica se toma como
dl y si la velocidad proporcional a la velocidad del extremo del impulsor se toma
como uNdi, de donde se omite T,  el grupo se vuelve el número de Reynolds del
impulsor, Re = d!NQ,/pL.

El segundo grupo, la relación entre las fuerzas de inercia y de gravedad, que
es importante cuando la superficie líquida esth  ondulada o curva como en un vór-
tice, es el número de Froude. Con u y Z definidas como antes, se vuelve Fr =
diN’&.

La tercera relación es la relación entre las diferencias de presibn que resultan
en flujo y las fuerzas de inercia. Si AJI  se toma como fuerza/aérea,  entonces el
grupo puede reconocerse como un coeficiente de arrastre, que generalmente se
escribe como &,/,4(&/2g.).  El grupo puede desarrollarse en un “número de po-
tencia” adimensional como sigue. La potencia requerida por el impulsor es el
producto de Ap y la rapidez de flujo volumétrica del líquido Q=,  de tal forma que

Ap = P
QL (6.15)

La velocidad del fluido es proporcional W4] a Nd?//  o para tanques similares
geomktricamente, a Nd,, de tal forma que QL es proporcional a Nd?. LS21  La susti-
tución de éstos transforma al grupo en Po = PgJeN3d?.

Para tanques similares geométricamente, la ecuacih  (6.14) puede escribirse
como

f(Re,  Fr, Po) = 0 (6.16)

Para similitud no geométrica, adicionalmente se pueden requerir diferentes rela-
ciones dimensionales 14~‘021
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Para dispersiones de dos fases, pueden ser significativos otros grupos como el nú-
mero de Weber We = et?d,/ug.,  la relación entre la fuerza de inercia y la de ten-
sión interfacial. Por supuesto, los números de Shenvood y Schmidt son impor-
tantes en la transferencia de masa. Para la similitud dinámica entre dos tamaflos
diferentes de tanques operados con un vórtice, se requiere que los números de
Reynolds y de Froude sean iguales para los dos tanques. Puesto que los impulso-
res pueden ser similares geométricamente pero de diferente tamaño, se vuelve im-
posible especificar las velocidades de los impulsores en los dos tanques que con-
tienen el mismo líquido. Entonces, números de Reynolds iguales requieren

mientras que para números de Froude iguales se requiere

en donde 1 y 2 designan los dos tama.fIos;  las dos condiciones no pueden cumplirse
simultáneamente. Por esta razón, la mayoría del trabajo con tanques abiertos
se ha hecho con mamparas, para prevenir la formación de vbrtices. Los tanques
cerrados completamente llenos no pueden formar un vórtice; en estos casos, es in-
necesario el uso de mamparas. Cuando no hay formaci6n de vbrtices,  el número
de Froude ya no es importante, y la ecuación (6.16) se vuelve

f(Re,  Po) = 0 (6.17)

Potencia en sistemas sin vórtices. Para tanques similares geométricamente, ope-
rados en una, sola fase, y para líquidos newtonianos, las características con
respecto a la potencia de los impulsores de la figura 6.3 se muestran en la figura
6.5. Estas curvas representan la ecuaci6n  (6.17) y se obtuvieron experimentalmente.
Cuando los números de Reynolds son menores de 10, las curvas tienen una pen-
diente de - 1, y con números de Reynolds muy grandes, el número de potencia se
vuelve constante. Entonces, las curvas son bastante arrAlogas  a las curvas para el
coeficiente de arrastre de un cuerpo sumergido, o al factor de fricción para el flu-
jo en un tubo.

Toda la energía en la corriente del líquido debida al impulsor, se disipa a tra-
vés de la turbulencia y la viscosidad como calor [93).  El gradiente de velocidad en
el líquido, que fija la rapidez de deslizamiento y, por lo tanto, la intensidad de la
turbulencia, es mayor en la punta del impulsor y menor a una distancia relativa-
mente alejada. Con números de Reynolds altos para todas las curvas de la figura
6.5, en donde el número de potencia se vuelve constante, la potencia del impulsor
es independiente de la viscosidad del líquido y varía sólo con ea3diS.  Como ya se
mostró que para tanques similares geométricamente, Q varía con Nd?, entonces a
un número de ‘potencia constante, P es proporcional a QN’d?  para un líquido de-
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Figura 6.5 Potencia para la agitaci6n  de impulsores sumergidos en líquidos de una sola fase con una
superficie gas/líquido [excepto curvas (c) y (g)).  Las curvas corresponden a los impulsores de la figura
6.3: (u)  impulsores marinos, (b) turbinas de hoja plana, w = d,/5. (c) turbinas de disco de hoja plana
con y sin una superficie gas/líquido, (d)  turbinas de hoja curva, (e) turbinas de hojas fijas, (g) turbinas
de hojas planas, sin mampanx,  sin interfase gas/líquido, sin vortices.

Notas sobre la figura 6.5.
1. La potencia P es sólo la impartida al líquido por el impulsor. No es la ocasionada por el motor,

que incluye en forma adicional pérdidas en el motor y engranaje que reduce la velocidad. Estas
pueden totalizar un 30 a 40% de P. Una empaquetadura en donde entra el eje a un tanque cubierto
causa perdidas adicionales.

2. Todas las curvas son para ejes axiales del impulsor, con la profundidad del líquido Z igual al
diametro  del tanque T.

3 . Las curvas a-e son para tanques abiertos, con una superficie gas-líquido, con cuatro mompurus,
b = T/lO  a T/l2.

4 . La curva u es para propulsores marinos, d,/T  2 1/3,  colocados a una distancia C = d, o mayor a
partir del fondo del tanque. Aparentemente, el efecto de modificar d,/Tdlo  se nota con números
de Reynolds muy elevados, y no esta bien establecido.

5 : Las curvas b-e son para turbinas localizadas a una distancia C = d, o mayor a partir del fondo del
tanque. Para turbinas de hoja plana de disco, curva c, básicamente no hay efecto de d/Ten  el ran-
go 0.15 a 0.50. Para las de tipo abierto, curva b, el efecto de d,/T  puede ser fuerte según el grupo
nb/TtS1.

6 . La curva g es para turbinas de hojas planas en disco operadas en tanques sin mampurus  llenos de
liquido y cubiertos, de tal forma que no se forman vórtices t”) . Si hay mampuras  las características
de la potencia a números de Reynolds elevados son bakamente  las mismas que para la curva b
para tanques abiertos con mampurus  solo hay un ligero aumento en la potencia tael.

7. Para tanques muy profundos, generalmente se montan dos impulsores sobre un mismo eje, uno
encima del otro. Para las turbinas de hojas planas en disco, con un espaciamiento de 1 .5di o ma-
yor. la p” termia  combinada de los dos será aproximadamente el doble que para una sola
turbina t ).
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terminado. En consecuencia, un impulsor pequefio que opere a alta velocidad
producirá menos flujo y más turbulencia que un impulsor grande que opere a
baja velocidad, a la misma potencia. Por tanto los impulsores pequeilos, a veloci-
dades altas, son especialmente adecuados para dispersar líquidos y gases, mientras
que los impulsores grandes son particularmente eficaces para suspender sblidos.

AGITACIÓN MECÁNICA, CONTACTO GAS-LÍQUIDO

Un arreglo típico se muestra en la figura 6.6~.  El tanque con mamparas y con una
profundidad del líquido de aproximadamente el diámetro del tanque, debe estar
provisto de un borde libre adecuado para la retencih  del gas durante el flujo del
gas. Es mejor introducir el gas por debajo del impulsor, a través de un burbu-
jeador en forma de anillo con un diámetro igual o ligeramente más pequeño que el
del impulsor [92], con los orificios en la parte superior. Los agujeros pueden tener
de 3 a 6.5 mm (118 a 1/4 in) de diámetro, en un número tal que se tenga un núme-
ro de Reynolds del orificio Re, del orden de 10 000 o más, aunque esto no es espe-
cialmente importante. La distancia entre los orificios no debe ser menor que d,, el
diámetro de la burbuja de gas, como se dio en el ejemplo para la ecuación (6.5).

i
Entrada del gas

I

Cuatro
mamparas

\

7

-2-L
(b)

Figura 6.6 Tanques agitados mecbicamente  para el contacto gas/líquido:  (u) esthdar  (b) impulso-
res mtiltiples  para tanques profundos.
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Cuando el tiempo de contacto deba ser relativamente grande, se deben utilizar
tanques profundos, como en la figura 6.6b,  donde se utilizan impulsores múl-
tiples (de preferencia no más de dos tg31)  para volver a dispersar las burbujas del
gas que coalescen; de esta forma se mantiene un área interfacial grande. En el
caso de tanques de aereacion muy grandes para lodos activados u otras fermenta-
ciones, en donde los volúmenes pueden ser tan grandes como 90 m3  (24 000 gal),
generalmente las profundidades del líquido no deben ser mayores de 3 a 5 m, con
el fin de abatir los costos en compresión del aire. Las elevadas relaciones entre
diámetro del tanque/profundidad del líquido que se generan, requieren mezcla-
dores múltiples y puntos de introducción del gas.

Impulsores

Tanto las turbinas abiertas como las de hoja plana en disco se utilizan amplia-
mente, en particular debido a las altas velocidades de descarga normales al flujo
del gas mantenidas por dichas turbinas. En especial, en los tamtios  grandes, se
prefiere el tipo de disco t . Se especifican mejor mediante di/T  = 0.25 a 0.4 y ale-
jadas del fondo del tanque a una distancia igual al diámetro del impulsor. En al-
gunos casos, pueden utilizarse impulsores dis&ados  especialmente para inducir al
flujo del gas desde el espacio arriba del líquido hacia abajo en la masa en agita-
c i ó n  P1v  ISsl.

Para producir dispersiones efectivas del gas con turbinas de hojas planas de
disco, la velocidad del impulsor debe ser mayor que la dada por [W

NG

b%k-c/PL)“~25
= 1.22 + 1.25;

I

Flujo de gas

Si la rapidez del flujo del gas es muy grande, especialmente para líquidos de visco-
sidad alta tzol, las burbujas del gas quedan atrapadas debajo del ojo del impulsor y
bloquean el flujo del líquido en la parte inferior del impulsor. Este efecto debe
minimizarse para velocidades del impulsor mayores que las de la ecuación (6.18).
En cualquier caso, para la mayoría de las instalaciones, la velocidad superficial
del gas en el área transversal del tanque no excede VG = 0.08 m/s (0.25 ft/s).

Potencia del impulsor

La presencia de gas en el contenido del tanque hace que disminuya la potencia re-
querida para mover al impulsor a una cierta velocidad, probablemente debido al
descenso en la densidad media de la mezcla. De las muchas correlaciones que se

t Para las turbinas de cuatro hojas, abiertas, véase D. N. Miller L*41.
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1.0

QJNd, ’

Figura 6.7 Potencia del impulsor para tanques gasificados, turbinas de disco de hoja plana, d,/t  =
0.25 a 0.33. [Adaptado de Calderbank, Trans.  Inst. Chem. Engrs. (Londres). 36, 443 (1958)].

han intentado tg6], la que se muestra en la figura 6.7, a pesar de algunos
defectos t22], se recomienda para turbinas de hojas planas en disco t29  en agua y
soluciones acuosas de no electrolitos $ . Se ha encontrado que puede aplicarse a
tanques con un rango en capacidad de 4 m3  (140 ft3)  y mayores t5].  Las líneas pun-
teadas de la figura representan adecuadamente los datos; sus ecuaciones son:

QG1 - 12.2- Q G- < 0.037
PG N43 Nd.3 (6.19)
-=
P

QG0.62 - 1.85- * > 0.037
(6.20)

NG3 NC(3

en donde PC es la potencia con flujo de gas y P la potencia cuando no hay flujo de
gas. Son comunes los niveles de potencia con gases de 600 a 1 000 W/m3  (12.5 a

$ Debe anticiparse que Q,/(*T*/4),  la velocidad superficial del gas, más que QG,  es la velocidad
con la que se obtiene una mejor correlación de datos para diferentes diámetros del tanque; esto lleva al
grupo de correlación QJNd,T* y no al de la figura. Si el rango de la relación d,/T  es relativamente
estrecho, entonces servirá el grupo de la figura 6.7.
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20 ft . lb,/ft3 . s o de 3 a 5 caballos/1 000 gal), aun cuando se han utilizado valores
hasta cuatro veces mayores. Mas aún, la relación entre potencia requerida/vo-
lumen del tanque, decrece con el tamailo  del tanque. No se han estudiado, las
características de la potencia para dos impulsores, como en la figura 6.6b;  un
cálculo conservador seria para un impulsor con gas mas uno sin gas [‘l. En muchos
casos, una cantidad apreciable de la potencia será proporcionada por el líquido
mediante el gas [véase la ecuación (6.13)].  Los electrolitos  acuosos, debido a la
rapidez de coalescencia de burbujas pequenas que producen, exhiben diferentes
requerimientos de potencia rss).

Con el fin de que el motor de agitación no sufra una sobrecarga, en caso de
que el flujo del gas se suspenda repentinamente, el motor y el eje pueden fabricar-
se del tamailo  necesario, como si no hubiese gas. Se pueden descubrir muchos de-
talles en una excelente revisibn ts71.

Diámetro de la burbuja, retención del gas
y área interfacial

Si el impulsor se está moviendo a una velocidad adecuada, romperá al gas en bur-
bujas muy pequeñas que seran  arrastradas radialmente desde la punta. En la ve-
cindad inmediata de la punta del impulsor, el &rea interfacial específica será, en
consecuencia, muy grande. La coalescencia de las burbujas en el líquido, que se
mueve más lentamente en otras partes del tanque, aumenta el diámetro de las bur-
bujas y disminuye el área local. Con velocidades moderadas del impulsor, solo el
gas que se alimenta en el impulsor produce el area interfacial especÍfica  designada
por u,,  empero, a velocidades mayores del impulsor, especialmente en tanques pe-
quefios,  el gas arrastrado desde el espacio que queda por arriba del líquido contri-
buye en forma importante a producir el krea específica media elevada, a. Para
turbinas de hojas planas en disco, el área específica puede calcularse a partir
de (23,  24,  84,

Reo.7 < 3oooo:

a,  = l.44[(“)“7-g$](~)1’2

Reo.7 > 30 OO0 (la aereación superficial es significativa):

a- 3:  8 33
ac7  *

)( lo-5  Reo.7

(6.21)

(6.22)

La cantidad dentro de los paréntesis cuadrados en la ecuación (6.21) tiene la di-
mensión neta, L- *.  El número de Reynolds del impulsor se calcula con la densi-
dad y la viscosidad del líquido.
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El diámetro medio para la burbuja, en turbinas de hoja plana en disco está
dado por

(6.23)

en donde, para soluciones de electrolitos  K = 2.25, m = 0.4; para soluciones
acuosas de alcoholes y tentativamente para otros solutos organices  en agua,
K = 1.90 m = 0.65.

Entonces, la retención del gas puede calcularse sustituyendo las ecuaciones
(6.21) a (6.23) en la ecuación (6.9). Así, para Reo.’  (NC&/  VG)o.3  5 30 000, se ob-
tiene

VG = [ ()24K(  Er(  ,)1’2]1”‘-m’ (6.24)

El uso de las ecuaciones (6.21) a (6.24) requiere del procedimiento de solución al
tanteo. Para iniciarlo, generalmente es satisfactorio probar V, = 0.21 m/s,  o el
equivalente en otras unidades, que luego será corregido a través de las ecuaciones
(6.6) a (6.7).

Coeficientes de transferencia de masa

Está probado que la resistencia a la transferencia de masa se encuentra completa-
mente dentro del líquido tz3* 24* loán. Para burbujas de gas del diámetro que pro-
bablemente se encontrarAn en tanques con agitación, se tiene

Sb = 2.0 + 0.31 Rall (6.25)

en donde Ra es el número de Rayleigh, dp3  Aeg/D=p=.  La ecuación (6.25) indica
que KL  es independiente de la potencia del agitador. Esto se debe a que Ae es tan
grande para mezclas gas-líquido que el movimiento de las burbujas debido a g y
no a PG  determina la rapidez de la transferencia de masa. Hay ciertas pruebas en
sentido contrario [‘j9].

Ejemplo 6.2 Se va a desoxigenar agua que contiene aire disuelto, mediante contacto con nitró-
geno en un tanque con agitach 1 m (3.28 ft) de diámetro. El agua va a entrar en forma continua
por el fondo del tanque y va a salir a través de una tubería colocada a un lado del tanque a la al-
tura apropiada. Suphgase  que el agua sin gas tiene una profundidad de 1 m (3.28 ft).

Rapidez del agua = 9.5(10m4)  m3/s  (1.99 ft3/  min)
Rapidez del gas = 0.061 kg/s (8.07 Ib,/min) Temp. = 25 “C

Especificar el arreglo que va a utilizarse y calcular el diámetro promedio de la burbuja de gas, la
retención del gas, el área interfacial y el coeficiente de transferencia de masa que se preverían.
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SOLUCIóN Utilícense cuatro mamparas de pared vertical, 100 mm de ancho, colocados a inter-
valos de 90 “C. Utilícese un impulsor de turbina de hoja plana en disco, de 305 mm (1 ft) de
diámetro y 6 hojas, rearreglado en forma axial a 300 mm del fondo del tanque.

El burbujeador debajo del impulsor va a ser del tipo de anillo con un diametro  de 240 mm,
hecho de tuberia de 12.7 mm (1/2 in) agujerada en la parte superior con hoyos de 3.18 mm (118
in) de diámetro (d.  = 0.00316m).  La viscosidad del N, = 1 .8(10m5)kg/m  . s a 25 “C. Para un
número de Reynolds del orificio = 35 oo0  = 4wJsd.~ = 4w~a-(0.00316)(1.8)(10~s),  W.  =
1.564(10-3)  kg/s  de flujo de gas a traves  de cada orificio. Por lo tanto, se utilizará
0.061/1.564(10-‘)  = 39 orificios a aproximadamente x(240)/39  = 16 mm los intervalos alrede-
dor del anillo burbujeador.

A 25 “C, la velocidad del agua es 8.9(10-3 kg/m . s,  la tension  superficial es 0.072 N/m y la
densidad es 1 000 kg/m3. En la ecuacion  (6.18),  di = 0.305 m, T = 1 m, g = 9.81 m/s2,  g, = 1,
de donde N = 2.84 rev/s (170 rpm) mínima para la velocidad del impulsor, de forma que la dis-
persión sea efectiva. Utilícense N = 5 rev/s (300 rpm).

Re = d?N&pL  = 523 000. Figura 6.5: Po = 5.0 y la potencia sin gas = P = 5.0
pzN3dj/g.  = 1650 W.

El gas en el burbujeador y, por tanto, en el impulsor, esta por debajo de 0.7 m de agua, o
101 330 + 0.7(1 000)(9.81)  = 108.2(10p3)  N/mz abs.  Peso mol del N2  = 28.02.

Q G = g(22.41)E  E = 0.050 m3/s

Con N 5 rev/s,  Q,JNd$  = 0.35. En la figura 6.7, la abscisa está fuera de escala. Tómese P,/P
= 0.43, en donde P,  - 0.43 (1650) = 710 W (0.95 caballos) proporcionados por el impulsor a
la mezcla gasificada [Nota: La potencia para la mezcla degasificada es 1650 W (2.2 caballos) y la
consideración de las ineficiencias del motor y del reductor de velocidad pueden hacer que la sali-
da de potencia hacia el motor sea 2250 W (3 caballos), lo cual debe especificarse].

VG = 0.050/[r(1)2/4]  = 0.0673 m/s velocidad superficial del gas. Re0~7(Nd,/VG)o~3  =
26 100. El area  interfacial  esta dada por la ecuación (6.21).

P, = 710 W; vL = ~(1)~/4  = 0.785 m3; g. = 1. La ecuación (6.21) da

106.8
a-yo.s

I

con a en m2/m3, V,  en m/s. Para d, [Ecuacmn  (6.23)],  úsese K = 2.25; m = 0.4, y PO  =
1.8(10e5)  kg/m . s. La ecuaci6n  (6.23) se transforma en

$ - 2.88 x 10-‘9~$~ (6.27)

La sustitución de las ecuaciones (6.26) y (6.27) en (6.9) da

7.067 x 10-s
<PC  = yO.

,

Las ecuaciones (6.27) y (6.28) se resuelven por simultáneas con la relaci6n  para V,. Despues  de
varias pruebas se escoge V,  = 0.240 m/s, de donde (p.  = 0.0232, d,  = 6.39(10m4)  m o 0.639
mm, de donde la ecuación (6.6) da V, = 0.250 m/s, una verificación adecuada. De la ecuaci6n
(6.26),  a = 214 m2/m3.

Para N2  en agua a 25 “C,  D, = 1.9(10-q m2/s  y Ra b 1.514 (10e6).  La ecuación (6.25) da
Shr  = 37.6 = Frdp/cDr.  Puesto que c = 1 000/18.02  = 55.5 kmol/m3,  entonces FL =
6.20(10-q kmol/m2  s.

Puesto que un impulsor de turbina bien disefiado logra un buen mezclado del
líquido, puede suponerse razonablemente que la concentración en toda la fase
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líquida en estos aparatos es bastante uniforme. Por lo tanto, los beneficios del
flujo a contracorriente para una operación continua no pueden lograrse con un
solo tanque y agitador.

Absorción en varias etapas

Los arreglos en varias etapas, con flujo a contracorriente del gas y del líquido,
pueden hacerse con tanques y agitadores múltiples, unidos de tal forma que
acarreen el gas desde la parte superior de un tanque hasta el fondo del siguiente y
el líquido de tanque a tanque en la dirección opuesta. Una alternativa mas acep-
table es colocar los tanques con agitación uno encima de otro, con los agitadores
colocados en un solo eje. Las torres de este tipo se usan generalmente para la
extracción líquida, como se muestra en la figura 10.52. Una torre de laboratorio
con este diseño, que contenía 12 compartimentos con agitación, se estudió para la
absorci6n  de amoniaco de aire en agua 1113).  La rapidez de absorción fue compa-
rable a la obtenida  con torres empacadas con anillos de Raschig de 25 mm (1 in).
El diseño debe ser particularmente útil para los casos en que se tenga flujos lentos
del líquido, en donde el empaque está inadecuadamente mojado o donde el
líquido contiene sólidos en suspensión que tienden a tapar las torres empacadas
en forma tradicional y las de platos.

TORRES DE PLATOS

Las torres de platos son cilindros verticales en que el líquido y el gas se ponen en
contacto en forma de pasos sobre platos o charolas, tal como lo muestra es-
quemáticamente la figura 6.8. para un tipo (platos de capucha). El líquido entra
en la parte superior y fluye en forma descendente por gravedad. En el camino,
fluye a través de cada plato y a través de un conducto, al plato inferior. El gas pasa
hacia arriba, a través de orificios de un tipo u otro en el plato; entonces burbu-
jea a través del líquido para formar una espuma, se separa de la espuma y pasa al
plato superior. El efecto global es un contacto múltiple a contracorriente entre el
gas y el líquido, aunque cada plato se caracteriza por el flujo transversal de los
dos. Cada plato en la torre es una etapa, puesto que sobre el plato se ponen
los fluidos en contacto íntimo, ocurre la difusión interfacial y los fluidos se
separan.

El número de platos teóricos o etapas en el equilibrio en una columna o torre
sólo depende de lo complicado de la separación que se va a llevar a cabo y sólo
está determinado por el balance de materia y las consideraciones acerca del
equilibrio. La eficiencia de la etapa o plato y por lo tanto, el número de platos rea-
les se determina por el disefio mecánico utilizado y las condiciones de operación.
Por otra parte, el diámetro de la torre depende de las cantidades de líquido y gas
que fluyen a través de la torre por unidad de tiempo. Una vez que se ha determi-
nado el número de etapas en el equilibrio o platos teóricos requeridos, el proble-
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c  Entrada del IíqL
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Entrada del gas

Salida del
liquido

Figura 6.8 Sección esquemhtica  a
través de una torre de platos perfora-
dos .

ma principal en el diseño de la torre es escoger las dimensiones y arreglos que
representarán la mejor combinación de varias tendencias opuestas; en efecto, por
lo general las condiciones que llevan a elevadas eficiencias de platos también con-
ducen finalmente a dificultades en la operación.

Con el fin de que la eficiencia de etapas o platos sea elevada, el tiempo de
contacto debe ser largo (de tal forma que se permita que suceda la difusión) y la
superficie interfacial entre las fases debe ser grande; además, se requiere que
la turbulencia sea de intensidad relativamente alta para obtener elevados coeficien-
tes de transferencia de masa. Con el fin de que el tiempo de contacto sea prolon-
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gado, la laguna líquida sobre cada plato debe ser profunda, de tal modo que las
burbujas de gas tarden un tiempo relativamente largo para ascender a travts del
líquido. Cuando el gas se burbujea lentamente a travks de los orificios en el plato,
las burbujas son grandes, la superficie interfacial por unidad de volumen de gas
es pequeña, el líquido esta relativamente tranquilo y gran parte del mismo puede
pasar sobre el plato sin siquiera haberse puesto en contacto con el gas. Por el
contrario, cuando la velocidad del gas es relativamente elevada, se dispersa total-
mente en el líquido, el cual a su vez es agitado hasta formar una espuma. Esto
proporciona keas interfaciales grandes. Por lo tanto, para que los platos sean de
eficiencia elevada, se requieren lagunas profundas del líquido y velocidades relati-
vamente elevadas del gas.

Sin embargo, estas condiciones provocan varias dificultades. Una dificultad ,
es la entrada mecánica de gotas del líquido en la corriente ascendente del gas. A
velocidades elevadas del gas, cuando el gas se desprende de la espuma, pequehas
gotas del líquido serán acarreadas por el gas al plato superior. El líquido acarrea-
do en esta forma hacia la parte superior de la torre, reduce el cambio de con-
centración que se realiza mediante la transferencia de masa y, en consecuencia,
afecta la eficiencia del plato. De esta manera, la velocidad del gas puede limitarse
por la reducci6n  en la eficiencia del plato debida al arrastre del líquido en forma
de gotas.

Mas aún, tanto las profundidades elevadas del líquido como las velocidades
elevadas del gas producen una caída elevada de presión del gas cuando éste fluye a
través del plato; esto a su vez acarrea varias dificultades. En el caso de los absor-
bedores y humidificadores, una caída alta de presión eleva la potencia del ventila-
dor para empujar o arrastrar el gas a través de la torre y, en consecuencia, se eleva
el costo de operación. En el caso de la destilación, la presión elevada en el fondo
de la torre crea altas temperaturas de ebullición, lo que a su vez ocasiona dificul-
tades en el calentamiento y, posiblemente, daflos a compuestos sensibles al calor.

Finalmente, aparecen las dificultades puramente me&nicas.  La caída alta
de presi6n  puede llevar directamente a inundaciones. Con una diferencia elevada de
presibn en el espacio entre los platos, el nivel del líquido que abandonaunplatoapre-
sión relativamente baja y entra a otro plato con presión alta, necesariamente debe
ocupar una posición elevada en las tuberías de descenso, como se muestra en
la figura 6.8. Al aumentar la diferencia de presión debido al aumento en la rapi-
dez de flujo del gas o del líquido, el nivel en la tubería de descenso aumentará más
aún para permitir que el líquido entre en el plato inferior. Finalmente, el nivel del
líquido puede alcanzar el nivel del plato inferior. Un incremento mayor, ya sea en
el de flujo del gas o del líquido, agrava rápidamente la condición, y el líquido
puede llenar todo el espacio entre los platos. Entonces, la torre queda inundada,
la eficiencia de los platos disminuye a un valor muy bajo, el flujo del gas es erráti-
co y el líquido puede forzarse hacia la tubería de salida en la parte superior de,la
torre.

Para combinaciones de gas-líquido que tienden a formar espumas en forma
excesiva, las velocidades elevadas del gas pueden acarrear la condición de arrastre
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por espumu,  que también es una situación inoperante. En este caso, la espuma
persiste en todo el espacio entre los platos y una gran cantidad de líquido es
acarreada por el gas de un plato a otro superior. Esta es una condición exagerada
de entrada del líquido al gas. El líquido acarreado de esta forma recircula entre
los platos, y la carga adicional de líquido aumenta de tal manera la caída de pre-
sión del gas que causa una inundacibn.

Pueden resumirse estas tendencias opuestas como sigue. La profundidad ele-
vada del líquido en los platos proporciona eficiencias de platos elevadas mediante
tiempos largos de contacto, pero también causa una caída de presión alta por pla-
to. Las velocidades elevadas del gas, dentro de límites razonables, proporcionan
buen contacto vapor-líquido mediante dispersión excelente, pero ocasionan exce-
siva entrada del líquido al gas y una caída alta de presión. Pueden ocurrir otras
condiciones indeseables. A muy baja rapidez del líquido, el gas ascendente a tra-
vés de los orificios del plato puede empujar al líquido hacia afuera y es malo el
contacto entre el gas y el líquido. Si el flujo del gas es muy bajo, parte del líquido
caerá a traves de los orificios del plato (lloriqueo); a causa de este lloriqueo se fra-
casará en obtener el beneficio de flujo completo sobre los platos; además a flujo
muy lento del gas, nada del líquido alcanza las tuberías descendentes (almacena-
miento). Las relaciones entre estas circunstancias se muestran en forma esquema-
tica  en la figura 6.9. Todos los tipos de platos están sujetos a alguna de estas
dificultades. Los diferentes arreglos, dimensiones y condiciones de operación que
se escogen para el disefio son aquellos que, según ha demostrado la experiencia,
establecen un término medio adecuado. El procedimiento general de diseño invo-
lucra una aplicación relativamente empírica de esos factores, seguida por un
cálculo de verificación para asegurar que sean satisfactorias la caida de presión y la
flexibilidad, es decir, la habilidad de la torre para manejar cantidades de flujo
mayores 0 menores que las previstas.

Unagran  variedad de diseños de platos se han y se están empleando. Durante
la primera mitad de este siglo, prácticamente todas las torres tenían platos de ca-
pucha, pero las nuevas instalaciones emplean ya sea platos perforados o alguno
de los diseños patentados que han proliferado desde 1950.

Características generales

Ciertas características del disello  son comunes a los diseños utilizados mas fre-
cuentemente; se tratarán inicialmente esas características.

Cubiertas y platos La torre puede fabricarse de diferentes materiales, según las
condiciones de corrosibn encontradas. Se utilizan vidrio, metales vidriados,
carbón impermeable, plásticos y aun madera, pero con mayor frecuencia metales.
Para torres metálicas, las cubiertas son generalmente cilíndricas, debido a su
costo. Con el fin de facilitar la limpieza, las torres de diametro pequen0 tienen ori-
ficio para las manos; las de diametro grande tienen entradas para una persona,
cada décimo plato aproximadamente taal.
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Tabla 6.1 Condiciones y dimensiones generales recomendadas para las torres de
platos

1. Espaciamiento de los platos

Diámetro de la torre, T Espaciamiento de la torre, t

m rt m in

0.15 6 mhimo
1 menos 4 menos 0.50 20
l-3 4-10 0.60 24
3-4 10-12 0.75 30
4-8 12-24 0.90 36

2. Flujo del líquido

u.  No superior a 0.015 m3/(m diam)  . s (0.165 ft3/ft . s) para platos de flujo transversal de
un solo paso
b. No superior a 0.032 m’/  longitud de derramadero (0.35 ft’/ft  . ) para otros.

3. Sellado de los vertederos

u.  Vacío,q  5 mm minimum,  10 de preferencia(t-$  in)
b. Presih  atmosfkrica  y superior, 25 mm mínimo, 40 mm de preferencia (l-l.5 in)

4. Longitud del derramadero para derramaderos rectangulares rectos, platos  de flujo transversal,
0.6T a OAT,  0.7T típica

Distancia desde centro Porcentaje del brea

de la torre
de la torre utilizada

Longitud del derramadero W por un vertedero
96

0.55 T 0.418lT 3.877
0.6OT 0.3993 T 5.257
0.65T 0.25167 6.899
0.7OT 0.3562 T 8.808
0.75 T 0.32% T ll.255
0.80T 0.1991 T 14.145

5. Caída de presión normal por plato

Presión total Caída de presión

35 mmHg  abs 3 mm Hg o menos
1 std atm 500-800  N/m2  (0.07-0.12 Ib,@)
2 X ld  N/m* 1000 N/m*
300 lb,/in2 0.15 lb,/in2

Los platos generalmente están hechos de hojas metálicas y, si es necesario, de
aleaciones especiales; el espesor depende de la rapidez de corrosión prevista. Los
platos deben endurecerse y sujetarse (véase, por ejemplo, la figura 6.14); deben
unirse a la cubierta, con el fin de prevenir el movimiento debido a oleadas de gas;
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Figura 6.9 Características de operación de los pla-
tos perforados.

de esa manera, se permitirá la expansión térmica. Esto puede lograrse utilizando
anillos para soportar los platos que tengan orificios con cerraduras de ranura
(mediante los anillos se sujetan los platos). Los platos grandes deben tener entra-
das para personas (véase figura 6.14) de forma que un hombre pueda trepar de un
plato a otro para hacer reparaciones o limpieza [ILa).  Los platos deben instalarse
en forma nivelada dentro de un rango de 6 mm (IA  in) para favorecer una buena
distribución del líquido.

Espaciamiento entre los platos Generalmente, el espaciamiento entre los platos
se escoge con base en la facilidad para la construcción, mantenimiento y costo;
posteriormente se verifica para evitar cualquier inundación y arrastre excesivo del
líquido en el gas. Para casos especiales en que la altura de la torre es de importan-
cia, se han usado espaciamientos de 15  cm (6 in). Para todos los diametros,  excep-
to para los diámetros más pequeños de la torre, parece que 50 cm (20 in) es un
mínimo aceptable desde el punto de vista de la limpieza de los platos. La tabla 6.1
resume algunos valores recomendados.

Dihmetro  de la torre El diámetro de la torre y, en consecuencia, su &rea  trans-
versal debe ser lo suficientemente grande para manejar el flujo del gas y del
líquido dentro de la región de operacion  satisfactoria de la figura 6.9. Con respec-
to a un tipo dado de plato en la inundacion, la velocidad superficial del gas V,
(flujo volumétrico del gas Q/secci6n  transversal neta para el flujo A.)  está rela-
cionada con las densidades del fluido mediante 7

(6.29) :

t La ecuación (6.29) es empírica: el valor de C, depende,tanto  de las unidades utilizadas como del
1

disao  del plato.
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La sección transversal neta A, es la seccibn  transversal de la torre A, menos el
área tomada en las tuberías de descenso (Ad en el caso de un plato de flujo trans-
versal, como en la figura 6.8). CF es una constante empírica, cuyo valor depende
del diseño del plato. Valores apropiadamente pequefios de Vse  utilizan en el dise-
Ao real; para líquidos que no hacen espuma, es normal un valor del 80 al 85% de
V, (75 por ciento o menos para líquidos que hacen espuma), valor sujeto a verifi-
cacion  con respecto a las características de arrastre del líquido en el gas y a la
caída de presion. Ordinariamente, el diámetro escogido de esta forma sera ade-
cuado, aunque ocasionalmente el flujo del líquido puede ser una limitacibn.  Un
plato de flujo transversal de un solo paso bien diseñado puede generalmente ma-
nejar hasta 0.015 m3/s  de líquido por metro de diámetro de torre (q/T  = 0.015
m3/m. s = 0.165 ft3/ft.  s). En la mayoría de las instalaciones, el costo hace
impráctico variar el diámetro de la torre de un lado a otro de la misma para ajus-
tar variaciones en el flujo del gas o del líquido; se utilizan las cantidades máximas
de flujo para fijar un diámetro uniforme. Cuando la variación en los flujos son
tales que se indican un 20 por ciento de diferencia en el diámetro para la sección
superior e inferior, dos diámetros pueden resultar probablemente econó-
micos t1o*l.

El diámetro requerido de la torre puede disminuirse utilizando un mayor es-
paciamiento de los platos, de tal forma que el costo de la torre, que depende tanto
de la altura como del diámetro, se vuelve mínimo con cierto espaciamiento óptimo.

Vertederos El líquido se lleva de un plato al siguiente mediante los vertederos.
Estos pueden ser tuberías circulares o, de preferencia, simples partes de la sección
transversal de la torre eliminadas para que el líquido fluya por los platos vertica-
les, como en la figura 6.8. Puesto que el líquido se agita hasta formar una espuma
sobre el plato, debe permitirse que permanezca un tiempo adecuado en el vertede-
ro para permitir que el gas se separe del líquido, de tal forma que sólo entre
líquido claro en el plato inferior. El vertedero debe colocarse lo suficientemente
cerca del plato inferior como para que se una al líquido en ese plato (artículo 3,
tabla 6.1); así se evita que el gas ascienda por el vertedero para acortar el camino
hacía el plato superior. Pueden utilizarse recipientes cerrados o diques de reten-
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Ial  Flujo invemdo

(b)  flujo transversal

(cI  Flujo radial

(di Flujo dividldo

Figura 6.11 Arreglos de platos. Las flechas
te)  Platos  en  cascada  muestran la dirección del flujo del líquido.

ción  (represas interiores), como en la figura 6.10 t1Xj,  pero es mejor evitarlos (vea-
se a continuación), especialmente si existe tendencia a acumular sedimentos. Si
se utilizan dichos recipientes, deben utilizarse orificios de goteo (pequenos orifi-
cios a través del plato) en 10s  diques de retención para facilitar el desalojo de la
torre cuando no se utiliza.

Derramaderos La profundidad del líquido sobre el plato, requerida para el con-
tacto con el gas, se mantiene mediante un derramadero, que puede ser o no una
continuaci6n del plato de descenso. Los derramaderos rectos son los más comu-
nes; los derramaderos de ranuras múltiples en V mantienen una profundidad del
líquido que es menos sensible a las variaciones en el flujo del líquido y en conse-
cuencia, también al alejamiento del plato de la posición nivelada; las represas cir-
culares, que son extensiones de las tuberías circulares utilizadas como vertederos,
no se recomiendan. Los derramaderos interiores (figura 6.10) pueden ocasionar el
salto hidráulico del líquido ~‘1 y generalmente no se recomiendan. Con el fin de
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Figura 6.12 DiseAo típico de capucha (con permiso de Pressed Steel Compny).

asegurar una distribución razonablemente uniforme del flujo del líquido en un
plato de un paso, se utiliza un diámetro de derramadero de 60 a 80 por ciento del
diámetro de la torre. En la tabla 6.1 se lista el porcentaje de la sección transversal
de la torre tomado de los vertederos formados a partir de estos platos de derrama-
dero.

Flujo del liquido En la figura 6. ll se muestran varios de los esquemas que se
utilizan comúnmente para dirigir el flujo del líquido sobre los platos. El flujo in-
verso puede utilizarse en torres relativamente pequeñas, pero hasta ahora el re-
arreglo más común es el del plato de flujo transversal de un solo paso que se
muestra en la figura 6.11b.  Para torres de diámetro grande, puede utilizarse
el flujo radial o dividido, figura 6.1 lc,d, aunque se debe tratar de utilizar el plato de
flujo transversal debido a su menor costo. Una variación reciente de la figura
6.1 le utiliza vertederos en -forma de anillo concéntrico con respecto a la estructu-
ra de la torre en lugar de las tuberías de esta figura [‘loI.  Los platos equipados con
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24 orificioslcapucha

Figura 6.13 Arreglo tipico  de un plato de capucha.

capuchas (tratados a continuación), que requieren que el líquido fluya grandes
distancias, llevan a gradientes indeseables de profundidad del líquido. Para torres
con diámetros muy grandes que contienen este tipo de platos, se han utilizado di- i
seflos de cascada con varios niveles, cada uno de los cuales posee su propio derra-
madero (figura 6.1 le), pero su costo es considerable. Se han construido columnas
comerciales hasta de 15 m (50 ft) de diametro.  Los platos de doble paso son co-
munes para diámetro de 3 a 6 m; nay platos de más pasos para diámetros ;
mayores. 1

i
Platos de capucha

En estos platos, figura 6.12 y 6.13, chimeneas o elevadores llevan el gas a través
del plato y por debajo de la capuchas que coronan los elevadores. Una serie de ra-
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Figura 6.14 Plato perforado para flujo transversal.

nuras están cortadas en el bordo de cada capucha, y el gas pasa a través de éstas
para ponerse en contacto con el líquido que fluye a través de las mismas. La pro-
fundidad del líquido es tal que las capuchas están cubiertas o casi cubiertas.
Pueden obtenerse las características detalladas del disello  u4y 46p l191.

Los platos de capucha se han utilizado por mas de 150 aíIos;  durante el
periodo de 1920-1950, prácticamente todas las nuevas torres de platos los utiliza-
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ron. Ofrecen la ventaja de que pueden manejar rangos muy amplios de flujos del
líquido y del gas (la relación entre el flujo de diseho y el flujo mínimo es la relu-
cidn  de rechazo). Actualmente, las nuevas instalaciones han abandonado los pla-
tos de capucha debido a su costo, el cual es aproximadamente el doble que el de
los platos perforados, de flujo a contracorriente y de válvula.

Platos perforados

Se han conocido casi desde la misma epoca  que los platos de capucha, pero no
fueron muy aceptables durante la primera mitad de este siglo. Sin embargo, su
bajo costo ha hecho que se conviertan en los platos más importantes.

En la figura 6.14 se muestra una sección vertical y una visión general, en for-
ma esquemática. La parte principal del plato es una hoja horizontal de metal per-
forado, transversal al cual fluye el liquido; el gas pasa en forma ascendente a tra-
vés de las perforaciones. El gas, dispersado por las perforaciones, expande al
líquido en una espuma turbulenta, que se caracteriza por una superficie interfa-
cial  muy grande con respecto a la transferencia de masa. Los platos estan sujetos
a inundaciones, debido a la elevación del líquido en los vertederos o a un excesivo
arrastre del líquido en el gas por espumado, como se describio antes.

Diseño de los platos perforados

El diámetro de la torre debe escogerse de tal forma que se adapte al flujo; se deben seleccionar los de-
talles del arreglo de los platos; hay que calcular la caída de presión del gas y los limites para la inunda-
cibn,  y han de establecerse seguridades en contra del excesivo “lloriqueo” y del exagerado arrastre del
líquido en el gas.

Dihmetro  de la torre La constante de inundacion  CR  de la ecuación (6.29) se ha relacionado con los

datos que se tienen sobre la inundación t46’471. Las curvas originales pueden representarse por ?

1
+ p (0.020

1-J

0.2

W’/G’)(PG/PL)~‘~
(6.30)

Por lo común, para perforacjones  de 6 mm dial., las mejores eficiencias de platos derivan de los valo-
res de V&-  en el rango de 0.7 a 2.2 (con Vy o0 en unidades SI; para Ven ft/s, oG en lb,/ft’,  el rango
es de 0.6 a 1.8) t2).

Perforaciones y Pren  activa. Generalmente, se utilizan diámetros de los orificios de 3 a 12 mm (118 a
1/2  in) y con mas frecuencia de 4.5 mm (3/16  in) tM1, aun cuando han resultado útiles orificios tan
grandes como 25 mm [721. Para la mayoría de instalaciones se utiliza acero inoxidable u otra aleación
perforada, en lugar de acero al carb6n,  aunque no se requiera necesariamente para la resistencia a la
corrosión. Ordinariamente, el espesor de la hoja es un medio del diametro  del orificio para acero in-
oxidable y menor en un dibmetro  para acero al carb6n  o aleaciones de cobre. La tabla 6.2 lista valores
típicos tz51.

Los orificios se colocan en los vértices de triángulos equiláteros a distancias entre los centros de
2.5 a 5 diametros  de los orificios. Para un arreglo de este tipo

t La ecuaci6n  (6.30) es empírica. Véase la tabla 6~2  para los valores de (Y  y 6.
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Tabla 6.2 Dimensiones recomendadas para torres de platos perforados

1. Constantes de inundación C, [Eqs. (6.29) and  (6.30)],  do < 6 mm (f in)

Rango de Rango de Unidades Unidades Unidades a, fl

4 de t de o de VF
A.

> 0.1 0.01-0.1,
utilizar valores

en 0.1

0.1-1.0 m Wm 4s a = 0.0744t  + 0.01173
/3 - 0.0304t  + 0.015

en dinas/cm  X 10m3 ft/s a - o.lm2t  + 0.0385
/3 = 0.00253t  + 0.050

< 0.1 Multiplicara y fiporSA,/A,  + 0.5

2. Dihmetro  el orificio, espesor del plato

Diámetro del orificio

m m in

3.0 ;

4.5 3T6
6.0 I4
9.0 38

12.0 f

15.0 ;
18.0 35

Espesor del plato/diam. orif.

Acero inoxidable acero al carbón

0.65
0.43

0.32
0.22 0.5
0.16 @38
0.17 0.3
0.11 0.25

3. Profundidad del líquido

50 mm (2 in)  mínimo 100 mm (4 in) mkiimo

4. Area  activa típica

DiBmetro  de la torre

m ft

1 3
1.25 4
2 6
2.5 8
3 10

Aa
A;

0.65
0.70
0.14
0.76
0.78
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A tiea  del orificio
LI - 0.907
4 krea  activa

(6.31)

Normalmente como en la figura 6.14, el soporte periferico  del plato, 25 a 50 mm (1-2 in) de
ancho, y los soportes radiales, ocuparan mas  del 15 por ciento del Brea de la sección transversal de la
torre; la zona de distribución para la entrada del líquido al plato y la zona de coalescencia para coales-
cer la espuma (que algunas veces se omite) utiliza el 5 por ciento o mas  f4e*  6al;  los vertederos, ademas,
requieren un krea  adicional (tabla 6.1). El resto se puede utilizar para las perforaciones activas (área
activa A.). En la tabla 6.2 se listan valores tlpicos  de A..

Profundidad del liquido. Generalmente, las profundidades del líquido no deben ser menores de 50
mm (2 in),  para asegurar una buena formacion  de espuma; se han utilizado profundidades de 150 mm
(6 in) trZl,  pero 100  mm es un máximo mas  comfm.  Estos limites  se refieren a la suma de la altura del
derramadero h, mas  la parte que queda sobre el derramadero h, calculada como lfquido  claro, aunque
en el !rrea  perforada la profundidad equivalente de líquido claro sea menor que esta. Se han estudiado
profundidades del liquido tan elevadas como 1.5 m.  tsq pero no se han utilizado en las operaciones or-
dinarias.

Derramaderos Vkase  la figura 6.15, en donde se ofrece una representación esquematica  de un plato
transversal. La cresta de líquido sobre una represa rectangular recta puede calcularse por medio de la
bien conocida f6rmula  de Francis t

en donde q = flujo del líquido, m3/s
Wer  = longitud efectiva del derramadero, m

hl = cresta del líquido sobre el derramadero, m
Debido a que la accion  del derramadero es estorbada por los lados curvos de la torre circular, se reco-
mienda t3’)  que W,r se represente como una cuerda del círculo de diámetro T,  una distancia h, mas ale-
jada del centro que el derramadero real, como en la figura 6.16. Entonces, la ecuación (6.32) puede re
ordenarse así $

h, = 0.666(  $y3(  $y3

La geometría de la figura 6.16 lleva a

Para W/T = 0.7, que es típico, la ecuaci6n  (6.33) puede utilizarse con Wer = Wpara h,/  W = 0.055 o
menos con un error mbimo de sólo 2 por ciento en h,, lo cual es despreciable.

Caldo de presión para el gas Por conveniencia, todas las caídas de presibn  del gas se van a expresar
como cabezas de líquido claro de tiensidad  oL sobre el plato. La caída de presión para el gas h.  es la
suma de los efectos para el flujo del gas a través del plato seco y de los efectos causados por la presen-
cia del liquido:

h, = hD + h, + h,

t El coeficiente 1.839 se aplica únicamente para las unidades metro-segundo. Para q = ft3/s,  Wer
= ft, h,,  el coeficiente = 0.0801.

$ El coeficiente 0.666 se aplica únicamente para las unidades metro-segundo. Para q = ft3/s,  Wy
W,,  = ft, h, = in, el coeficiente = 5.38.
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en donde h, = caída de presión en el plato seco
h,  = caída de presi6n  resultante de la profundidad del líquido en el plato
h,  = caída de presión “residual”

Aunque la figura 6.15 muestra un cambio en la profundidad del líquido A, cuya mitad debe utilizarse
en la ecuación (6.35),  en la practica ese cambio es tan pequeno,  excepto para platos muy grandes, que
puede razonablemente despreciarse. Si es necesario. puede calcularse aproximadamente ta’].  Las esti-
maciones de la calda de presión del gas que se resumen aquí están basadas en un estudio critico 17’1  de
todos los datos disponibles y en los métodos generalmente aceptados. La mayoría de los datos se re
fieren al sistema aire-agua; su aplicaci6n  a otros sistemas es incierta.

Calda de presión en seco /ro  Ésta se calcula basandose en que es el resultado de una perdida de pre-
sión a la entrada de las perforaciones, la fricción dentro del pequeflo tubo que son las perforaciones
esto ultimo debido al espesor del plato, y finalmente la pkdida a la salida tal:

%m,~CO[0.41.25-*)+~+(l-~)1] (6.36)

El factor de fricción de Fanning, f,  se toma de una tabla estandar tt’l. CO  es un coeficiente de orificio
que desprende del espesor del plato/ diámetro del orificio ts2j.  Sobre el rango I/d.  = 0.2 a 2.0,

0.25
(6.37)

Cabeza hidráulica h, En la región perforada del plato, el líquido está en forma de espuma. La pro-
fundidad equivalente de líquido claro, hr, es una estimaci6n  del valor que se obtendría si la espuma
coalesciera. Este valor es generalmente menor que la altura del derramadero de salida, y decrece al
aumentar el flujo del gas. Algunos métodos de estimaci6n  de hr utilizan un “factor de aereaci6n”

perforada

,  - Superfbe  d e l

líquido

-j-  Faldón del

I ver tedero

Figura 6.15 Diagrama esquemati-
co de un plato perforado de flujo
transversal.
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Derramadero efectivo
Derramadero real l

Figura 6.16 Longitud efectiva del
y derramadero.

específico para describir esto t*‘].  En la ecuacibn  (6.38),  que es la relación recomendada t49),  el efecto
del “factor” se incluye como una función de las variables que la modifican? .

hL  = 6.10 x lo-’  + 0.725/1,  - 0.23W1,V,p$~  + 1.225; (6.38)

en donde z es el ancho del flujo promedio, que puede tomarse como (T + w)/2.

Caída de presión del gas residual h.. Se cree que esto es principalmente el resultado de vencer la ten-
sión superficial cuando el gas sale a través de una perforacibn.  Un balance de la fuerza interna en una
burbuja estática que se requiere para vencer la tensión superficial es

4
+PB - n(áa (6.39)

0 ApB  - $
P

en donde Ap.  es el exceso de presión en la burbuja debido a la tensión superficial. Pero la burbuja de
gas crece durante un tiempo finito mientras fluye el gas. Además, si se promedia con respecto al tiem-
po t4g, se tiene que el valor apropiado es ApPa:

ApR = -
4

(6.41)

Puesto que en realidad las burbujas no salen una por una de las perforaciones en un líquido relativa-
mente tranquilo, se sustituye, como aproximacibn,  el diámetro de las perforaciones do; lo que da

APR  gc 6shRa-=-
PLB pL4g

(6.42)

Se han propuesto otros métodos para trabajar con h, + h,,  (véase, por ejemplo, la cita 33).
La comparación entre los datos observados con los valores calculados de h,  por estos metodos,

muestra una desviaci6n  estándar de 14.7 por ciento t791.

t Deben utilizarse unidades SI (kg, m, s) en la ecuación (6.38). Para h, y h, = in, V,, = ft/s,p,  =
Ib,/ft3,  q = fr3/s, z.  = ft,

h, - 0.24 + 0.725h, - 0.29h,  V,pc’ + 4.48 1
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Phdida  de presión en In entmda  del liquido h2 El flujo del líquido debajo del vertedero. cuando entra
en el plato, provoca una perdida  de presibn  que puede calcularse como equivalente a tres cabezas de
velocidad [za,el:

3
( )

4 2
h, = -

2¿7 Ada (6.43)

en donde A.,-  es la menor de dos keas,  la seccibn  transversal del vertedero o el &rea libre entre el verte-
dero y el plato. La fricción en el vertedero puede despreciarse.

Retroceso en e l  ver tedero Vkase  la figura 6.15. La distancia h,. la diferencia en el nivel del liquido
dentro e inmediatamente afuera del vertedero, ser8 la suma de las pkrdidas  de presibn que resultan del
flujo del líquido y del gas en el plato superior:

h, = hc + h, (6.44)

Puesto que la masa en el vertedero ser& parcialmente espuma arrastrada sobre el derramadero desde el
plato superior, espuma que aún no se ha coalescido,  cuya densidad promedio puede generalmente caku-
larse  aproximadamente como la mitad de la densidad del líquido claro, un diseílo  seguro requiere
que el nivel del líquido claro equivalente en el vertedero no sea mayor de un medio del espa&miento
de los platos. Al despreciar A, el requerimiento es

hw + h, + h, < 3 (6.45)

Para sistemas que forman espumas rhpidamente,  o cuando la viscosidad elevada del liquido estorba el
desprendimiento de las burbujas de gas, el retroceso debe ser menor.

Lloriqueo Si la velocidad del gas a travízs  de los orificios es muy pequeña, el liquido gotear8 a través
de ellos y se perderá el contacto sobre el plato para el líquido. AdemBs  con platos de flujo transversal,
dicho líquido no fluye por toda la longitud del plato inferior. Los datos sobre lloriqueo incipiente son
escasos, en particular para profundidades elevadas del líquido; probablemente siempre haya algún llo-
riqueo. Un estudio de los datos disponibles PP1 lleva a la siguiente representación -considerada la
mejor- de Y,. la velocidad mínima del gas a travts  de los orificios, si no se alcanza esta velocidad, es
probable un excesivo lloriqueo:

Los datos disponibles para h, en el rango 23 a 48 mm (0.9 a 1.9 in)  no indican que hr tenga un efecto
importante. Puede serlo para profundidades mayores.

Arrastre del liquido Cuando el liquido es arrastrado por el gas hacia el plato superior, el liquido
arrastrado es atrapado en el liquido del plato superior. El efecto es acumulativo y las cargas del
líquido en los platos superiores de la torre pueden llegar a ser excesivas. Una definicibn  conveniente
del grado de arrastre es la fracción del liquido que entra en un plato y es arrastrado hacia el plato supe-
rior L4’l,

Arrastre fracciona1 = E = moles del líquido atrapado/tiempo(área)
L + moles del líquido arrastrado/tiempo (Brea)

Posteriormente se considerar8 el efecto importante del arrastre sobre la eficiencia del plato. La figura
6.17 ofrece un resumen de datos de arrastre para platos perforados, k4%  471  con una exactitud de.+ 20
por ciento

En ciertas condiciones, los platos perforados están sujetos a oscilaciones laterales del  líquido, el
cual puede oscilar de un lado a otro o desde el centro hasta Iòs lados y de regreso. Este último caso, en
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Figura 6.17 Arrastre, platos perforados t4’)  (con permiso de Petro/ChemicaI Engineering).

especial, puede aumentar seriamente el arrastre. El fenbmeno  esta relacionado con la altura de la es-
puma respecto del di&metro  de la torre [s*9)  y a un cambio del espumamiento al burbujeamiento twl;
aún no se conocen por completo las características de ese cambio.

Ejemplo 6.3 Una solución diluida acuosa de metano1 se va a purificar con vapor en una torre de
platos perforados. Se escogieron las siguientes condiciones para el disefio:

Vapor: 0.0100 kmol/s (794 Ib mol/h), 18% en mol metano1
Líquido: 0.25 kmol/s (1 984 Ib mol/h), 15% en masa de metanol.
Temp: 95 OC
Presidn:  1 atm.

Disehese  un plato de flujo transversal adecuado

SOLUCIÓN Peso molec.  metano1 = 32, peso molec.  agua = 18. Peso molec.  promedio del gas
= 0.18(32)  + 0.82(18)  = 20.5 kg/kmol. -
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20.5 273PG - -~= =
22.41 273 + 95

0.679 kg/m3 densidad del gas

Q - o.lq22.41)
273 + 95

273 = 3.02 m3/s - flujo del vapor

pL = 961 kg/m3 = densidad del líquido

Peso molec.  pr. del liquido = loo
15/32  + 85/18

- 19.26 kg/kmol

4 I 0.25(  19.26)
9 6 1

= 5.00 x lOe3 m3/s = flujo del líquido

Perforaciones T6mese  d. = 4.5 mm sobre una distribución en forma de triangulo equilátero
con distancias de 12 mm entre los centros de los orificios, hechos sobre una hoja metálica de 2
mm de espesor (0.078 in.,  14 gauge std. U.S).  La ecuación (6.31):

0  _ o~907(o~oo45~2  =  0  1275A

4 (0.012)2  .

Diimetro  de Ir torre En forma tentativa, tómese t = 0.50 m de espaciamiento entre los pla-
tos.

= 5.00 x lO-3
3.02

Tabla 6.2

a = 0.0744(0.50)  + 0.01173 = 0.0489

/3 = 0.0304(0.50)  + 0.015 = 0.0302

En la ecuación (6.30) utilícese 0.1, puesto que (L ’ /G’ )(oo/pr)‘.s es menor a 0.1. La tensi6n
superficial se calcula como 40 dinas/cm o u = 0.040 N/m.

1 o.2
C, = 0.04893 logn  + 0.0302 = 0.0909

Ecuaci6n  (6.29):

961 - 0.679 ‘.’
v, = 0.0909 0.679 >

= 3.42 m/s  durante la inundación.

Empléese el 80% de la velocidad de inundación. V = 0.8(3.42)  = 2.73 m/s con base en A..

En forma tentativa, se escoge una longitud de derramadero de W = 0.7X Tabla 6.1: el area del
plato utilizada por un vertedero = 8.8 por ciento,

A, = 1  _  o.088 = 1.213 m2

T = [4(1.213)/rr]“.r  = 1.243 m, digamos 1.25 m.
A, corregida = x (1.25)2/4  = 1.227 m2
W - 0.7(  1.25) = 0.875 m (final)

Ad  = O.OSS(  1.227) = 0.1080 m2  secci6n  transversal del vertedero
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A.  = A. - Z4,  - hrea  ocupada por (soporte del plato + zonas de desprendimiento y de distri-
bución).

Para tener un diseño similar al que se muestra en la figura 6.14, con un soporte de anillo y
viguetas de 40 mm de espesor entre los vertederos y zonas de desprendimiento y distribucibn  de
50 mm de espesor, estas heas  totalizan 0.222 m2.

A. = 1.227 - 2(0.1080)  - 0.222 = 0.789 m2  para lámina perforada.

-g- 5.00 x 10-3
0.875

- 5.71 x lOe3  m3/m.  s OK

Cresta del  derramadero hl y &ur~ del derramadero h,  Probar hl = 25 mm =
0.025 m. h,/T = 0.025/1.25  = 0.02. T/W=  1/0.7  = 1.429. Ecuación (6.34): W,,/W = 0.938.
Ecuación (6.33): h, = 0.666 [5.00(10-3)/0.875]2’3(0.938)2’3  = 0.0203 m. Repetir con h, =
0.0203: IV,,/  W = 0.9503; h, [Ecuación (6.33)]  = 0.0205 m, OK. Fijar la altura de derramadero
hw  = 50 mm = 0.05 m.

Caída de presión en seco h, Ecuación (6.37): C., = 1.09(0.0045/0.002)“~25  = 1.335.

A, - 0.12754, = 0.1275(0.789)  = 0.1006 m2

v, = $ = -?E-  = 30.0 m/s
0.1006

k = 0.0125 CP  - 1.25 x 10-s  kg/m  . s
0

4 v,PGNúmero de Reynolds para el orificio = - = 0.0045(30.0)(0.679)  - 7330
ki 1.25 x 10-s

g = 9.807 m2/s;  1 = 0.002 m; Ecuación (6.36): h, = 0.0564 m.

Frente bidriulico h,

Va,B,3.01
4

o.789  - 3.827 m/s

r22!=
2

1.25 + 0.875 = , M3  m
2

Ecuacibn  (6.38);
h,  = 0.0106 m

Caída de presiõn residual hR.  Ecuación (6.42):

hn -
6(0.04)(  1)

%1(0.0045)(9.807)  = 5h6 ’ Io-’  m

Caída de presión total del gas h,
Ecuación (6.35):

h, - 0.0564 + 0.0106 + 5.66 x lOe3 = 0.0727 m

P¿rdida de presiõn a la  entrada del líquido h,.  El faldón del vertedero se coloca en hw
- 0.025 = 0.025 m sobre el plato. El área para el flujo del líquido debajo del faldón = 0.025 W
= 0.0219 m2. Puesto que esto es menor que Ad, Ad. = 0.0219 m2. Ecuación (6.43):

5.0 x 10-J  2
0.0219

- ) = 7 .91  X 10-3m
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Retroceso en el vertedero Ecuación (6.44):

h, =  0.0127 + 1.91 x lo-’  = 0.0807 m.

Verificecióa  sobre le  inundación hw  + h, + h, = 0.1512, lo cual está bastante por deba-
jo de t/2 = 0.25 m. Por lo tanto, la 1 escogida es satisfactoria.

Velocidad delloriqueo Para W/T = 0.7, el derramadero secolocaa0.3296T = 0.412 m del
centro de la torre. Por lo tanto, Z = 2(0.412)  = 0.824 m. Todas las demás cantidades en la
ecuacibn  (6.46) se han calculado; entonces, la ecuación da V.,  = 8.71 m/s. El plato no presenta-
ra un lloriqueo excesivo hasta que la velocidad del gas a través de los orificios V. se reduzca cer-
ca de este valor.

V
v;  = o.8

= 0.0622 (véase el diámetro de la torre)

Figura 6.17: E = 0.05. La retroalimentación del líquido resultante de este arrastre es tan pe-
quefio  que no modifica apreciablemente la hidrflulica  del plato.

La eficiencia de la transferencia de masa se calcula en el ejemplo 6.4.

Platos patentados

Aunque por muchas décadas el diseño básico de la parte interna de las torres de
platos ha permanecido relativamente estático, en aAos recientes se han hecho bas-
tantes innovaciones. Aquí se mencionarlin  sblo algunas.

Platos de linde Estos disefios  han tenido mejoras tanto en el disefio de las perfo-
raciones como en el acomodo de los platos [108,120].  En la figura 6.18~ se muestra
lo que se llama el plato “acanalado”, una innovación en el patrón de las perfora-
ciones para modificar el flujo del líquido. Los “canales”, distribuidos a través
del plato, no sólo reducen el gradiente hidráulico en platos grandes (de más de 10
m de diámetro [34].  Por lo contrario, están distribuidos de tal forma que también
modifican la dirección del flujo del líquido para eliminar áreas estancadas y
lograr, hasta donde sea posible, un flujo tapón deseable del líquido a través del
plato. En la figura 6.18b  se muestra un “promotor de burbujeo” o un área perfo-
rada inclinada en la entrada del líquido al plato. El “promotor” reduce el llori-
queo excesivo y producen una espuma más uniforme en todo el plato. Los vertederos
múltiples de la figura 6.19a  no están cerrados al líquido en el plato inferior;
antes bien, el líquido se acarrea a través de canales en el fondo hasta espacios
entre los vertederos sobre el plato inferior. El plato de flujo paralelo de la figura
6.196 está disefiado de tal forma que el líquido en todos los platos, en la mitad de
la torre, fluye de la derecha a la izquierda; sobre los platos en la otra mitad, fluye
de izquierda a derecha. Este arreglo se aproxima al llamado Lewis Case II 1751 y
produce una mejor eficiencia de Murphree del plato.
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Figura 6.18 Platos perforados de Linde: (u) plato perforado ranurado; (b) promotor de burbujeo,
plato de flujo  transversal (Chemical Engineering  Progress, con permiso).

Platos de v$lvula Estos son platos perforados con grandes aberturas variables
(aproximadamente 35-40 mm de diam.) para el flujo del gas. Las perforaciones
están cubiertas con capuchas m6viles que se elevan cuando aumenta el flujo del
gas. A velocidades bajas del gas aunadas a pequefias aberturas, la tendencia al
lloriqueo se reduce. A velocidades elevadas del gas, la caída de presibn del gas
permanece baja, pero no tanto como en los platos perforados. En la figura 6.20
se muestra el diseño de la válvula Glitsch Bullust Z’ray;  otros diseños bien conoci-
dos son los siguientes: Koch Flexitray, Nutter  Float- Valve  uo]  y la válvula de
Wyatt t1t4j. La ef!  ciencia  de los platos parece ser aproximadamente la misma que
la de los platos perforados con perforaciones de 6 mm (ti  in) t** t3].

Platos de flujo a contracorriente Estos son aparatos similares a los platos; di-
fieren de los platos tradicionales porque no tienen vertederos ordinarios: el
líquido y el vapor fluyen a contracorriente a través de los mismos orificios. Las
rejillas de tipo turbo t’Osj  son láminas metalicas marcadas con orificios de ranura
para formar el platc- los orificios están colocados de tal forma que los platos al-
ternados tienen los orificios a ángulos rectos. Los platos de Kittel, bastante utili-
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Figura 6.19 Arreglo de los platos Linde: (u)  vertederos múltiples; (b)  plato de flujo paralelo.

zados  en Europa WI  98* llo], son*platos  dobles ranurados; se fabrican de metal ex-
pandido y se colocan de tal forma que el movimiento del líquido sobre el plato sea
modificado por el paso del gas. Los platos ondulados[65]  son platos perforados
y doblados en forma de una onda sinusoidal, con los platos alternados instalados
con las ondulaciones a ángulos rectos. Los platos de Leva ~9 son básicamente
torres de paredes mojadas muy cortas entre platos muy cercanos entre sí, sin
derramaderos y por lo tanto, sin control sobre el espesor del líquido sobre los pla-
tos. La caida de presión del gas es baja; por ello, los platos son especialmente ade-
cuados para la destilación al vacío.

En la mayoría de los casos es mejor dejar al vendedor el disefio de los platos
patentados.

Eficiencia de los platos

La eficiencia de los platos es la aproximación fraccionaria a la etapa en el
equilibrio (véase el capítulo 5) que se obtiene con un plato real. Es indudable que
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s  Orlflclo  en

la cubierta

::--: ’ 1
del plato Figura 6.20 Disefio  de la vllvula de plato de Gliesch

I,’ Ballast (esquemático). Fritz W.  Glitsch  ond  Sons.  Inc.).

se necesita una medida de la aproximación al equilibrio de todo el vapor y el
líquido del plato; sin embargo, como las condiciones en varias zonas del plato
pueden diferir, se empezará considerando la eficiencia local, o puntual, de la
transferencia de masa en un punto particular de la superficie del plato.

Eficiencia puntual La figura 6.21 exhibe una representación esquemática de un
plato de una torre de varias etapas (platos). El plato n se alimenta del plato n - 1
superior por líquido de composición promedio x,,  _ I fraccibn  mol de componente
transferido y manda líquido de composición promedio x. al plato inferior. En el
lugar que se está considerando, un haz de gas de composición y, + 1,  ,oca,  se eleva
desde la parte inferior y, como resultado de la transferencia de masa, la abandona
con una concentración JJ,  ,oca,. En la zona que se está estudiando, se supone que la
concentración local del liquido xloca, es constante en la dirección vertical. Enton-
ces, la diferencia puntual se define como

EO G  =
Yn, local - Yn+  1,  local

VLI  - Yn+ 1,  local
(6.47)

Plato n

Figuro  6.21 Eficiencia de los platos.
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En  ésta, YE,,, es la concentración en el equilibrio con x,~~,  y entonces, la ecuacibn
(6.47) representa el cambio en la concentración del gas que ocurre realmente como
una fracción de la que ocurriría si se estableciese el equilibrio. El subíndice G
significa que se están utilizando las concentraciones del gas y la 0 enfatiza que
E,,  es una medida de la resistencia total a la transferencia de masas para las dos
fases. Cuando el gas pasa a través de los orificios del plato y a través del líquido y
la espuma, encuentra varios regímenes hidrodinamicos,  cada uno de los cuales
posee diferente velocidad de transferencia de masa. En casos semejantes, el riesgo
al tratar de describir el efecto total en función de una sola cantidad qued6 sefiala-
do en el capítulo 5, pero la información actual no permite mejorar esta situación.

Considérese que el gas se eleva con un flujo de G moles/(tiempo)(area). Sea la
superficie interfacial entre el gas y el líquido a, área/volumen  de espuma líquido-
gas. Cuando el gas se eleva a una altura diferencial dhL,  el área de contacto es a dh,
por unidad de area del plato. Si mientras tiene una concentración y, sufre un cam-
bio de concentracibn dy en esta altura, y si la cantidad total de gas permanece
esencialmente constante, la rapidez de transferencia del soluto es G dy:

G CrL = J$,(a  dh,)(~iL,  - Y> (6.48)

Entonces
s

Y.. local

4 3

/

he qa dh,

Y.+ 1,  bc*,y~a~  - y 0 G

Puesto que y,, es constante para xloca, constante,

_ ln YIL  - Y”,  local =

YIL  -

+.)

(

1  _  Yn,local  -Yn+1,104

Yn+ 1,  local YL  - Y,+ 1.  local )

QJhL= -ln(l - E,,)  = G

(6.49)

(6.50)

Por lo tanto E
OG = 1 _ e-K,4/G = 1 - ego (6.5 1)

El exponente sobre e se simplifica a N,,,, el número de unidades totales de trans-
ferencia del gas. Así como K,,  contiene tanto la resistencia del gas como la del
líquido a la transferencia de masa, también NrOO  está formada por las unidades de
transferencia para el gas N,,  y para el líquido NIL. Como se mostrará en el
capítulo 8, estas unidades pueden combinarse en la forma de la ecuaci6n (5.7):

(6.52)

Los términos sobre el lado derecho representan, respectivamente, las resistencias
a la transferencia de masa del gas y del líquido, que deben obtenerse experimen-
talmente. Por ejemplo, al poner en contacto un gas con un líquido puro sobre un
plato, de tal forma que la evaporacibn del líquido ocurra sin resistencia a la trans-
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ferencia de masa en el líquido, la eficiencia de la evaporación proporciona Z%,
que entonces puede relacionarse en funci6n de las propiedades del fluido, diseño
del plato y condiciones de operación. En la misma forma se pueden relacionar los
valores de IV,=  obtenidos a través de la absorción de gases relativamente insolubles
en líquidos (véase capítulo 5).

La m de la ecuaci6n  (6.52) es el valor promedio local para los casos en donde
la curva de distribución en el equilibrio no es recta. Véase la figura 6.22. En el
capítulo 5 se mostró que para una xloca, y y,,,,, dada, la pendiente correcta para
sumar las resistencias es la de la cuerda m ’ . Para la situación que se muestra en la
figura 6.21, la composici6n  del gas cambia y hace que m' varíe desde un valor
inicial en y“ + 1,  ,oca,hasta  un valor final en y,,  ,oca,,  Se ha mostrado ~1  que la m pro-
medio correcta para la ecuación (6.52) puede aproximarse. adecuadamente me-
diante

m= m;“+l  + m;
2 " (6.53)

La localizací6n  de un punto de coordenadas (xla,,B Y*,~~,)  debe obtenerse por ensa-
yo; para ajustarse a la’ definición de EOo, ecuación (6.47). Las ecuaciones (6.51) y
(6.52) muestran que a menor solubilidad del vapor (m mayor), menor será la efi-
ciencia del plato.

Y Y

(b)

Figura 6.22 Valores de rn’,& (0)  para la absorción de gases; (b) para la destilación y deserción.
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Eficiencia del plato de Murphree Las concentraciones promedio totales de to-
dos los haces locales del gas en la figura 6.21 son u,+,  y y.. Entonces, la eficiencia
de Murphree para todo el plato es [véase la ecuación (5.39)]

EMG = Yn -Yn+
r,*  - Yn+l

(6.54)

en donde y,*  es el valor en el equilibrio con una concentraci6n del líquido salien-
te, x,.

La relación entre EMG y EOo  puede obtenerse integrando los F& locales sobre
la superficie del plato. Claramente, si todo el gas que entra estuviese mezclado en
forma uniforme y se alimentase también en forma uniforme en la sección trans-
versal del plato completo, y si el contacto mecánico del gas y el líquido fuesen uni-
formes en todos los puntos, la uniformidad en la concentración del gas saliente

Y n + 1,  ,Oca, dependería de la uniformidad de la concentración del líquido sobre el pla-
to. El líquido sobre el plato es salpicado alrededor por la acción del gas, parte de
él es arrojada en la dirección en la cual  entra al plato (retromezclado). Los dos ca-
sos extremos que pueden imaginarse son:

1. Líquido perfectamente mezclado, de concentración uniforme x, en todos los
puntos. En este caso, la ecuacibn  (6.54) cambia a la ecuaci6n  (6.47) y

E EOGMG = (6.55)

2 . Líquido en flujo tap6n sin mezclado; cada partícula permanece sobre el plato
durante el mismo periodo.

En este caso se ha mostrado que (caso de Lewis I p51)

EM G L(= -t?tG
e%GmG/L  _ 1) (6.56)

Y IL  > Eo,.

En el caso intermedio que es mas probable, el transporte de soluto mediante
el proceso de mezclado se puede describir en función de una difusividad de remo-
lino DE, de donde tzl]

EM G - e-(?+w

OG  = (7 + Pe\[í  + (7~  + Pe)/n]  + TJ[  1 + i;(II’+  Pe)]E

en donde

& 1+4mLGpEeOG
[(

0.5

) 1-1
(6.57)

(6.58)

(6.59)Pe =$
E L
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19, es el tiempo que el líquido permanece sobre el plato y Z la longitud que recorre
el líquido. Pe es un número de Péclet (véase capítulo 3),  lo que puede observarse
mejor escribiéndolo como Z/D,  Z/B,,  de donde Z/O,  se convierte en la velocidad
promedio del líquido. Pe = 0 corresponde al mezclado perfecto (DE = Q)),
mientras que Pe = CQ  corresponde al flujo tapón (DE  = 0). Se obtienen valores
grandes de Pe cuando el mezclado no es completo y para valores grandes de Z
(dikmetros de la torre grandes). Aunque las eficiencias puntuales no pueden exce-
der la unidad, las de Murphree sí lo pueden hacer.

Arrastre Se requiere otra corrección para el dtio hecho por el arrastre. El
arrastre representa una forma de mezclado perfecto, que actúa para destruir los
cambios de concentración producidos por los platos. Se puede mostrar t2gl  que la
eficiencia de Murphree corregida para el arrastre es

E
MGE = 1 + E,,[?Y(I  - E)]

(6.60)

Datos Se requiere información experimental sobre N&,  N$‘  y DE para utilizar las
relaciones que se desarrollaron antes. Muchos de los datos han sido publicados,
en particular para platos de capucha; puede conseguirse un estudio excelente
sobre los mismos t“(jl. Tal vez la información mejor organizada resulta de un
programa de investigación patrocinado por el Ameritan  Institute of Chemical
Engineers 1211. La mayor parte del trabajo se hizo con platos de capucha; empero,
los datos, que son relativamente pocos, junto con la subsecuente información
de los platos perforados, tsol  indican que las siguientes expresiones empíricas repra
sentan,  razonablemente bien, el funcionamiento de los platos perforados. Más
aún, como primera aproximación, representan el funcionamiento de los platos de
válvula t&l. No se va a tratar de delinear en detalles el rango de condiciones cu-
bierto por estas expresiones, que deben utilizarse con precaución, en especial si no
se consulta la fuente original.

Platos perforados ?

N~G =
0.776 + 4.57hw  - 0.238J’~1G’.~  + 104.6q/Z

SCG0.5

NIL = 40 OOOD,“~5(0.213  V,pGo.5  + O.lS)&

(6.6  1 )

(6.62)

t Las ecuaciones (6.61) - (6.63) son empíricas y sólo pueden utilizarse con unidades SI (kg, m, s).
Para DE  y DL  en ft’/h, h, y h,  en in.,  q en ft3/s,  Y. en ft/s, z y Z en ft, 13~  en h y eG  en Ib,/ft3,  las
ecuaciones (6.61) - (6.64) se convierten en J

NG  =
0.776 + O.l16h, - 0.290V,pGo.5  + 9.72q/Z

Sc,@5
(6.610) I

1
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3.679 2
DE = 3.93 x 10” + 0.0171 Va  + z + 0.18OOh, (6.63)

6, = vol líquido sobre el plato h,zZ_
flujo volumétrico del líquido 4

(6.64)

Existen suficientes pruebas 1%  7] de que los patrones de flujo sobre platos
típicos no están tan bien definidos como lo implica la ecuación (6.57),  de que
pueden existir áreas en donde el líquido esté canalizado y otras en donde esté rela-
tivamente estancado. Estos efectos afectan la eficiencia de Murphree. Hay más
pruebas de que los cambios en la tensión superficial con cambios en la composi-
ción del líquido pueden afectar fuertemente las eficiencias t22p 127].

En columnas de dikrnetros  grandes, particularmente, el vapor que entra en un
plato quizá no esté mezclado completamente; esto requiere un desarrollo por se-
parado para convertir E,, a E,,,G  t351.  Las mezclas de varios componentes introdu-
cen problemas especiales al calcular las eficiencias de los platos ts8*  111* 125).

Ejemplo 6.4. Calcular la eficiencia del plato perforado del ejemplo 6.3.

SOLUCIÓN De los resultados del ejemplo 6.3 se tiene

Flujo del vapor = 0.100 kmol/s Flujo del líquido = 0.25 kmol/s

pG  = 0.679 kg/m3 h,  = 0 .0106  m

q = 5.00 X 10V3 m3/s hw =  0.05 m

V,  = 3.827 m/s Z =  0.824 m

s = 1.063m E - 0.05

Yn+l.local = 0.18 fracción mol de metano1

Además, mediante los m&odos  del capítulo 2, se pueden calcular los datos siguientes: Sc, =
0.865, DL  = 5.94(10-q m2/s.  La sustitución de estos datos en las ecuaciones (6.61)~(6.64)  pro-
porciona

8, = 1.857 s Ni~ = 0.956
N,L  = 4.70 DE = 0.0101 m2/s

Para el 15 por ciento en masa de metanol, x,,., = (15 - 32)/(15/32  + 85/18)  = 0.0903 fracción
mol de metano]. La parte importante de la curva en el equilibrio está graficada en la figura 6.23

N~L = (7.31 x ld)DL0.5(0.26V,p,0~5  + 0.15)0,

67.26 2
D, = 0.774 + 1.026 V, + z + 0.9OOh,

B
L

= 2.31 x 10-3hLrZ
P

(6.64a)
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con datos de The Chemical Engineers’  Handbook, 4a. ed., pags.  13-5. El punto A tiene como
coordenadas a (x,,t,y,+  r,  total).  En B, la ordenada es J$&. La línea AC  se dibujó con una pen-
diente

N,LL 4.70 0.25- - = - - - = - 12.3
N,,G 0.956 0.100

En este caso es evidente que la curva en el equilibrio es casi tan recta que la cuerda BC  (no se
muestra) coincidir& esencialmente con ella, como lo hará con todas las demas  cuerdas importan-
tes desde B (como desde B hasta E);  m es igual a la pendiente de la curva de equilibrio, 2.50.

Entonces, la ecuaci6n  (6.52) da N,, = 0.794 y la ecuación (6.51) E,,G  = 0.548. Mediante
la ecuacion  (6.74),  esto da, aun cuando no es necesario para lo que sigue, y.,  losn,  = 0.297, grafi-
cado  como D,  figura 6.23. Entonces, las ecuaciones (6.57)-(6.59)  producen

Pe = 36.2 TJ  = 0.540 E,,  = 0.716

y con E = 0.05, la ecuación (6.60) da EMOR  = 0.70. Respuesta.

Eficiencia total del plato Otro método para describir el funcionamiento de una
torre de platos es mediante la eficiencia total del plato

E, =
número de platos ideales requerido
número de platos reales requerido

(6.65)

Aun cuando la información confiable sobre la eficiencia es muy deseable y conve-
niente, debe ser obvio que entran tantas variables en una medida de este tipo que
en realidad es difícil obtener valores confiables de E, para el disefio.  Como se
mostrará en el capítulo 8, & puede obtenerse de las eficiencias individuales de los
platos en ciertos casos sencillos.

0.20
Yn.1,loal

0.10 d
0.075 0.08 0.085 xkul 0.095

Figura 6.23 Ejemplo 6.4. Deter-
x =  fracc!ón  mal de MeOH en el líquido minación  de m.
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absorbedores para  laboraorlo  de h!drocarb

absorcl4n de laboratorio. CO
absorción de iaboraforlo. NH

-.--.
4 6 1O-5  2 4 6 IO-'  2 4 6 1O-3 2 4 6 IO-* 2 4 6 10-l 2 4

~ML SL

PL

Figura 6.24 Eficiencia global de los platos de los absorbedores de platos de capucha (por O’Con-
nell 1w1).  Para pL  en centipoises y eL  en Ib,/ft3,  utilizar como abscisa 6.243(10m5)  mMLgr/gL.

Si sólo se utilizan los disenos estándar de platos y la operación está dentro de
los rangos estándar para los flujos del líquido y del gas, puede esperarse cierto
éxito al correlacionar l&, con las condiciones. O’Connell tuvo éxito al efectuar lo
anterior para la absorción y destilación en torres de platos de capucha; sus corre-
laciones se muestran en las figuras 6.24 y 6.25. Éstas deben utilizarse con gran
cuidado, pero son muy útiles para aproximaciones, aun para platos perforados y
de válvula.

o h,drocarburos
o = hidrocarburos clorados

a = h,drocarburos con furfural
idest,lac,6n extract~val

l / I /
-l-l-l

aA,  = volatllldad relativa , a la  temperatura
promedIo de la

I I I
pL = viscosidad del Ilquldo

de alimentación,  kqlm /s torre

IO-’ 2 4 6 10-3 2 4 6 10-2

4rVPL

Figura 6.25 Eficiencia global de los platos de las torres de destilación de platos de capucha para se-
parar hidrocarburos y mezclas similares (por O’Connell [9o1).  Para ~~ en centipoises, utilizar como
abscisa c~,,a,(lO-3).
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DISPERSIÓN DEL LÍQUIDO

En este grupo estan incluidos los aparatos en que el líquido se dispersa en
películas finas o gotas, como en las torres de paredes mojadas, atomizadores o
torres de atomizador, las diferentes torres empacadas y similares. Las torres em-
pacadas son las más importantes del grupo.

LAVADORES VENTURI

En estos aparatos, que son similares a eyectores, el gas se lleva hasta el cuello de
un venturi por una corriente de líquido absorbente atomizado en la sección con-
vergente del dueto, como se muestra en la figura 6.26. El aparato se usa especial-
mente en los casos en que el líquido contiene un sólido suspendido que taparía el
plato utilizado más comúnmente en las torres de platos y empacadas; se usa tam-
bién cuando se requiere una caída de presión del gas más pequeña. Estos usos se
han vuelto cada vez más importantes en anos recientes; por ejemplo, en la absor-
ción de dióxido de sulfuro de los gases de caldera con lechadas de piedra caliza, de

Entrada del líquido

1

Entrada -4-b
BoquIlIa

1
Salida del liauldo Figura 6.26 Lavador Venturi.
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1 Salida del gas

Entrada
Iíquido-

Dimbuidor  del líquido

Sujetador del empaque

Cubierta  o coraza

Empaque al azar

Redlstrlbuidor
del Iíquldo

Soporte del empaque

4 t-  Entrada del gas
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cal o magnesiaIsl*  59* 68* l161. En este caso, algunas instalaciones bastante grandes
(10 m diám) están en servicio para el uso eléctrico. El flujo a corriente paralela
produce solo una etapa ts41, para esto se vuelve de menor importancia cuando
ocurre una reacción química, como en el caso de los absorbedores de dióxido de
azufre. Los efectos del flujo a contracorriente en varias etapas pueden obtenerse
utilizando varios venturi 131. El aparato también se utiliza para quitar a los gases
las partículas de polvo tl’l.

.

TORRES DE PAREDES MOJADAS

Una película delgada de líquido que desciende por el interior de un tubo vertical,
con el gas que fluye a contracorriente 0 a corriente paralela, constituye una torre
de paredes mojadas. Estos aparatos se han utilizado para estudios teóricos de
transferencia de masa, como se describe en el capítulo 3, debido a que la superfi-
cie interfacial entre las fases se mantiene fácilmente bajo control y puede medirse.
Industrialmente se han utilizado como absorbedores para ácido clorhídrico, en
donde la absorción va acompaflada por una gran evolución de calor ta31.  En este
caso, la torre de paredes mojadas está rodeada por agua fría  que fluye rápidamente.
Los aparatos de varios tubos también se han utilizado para la destilación, en
aquellos casos en que la película del líquido se genera en la parte superior por con-
densación parcial del vapor. La caída de presión del gas en estas torres es pro-
bablemente menor que en cualquier otro aparato de contacto gas-líquido, para un
conjunto dado de condiciones de operacion.

TORRES Y CÁMARAS DE ASPERSIÓN

El líquido puede atomizarse en una corriente gaseosa por medio de una boquilla
que dispersa al líquido en una aspersión de gotas. El flujo puede ser a contra-
corriente, como en las torres verticales con el líquido atomizado hacia abajo, o
paralelo, como en las camaras horizontales de aspersión (véase capítulo 7). Estos
aparatos tienen la ventaja de una baja caída en la presión del gas; pero, por otra
parte, tienen ciertas desventajas. El costo de bombeo para el líquido es relativa-
mente elevado, debido a la caída de presión a través de la boquilla atomizadora.
La tendencia del líquido a ser arrastrado por el gas saliente es considerable, y los
eliminadores de neblina son necesarios casi siempre. A menos que la relación
diámetro/longitud  sea muy pequefia, el gas se mezclara bastante con el atomiza-
do; además, no se puede obtener completa ventaja del flujo a contracorriente. Sin
embargo, la relación diámetro/longitud no puede, generalmente, hacerse dema-
siado pequeiia,  puesto que entonces el atomizado alcanzará rápidamente las pare-
des de la torre y no servirá como atomizado.
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TORRES EMPACADAS

Las torres empacadas, .utilizadas  para el contacto continuo del líquido y del gas
tanto en el flujo a contracorriente como a corriente paralela, son columnas verti-
cales que se han llenado con empaque o con dispositivos de superficie grande,
como en la figura 6.27. El líquido se distribuye sobre éstos y escurre hacia abajo, a
través del lecho empacado, de tal forma que expone una gran superficie al contac-
to con el gas.

Empaque

El empaque de la torre debe ofrecer las siguientes características:

1. Proporcionar una superficie interfacial grande entre el líquido y el gas. La su-
perficie del empaque por unidad de volumen de espacio empacado am debe ser
grande, pero no en el sentido microscópico. Los pedazos de coque, por
ejemplo, tienen una superficie grande debido a su estructura porosa, pero la
mayor parte de la superficie será cubierta por la película del líquido que es-
curre. De todas maneras, la superficie específica de empaque a., es casi
siempre mas grande que la superficie interfacial líquido-gas.

2. Poseer las características deseables del flujo de fluidos. Esto generalmente sig-
nifica que el volumen fraccionario vacio, E, o fracci6n  de espacio vacio, en el
lecho empacado debe ser grande. El empaque debe permitir el paso de grandes
volúmenes de fluido a través de pequefias secciones transversales de la torre,
sin recargo o inundación (véase a continuación); debe ser baja la caída de pre-
si6n del gas. Más aún, la caída de presi6n  del gas debe ser principalmente el
resultado de la fricción pelicular, si es posible, puesto que es más efectivo que
formar arrastres al promover valores elevados de los coeficientes de transfe-
rencia de masa (véase torres de paredes mojadas).

3. Ser químicamente inerte con respecto a los fluidos que se están procesando.
4. Ser estructuralmente fuerte para permitir el fácil manejo y la instalación.
5. Tener bajo precio.

Los empaques son principalmente de dos tipos, aleatorios y regulares.
I

Empaques al azar

Los empaques al azar son aquellos que simplemente se arrojan en la torre durante
la instalación y que se dejan caer en forma aleatoria. En el pasado se utilizaron
materiales facilmente  obtenibles; por ejemplo, piedras rotas, grava o pedazos de
coque; empero, aunque estos materiales resultan baratos, no son adecuados debi-
do a la pequeña superficie y malas características con respecto al flujo de fluidos.
Actualmente, son fabricados los empaques al azar mas utilizados; los tipos mas
comunes se muestran en la figura 6.28. Según se muestra, los anillos de Rasching
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(a) (6)

(f)

(d) te)

Figura  6.28 Algunos empaques al azar para torres.

son cilindros huecos, cuyo diametro  va de 6 a 100 mm (l%í  a 4 in) o mas. Pueden
fabricarse de porcelana industrial, que es útil para poner en contacto a la mayoría
de los líquidos, con excepción de álcalis y ácido fluorhidrico;  de carb6n, que es
útil, excepto en atmósferas altamente oxidantes; de metales o de plásticos. Los
plásticos deben escogerse con especial cuidado, puesto que se pueden deteriorar,
rápidamente y con temperaturas apenas elevadas, con ciertos solventes orgánicos y
con gases que contienen oxígeno.

Los empaques de hojas delgadas de metal y de plástico ofrecen la ventaja de
ser ligeros, pero al fijar los límites de carga se debe prever que la torre puede lle-
narse inadvertidamente con líquido. Los anillos de Lessing y otros con parti-
ciones internas se utilizan con menos frecuencia. Los empaques con forma de silla
de montar, los de Berl e Intalox y sus variaciones se pueden conseguir en tama-
Aos de 6 a 75 mm (ti  a 3 in); se fabrican de porcelanas quhnicas o plásticos. Los
anillos de Pall, también conocidos como Flexirings, anillos de cascada y, como
una variación, los Hy-Pak, se pueden obtener de metal y de plástico. Los Telleret-
tes y algunas de sus modificaciones se pueden conseguir con la forma que se
muestra y en plástico. Generalmente, los tamafios más pequehos de empaques al
azar ofrecen superficies específicas mayores (y mayores caídas de presión), pero
los tamailos  mayores cuestan menos por unidad de volumen. A manera de orien-
tación general: los tamaños de empaque de 25 mm o mayores se utilizan general-
mente para un flujo de gas de 0.25 mj/s  (ca. 500 ft3/min), 50 mm o mayores para
un flujo del gas de 1 m3/s  (2000 ft3/min). Durante la instalacibn,  los empaques se
vierten en la torre, de forma que caigan aleatoriamente; con el fin de prevenir la
ruptura de empaques de cerámica o carbón, la torre puede llenarse inicialmente
con agua para reducir la velocidad de caída.
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Dirección del fl”]o:~~uido 1,  gas I
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Figura 6.29 Empaques regulares o amontonados.

Empaques regulares

Hay gran variedad de estos empaques. Los platos de contracorriente, que ya se
consideraron, son una forma de empaque regular, al igual que los arreglos de la
figura 6.29. Los empaques regulares ofrecen las ventajas de una menor caída de
presión para el gas y un flujo mayor, generalmente a expensas de una instalaci¿m
más costosa que la necesaria para los empaques aleatorios. Los anillos hacinados
de Raschig son económicos solo en tarnaflos muy grandes. Hay varias modifica-
ciones de los empaques metálicos expandidos [lo51  Las rejillas o “vallas” de ma-.
dera no son caras y se utilizan con frecuencia cuando se requieren volúmenes
vacíos grandes; como en los gases que llevan consigo el alquitrán de los hornos de
coque, o los líquidos que tienen partículas sólidas en suspension.  La malla de lana
de alambre tejida o de otro tipo, enrollada en un cilindro como sí fuese tela (Neo-
Kloss), u otros arreglos de gasa metlica  (Koch-Sulzer, Hyperfil y Goodloe) pro-
porcionan una superficie interfacial grande de líquido y gas en contacto y una
caída de presión muy pequeña; son especialmente útiles en la destilación al
vacío voy  77].  Los mezcladores estáticos se disefmron  originalmente como mezcla-
dores en línea, para mezclar dos fluidos mediante flujo paralelo. Hay varios dise-
nos,  pero en general constan de dispositivos en forma de rejas para huevos; los
dispositivos se instalan en un tubo; causan una multitud de roturas de fluidos que
fluyen a corriente paralela en corrientes izquierdas y derechas; cada corriente se
rompe en otras más pequenas ~1 . Se ha mostrado que estos dispositivos son útiles
para el contacto entre gas-líquido a contracorriente n211,  poseen buenas
características de transferencia de masa a caídas bajas de presión del gas.
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G a s Líquido

Figura 6.30 Plato de sosttn Multibeam (Chemical  Process Products Divisidn.  Norton Co).

Cuerpo de la torre

Esta puede ser de madera, metal, porcelana química, ladrillo a prueba de ácidos,
vidrio, plástico, metal cubierto de plástico o vidrio, u otro material, según las
condiciones de corrosión. Para facilitar su construcción y aumentar su resistencia,
generalmente son circulares en la sección transversal.

Soportes de empaque

Es necesario un espacio abierto en el fondo de la torre, para asegurar la buena
distribuci6n  del gas en el empaque. En consecuencia, el empaque debe quedar so-
portado sobre el espacio abierto. Por supuesto, el soporte debe ser lo suficiente-
mente fuerte para sostener el peso de una altura razonable de empaque; debe te-
ner un área libre suficientemente amplia para permitir el flujo del líquido y del
gas con un mínimo de restriccion.  Puede utilizarse una rejilla de barras del tipo
mostrado en la figura 6.27; t1t21 pero se prefieren los soportes especialmente dise-
hados que proporcionan paso separado para el gas y el líquido.

En la figura 6.30 se muestra una variaci6n de estos soportes; su area libre para
el flujo es del orden del 85%; puede fabricarse en diferentes modificaciones y
diferentes materiales, inclusive en metales, metales expandidos, ceramica  y plas-
ticos.

Distribución del líquido

En la figura 6.31 se indica la importancia de la adecuada distribución inicial del
líquido en la parte superior del empaque. Por supuesto, el empaque en seco no es
efectivo para la transferencia de masa; además se utilizan diferentes dispositivos
para la distribución del líquido. Las boquillas aspersoras no son útiles, porque ge-
neralmente provocan que mucho líquido sea arrastrado en el gas. El arreglo que
se muestra en la figura 6.27 o un anillo de un tubo perforado pueden utilizarse en
torres pequeñas. Para diámetros grandes, puede utilizarse un distribuidor del tipo
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Entrada del líquido Entrada del líquido
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Figura 6.31 Distribución del llquido e irrigación
del empaque: (u)  inadecuada; (b) adecuada.

mostrado en la figura 6.32. Existen otros muchos dispositivos. Generalmente se
considera necesario proporcionar al menos cinco puntos de introducción del
líquido por cada 0.1 m2  (1 ft2)  de sección transversal de la torre para torres gran-
des (d 1 1.2 m = 4 ft) y un número mayor para diámetros pequenos.

Tamaño del empaque al azar
y redistribución del líquido

En el caso de empaques al azar, la densidad del empaque, es decir, el número de
piezas de empaque por pie cúbico, es generalmente menor en la vecindad inme-
diata de las paredes de la torre; por esta causa, el líquido tiende a segregarse hacia
las paredes y el gas a fluir en el centro de la torre. Dicha tendencia es menos pro-

Figura 6.32 Distribuidor del liquido de represa de tina (Chemical  Process Products  Division. Nor-
ton Co).
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nunciada si el diámetro de cada pieza de empaque es al menos menor de un octa-
vodel  diámetro de la torre; no obstante, se recomienda que, si es posible, la rela-
ción d,,/T = 1115. Aun así, se acostumbra permitir la redistribución del líquido a
intervalos que varían de tres a diez veces el diámetro de la torre, al menos cada 6 o
7 m. Los empaques de malla entretejida colocados debajo de un soporte de empa-
que (figura 6.30) son buenos redistribuidores 141j. En vista a la apropiada distribu-
ción del líquido, las torres empacadas se construyen adecuadamente con
diametros de 6 a 7 m o más.

Contenedores del empaque

Los contenedores son necesarios cuando la velocidad del gas es elevada; general-
mente son deseables para evitar el levantamiento del empaque durante un aumen-
to repentino del gas. Las pantallas o barras gruesas pueden utilizarse. Para el
empaque de cerámica gruesa, se pueden utilizar platos que descansen libremente
sobre la parte superior del empaque. Para empaques de plástico y otros empaques
ligeros, los contenedores estan  unidos al cuerpo de la torre.

Eliminadores del arrastre

A velocidades elevadas del gas, especialmente, el gas que abandona la parte supe-
rior del empaque puede acarrear gotitas del líquido como una niebla. Ésta puede
eliminarse mediante eliminadores de neblina, a través de los cuales debe pasar el
gas; los eliminadores se instalan sobre la entrada del líquido. Una capa de malla
(de alambre, teflón, polietileno u otro material), entretejida especialmente con es-
pacios del 98-99%,  aproximadamente de 100 mm de espesor, colectará practica-
mente todas las partículas de neblina tr8*  IBI. Otros tipos de eliminadores incluyen
ciclones y rearreglos del tipo de persianas venecianas p3].  Un metro de empaque al
azar seco es muy efectivo.

Flujo a contracorriente del líquido y el
gas a través del empaque

En la mayoría de los empaques al azar, la caída de presi6n que sufre el gas es mo-
dificada por el flujo del gas y del líquido en forma similar a la que se muestra en
la figura 6.33. La pendiente de la línea para el empaque seco está generalmente
en el rango de 1.8 a 2.0; indica flujo turbulento para las velocidades más practicas
del gas.

A una velocidad fija del gas, la caída de presión del gas aumenta al aumentar
el flujo del líquido, debido principalmente a la sección transversal libre reducida
que puede utilizarse para el flujo del gas como resultado de la presencia del
líquido. En la región abajo de A, figura 6.33, la retención del líquido, esto es, la
cantidad de líquido contenido en el lecho empacado, es razonablemente constante
con respecto a los cambios en la velocidad del gas, aunque aumenta con el flujo
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del líquido. En la región entre A y B, la retenci6n del líquido aumenta rapidamen-
te con el flujo del gas, el area libre para el flujo del gas se reduce y la caída de pre-
sión aumenta más rápidamente. Esto se conoce como recargo. Cuando el flujo
del gas aumenta hasta B a un flujo fijo del líquido, ocurre uno de los siguientes
cambios: (1) una capa del líquido, a través de la cual burbujea el gas, puede apa-
reeer en la parte superior del empaque; (2) el líquido puede llenar la torre, empe-
zando por el fondo o por cualquier restricción intermedia, como el soporte empaca-
do, de tal forma que hay un cambio de gas disperso-líquido continuo a líquido
disperso-gas continuo que se conoce como inmersibn, o (3) las capas de espuma
pueden elevarse rápidamente a través del empaque. Al mismo tiempo, el arrastre
del líquido por el gas efluente aumenta con rapidez y la torre se inunda. Entonces,
la caída de presión del gas aumenta muy rápidamente. El cambio de las condi-
ciones en la región de A.a B de la figura 6.33 es gradual; más que por un efecto vi-
sible, el recargo y la inundacibn  iniciales están frecuentemente determinados por
el cambio en la pendiente de las curvas de caída de presion. No es practico operar
una torre inundada; la mayoría de las torres operan justamente por debajo o en la

“parte inferior de la región de recargo.

Inundación y recargo

Las condiciones para la inundación en los empaques al azar dependen del método
de empaque (en seco o húmedo) y del acomodo del empaque t76j. La curva supe-
rior de la figura 6.34 correlaciona razonablemente bien los datos sobre la inunda-
ción para la mayoría de los empaques al azar. Datos más específicos se pueden
obtener en los manuales ~1  o con los fabricantes. El límite de recargo no puede
correlacionarse fácilmente.



E Tabla 6.3 Características de los empaques aleatoriosP

Empaque

Ceramica:
Espesor de pared, mrr

Cf
cD
c

9,  m2/m3  (ft2/ft3)

Mti
0.8 mm pared

cs
e

9,  m2/m3  (ft2/ft3)
1 .6  mm pared

=s

CD
e

ap,  m2/m3  (ft2/ft3)

Tamaflo  nominal, mm (m)

9.5 (i) 13 (f) 16  (3 19 (3 2 5  (1) 32(1;) 38 (1;) 50  (2) 76 (3)

Anillos de Raschig

0.8
1 6 0 0

0.73
787 (240)

700

0.69
774 (236)

1 . 6
1000

0.68
508 (155)

390

2.4
580

9 0 9
0.63
364(111)

3oD

0.84
420 (128)

4 1 0
688
0.73
387 (118)

2.4
380
749
0 .68
328 (100)

2.4
255
4 5 7
0.73
262 (80)

1 5 5
0.88
274 (83.5)

2 2 0
485
0.78
236 (71.8)

1 1 5
0.92
206 (62.7)

1 3 7
3 0 4
0.85
186 (56.7)

4.8
1 2 5

0.87
162 (49.3)

4.8
9 5
181.8
0 .71
125 (38)

8 3
172.9
0.90
135 (41.2)

6
6 5
155.6
0.74
92 (28)

5 7
133.5
0.92
103 (31.4)

0.78
62 (19)

3 2

0.95
68 (20.6)



Anillos de Pal1

Plástico

c,

C D
e

4,  m*/m’  (fti/ft’)

Metal

c,
cD
c

9,  m2/m3  (ft2/ft3)

Flexirings

Cf
c

ap,  m2/m3  (ft2/ft3)

#Hy-pak:$

c,

cD
e

97 5 2

201 1 0 5 . 2

0 . 8 7 0.90

341(W) 206 (63)

70 48

1 3 3 . 4 9 5 . 5

0 . 9 3 0.94

341(104) 206 (63)

7 8 4 5

0.92 0.94

345 (105) 213 (65)

40 2 5 16

6 1 . 8 4 7 . 5 23.9

0.91 0.92 0.92

128 (39) 102 (31) 85 (26) ’

2 8 20

5 6 . 6 3 6 . 5
0 . 9 5 O.%

128 (39) 102 (31)

2 8

O.%

131(40)

22 18

0.96 0.97

II5  (35) 92 (28)

4 5 18 15

88.1 2 8 . 1 L6.6

0.96 0.97 1.97

1 6



8 Tabla 6.3 Continuación

TamaRo  nominal, mm (in)

Packing 6 (3 9.5 (i) 13 <t> 16 @ 19 (3 25 (1) 32 (1:) 3 8 (1;) 50 (2) 76 (3) 89 (3;)
.

I Sillas de montar de Berl

Cerhrnica
Cr 900 240 170 110

CD 508 295 1 8 4

e 0.60 0.63 0.66 0.69

4, mz/m3 (ft2/ft3) 899 (274) 466 (142) 269 (82) 249 (76)

Sillas Intalox

Cerámica

Cr

’ cD
e

4, d/m’ (f+/ftT

Plástico

c/

CD
e

ap,  m2/m3  (ft2/ft3)

)30 200 1 4 5 98 52 4 0

399 256 241.5 36.2 7 1 . 3
0 . 7 8 0.77 0.775 3.81 0 . 7 9

623 (190) 335 (102) 256 (78) 195 (59.5) 118 (36)

3 3 2 1

%.7 5 6 . 5
0 . 9 1 0 . 9 3

-207  (63) 108 (33)

6 5

0.75

144  (44)

l

22

00.6

1 6

30.1
Q.94

89 (27)

.



SuperIntalox

Cer&micac

Cr
CD
e
4, m2/m3  (ft2/fts)

Plasticod

c/
CD
c
9, m2/m3  (fts/fts)

60 30
1 2 3 63.3
0.79 0.81

253 m 105 (32)

33 2 1 1 6
79.5 53.5 30.1
0.90 0.93 0.94

207  69 108 (33) 89 (27)

Tellerettes

Plástico

* Cr
c
4.  d/m3  (fts/ft’)

67-mm M-mm  (RI
40 20
0.87 0.93 0.93 0.92
180 (55) 112(34) 112 (34)

* Los datos son para el empaque arrojado húmedo. Cortesia: Chemkal Process  Products  Division,
Norton Co.; Koch Engineering  CO.; Ceilcote Co.; Chemical Engineéring  Progress; Chemical En-
gineer.

b TamafIo  nominal y espesor de la pared, mm, resp.. * 6, 0.8; 9.5. 1.6; 13 a 19. 2.4; 25. 3; 32 y 38, 4.8; 50,6; 76, 9.5.
c Cr,  en m2/m3  (ft2/ft3)
d TamatIos1,2y3
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_  AF>  Ib,/@ N/m*

\
- -cc 6.37 x lo-' -~
z ft m

0.006 - j

0.004. ! m, / , / II,, 1 !

L' PC

- (3
112

G’ P L  -PG

Figura 6.34 Inundación y caída de presión en torres con empaques al azar (coordenadas de
Eckert [371, Chemical Process Products  Division, Norton Co.) Para unidades SI (kg, m . s), g, = 1, C,
de la tabla6.3, y utilizarJ = 1. Para G’ = Ib,/ftz  * h, Q = Ib,/ft3, pL  = centip., g. = 4.18(108),  C, de
la tabla 6.3, y utilizar J = 1.502.

Normalmente los absorbedores y desorbedores están diseñados para caídas
de la presión del gas de 200 a 400 N/m* por metro de espesor empacado (0.25 a
0.5 in. H,O/ft),  los fraccionadores a presión atmosférica de 400 a 600 (N/m2)/m
y las torres de vacío de 8 a 40 (N/m*)/m (0.01 a 0.05 in. H,O/ft)  t37]. Los valores
de C, que caracterizan los empaques se dan en la tabla 6.3. Éstos y otros valores
en la tabla 6.3 cambian al cambiar los procedimientos de fabricación; por ello
debe consultarse a los fabricantes antes de terminar el diseño final. Generalmen-
te, las velocidades de inundación para los empaques regulares o apilados serán
considerablemente mayores que para los empaques al azar.

Caída de presión para el flujo
de una única fase

Cuando sólo el fluido llena los vacíos en el lecho, la caída de presión sufrida por
un único fluido al fluir a través de un lecho-de sólidos empacados, como esferas,
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cilindros, grava, arena, etcétera, está razonablemente bien correlacionado
diante la ecuación de Ergun 1421:

me-

(6.66)

También se puede aplicar con igual éxito al flujo de gases y líquidos. El término
del lado izquierdo es un factor de fricción. Los términos de la derecha represen-
tan contribuciones al factor de fricción; el primero para flujo puramente laminar
y el segundo para flujo completamente turbulento. Hay una transición gradual de
un tipo de flujo al otro, debido al carácter diferente de los espacios vacíos, ya que
los dos términos de la ecuación cambian en importancia relativa cuando el flujo
cambia. Re = d,G’ /cl,  y d, es el diámetro efectivo de las partículas, el diámetro
de una esfera con la misma relación superficie/volumen que el empaque en su lu-
gar. Si la superficie específica es a,,,  la superficie por unidad de volumen de las
partículas es a,/(l  - c ).  De las propiedades de una esfera, se tiene:

d =6(1-4
P

aP

(6.67)

Normalmente esto no será lo mismo que el tamaiio  nominal de las partículas.
Para el flujo de gases a una G’ mayor de aproximadamente 0.7 kg/m2. s

(500 lb,/ft2  h), el primer término del lado derecho de la ecuación (6.66) es despre-
ciable. Para un tipo y tamtio  específicos del empaque fabricado de la torre, la
ecuacibn  (6.66) puede simplificarse a la expresión empírica:

&=cG’2
z D PG

En la tabla 6.3t  se listan valores de C, en unidades SI.

(6.68)

Caída de presión para el flujo de dos fases

Para el flujo simultáneo a contracorriente de líquido y gas, los datos de caída de
presión de diferentes investigadores muestran amplias discrepancias, debido a las
diferencias en la densidad y fabricación del empaque; discrepan, por ejemplo, en
los cambios en el espesor de las paredes. Por lo tanto, no puede esperarse que las
estimaciones sean muy exactas. Para la mayoría de los propositos, servirá la
correlación generalizada de la figura 6.34. Los valores de C, se encuentran en
la tabla 6.3. Los fabricantes pueden proporcionar datos más elaborados.

t Para G’ en lb,/ft2,  . h, pc  en Ib,/ft3,  Ap/Z  en in. H,O/ft, multiplíquense los valores de CD  en la
tabla 6.3 por 1.405(10-‘4.



2 2 6 OPERACIONES DE TRANSFERENCIA DE MASA

Ejemplo 6.5 Se va a eliminar dióxido de azufre de un gas. cuyas características son las del aire;
con este prophito, el gas ser8  lavado con una solucih  acuosa de una sal de amonio en una torre
empacada con Intalox de ceramica  de 25 mm, El gas, que entra a un flujo de 0.80 m3/s (1 690
ft3/min)  a 30 “C,  1 bar, contiene 7.0% de SOz,  el cual va a ser eliminado casi completamente.
La solución de lavado va a entrar a un flujode 3.8 kg/s  (502 lb,/min);  su densidad es de 1 235
kg/m3  (77 Ib,/ft’),  y su viscosidad es 2.5(10m3)  kg/m . s (2.5 centip.1.  @)-Escoger  undihetro
adecuado de la torre(b) Si la altura empacada irrigada es 8.0 m (26.25 ft) y si se utiliza 1 m de In-
talox  de cerámica de 25 mm arriba de la entrada del líquido, como un separador de arrastre, cal-
cular la potencia requerida para superar la caída de presión del gas. La eficiencia global del ven-
tilador y del motor es del 60010.

SOLUCIÓN Puesto que las cantidades mayores del flujo esthn  en el fondo de un absorbedor, el
dihmetro  se escoge para acomodar las condiciones en el fondo.

Peso molec.  pr. del gas ent. = 0.07(64)  + 0.93(29)  = 31.45 kg/kmol

Gas
273

0.80303
0.987 1

ent. = - - =1.o  22.41 0.0317 kmol/s

0 0.03 17(3 1.45) - 0.998 kg/s

pG  = w - 1.248 kg/m’

Suponiendo básicamente la absorción completa, SO2 eliminado = 0.0317(0.07)64  = 0.1420
kgh.

LLíquido  sal = 3.8 + 0.1420 = 3.94 kg/s

En la figura 6.34, utilícese una caída de presión del gas de 400 (N/m’)/m.  Por lo tanto, la orde-
nada es 0.061. Para Intalox de cerámica de 25 mm, C,  = 98 (tabla 6.3). Por lo tanto,

O.M~PG(P,  - Po)&  o’5  I 0.061(1.248)(1235  - 1.248) “ ’
cIc(LO  ‘J 1 [ .98(2.5  x 10-3)o,‘(  1.0) 1

- 1.321 kg/m*.  s

Por lo tanto, el Area  de la sección transversal de la torre es (0.998 kgIQ(1.321  ks/m’ . s) = 0.756 m2.

T = [4(0.756)/~p.~ - 0.98 m,  o aprox. 1.9  m de dihmetro.  Respuesta.

El brea de la seccibn  transversal correspondiente = 0.785 m2.
(b) La caída de presión para los 8.0 m de empaque irrigado es aproximadamente 400(8)  =

3 200 N/m2.
Para el empaque seco, el flujo del gas = G’ = (0.998 - 0.1420)/0.785  = 1.09 kg/m’  . s

a una presión de 100 000 - 3 200 = 96 800 N/m2.  La densidad del gas es:

P C ;&zE= 1.114kg/m3

Tabla 6.3: CD para este empaque = 241.5 para unidades SI. Ecuaci6n  (6.68):

L& L 241.5(  1.09)’
Z 1.114

- 258.N/m2  por 1 metro de empaque
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La caida  de presión total para el empaque es,  por consiguiente, 3 200 + 258 = 3 458 N/m’.  Para
calcular la potencia del ventilador, a esto se debe sumar la caída de presi6n  para los SOpOrteS
empacados y el distribuidor del líquido (despreciable para un aparato bien disellado),  las p&di-
das por la expansih  a la entrada y las phdidas  por la contracción a la salida (en el caso del gas).
Para una velocidad del gas en las tuberías de entrada y de salida de 7.5 m/s. las perdidas  por ex-
pansi6n  y contracción serán como m&ximo  de 1.5 cabeza de velocidades o 1.5 V2/2g.  =

l.5(7.q2/2(l)  = 42 Nm/Kg  o (42 Nm/kg)(1.24  kg/m3)  = 52.1 N/m2.  Por lo tanto, la potencia
del ventilador para la torre se calcula como

“-‘N

1P458  + 52)  N/m21W.*8  - u.WWl  I 268t  N . m,s  I 2.681 kw
l.l14kg/m3

w?
Entonces, la potencia para el motor del ventilador es 2.681/0.6  = 4.469 kW o 6 caballos de po-
tencia.

COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASA
PARA TORRES EMPACADAS

Cuando una torre empacada se hace funcionar en la forma usual como un absorbe-
dor o desorbedor a contracorriente para la transferencia de soluto entre el gas y el
líquido, la rapidez de la transferencia del soluto puede calcularse a partir de los
valores medidos de la rapidez del flujo de gas y de líquido y de las concentra-
ciones totales del soluto en las corrientes entrantes y salientes. Como se explic6  en
el capítulo 5, debido a la imposibilidad de medir las concentraciones del soluto
en la interfase gas-líquido, la rapidez resultante de la transferencia de masa sólo
puede expresarse como coeficientes globales, y no como coeficientes para cada
uno de los fluidos. Más aún, puesto que el Area  interfacial entre el gas y el líquido
no se mide directamente por dichos experimentos, el frux de la transferencia de
masa no puede determinarse; en lugar de esto, la rapidez sólo puede determinarse
como el producto del flux y el área interfacial total. Dividiendo estas rapideces
entre el volumen del empaque, los resultados aparecen como “coeficientes volu-
métricos globales”, K,a,  KYa,  K,a, F,a,  F,,a, etc., en donde a es la superficie in-
terfacial por unidad de volumen empacado.

Los coeficientes de transferencia de masa de cada fluido (K,,  KY,  FL,  Fo)  y el
Area interfacial a que forman estos coeficientes volumetricos globales, dependen
en forma diferente de las propiedades del fluido, rapideces de flujo y tipo de empa-
que. En consecuencia, los coeficientes volumétricos globales son útiles sólo en el
disefio  de torres llenas con el mismo empaque y que manejen el mismo sistema
químico a la misma rapidez de flujo e iguales concentraciones que las existentes
durante las mediciones. Para obtener un diseño general, son necesarios el coefi-
ciente de cada fluido y el área interfacial.

Para obtener cada coeficiente el método general ha sido escoger aquellas
condiciones experimentales en que la resistencia a la transferencia de masa en la
fase gaseosa sea despreciable en comparación con la del líquido. Esto sucede en
la absorción o deserción de gases muy insolubles; oxígeno o hidrógeno en agua, por
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ejemplo [véase la ecuacion  (5.14)] uMI.  Las mediciones en dichos sistemas llevan a
valores de k,a,  kLa  y FLa,  que pueden correlacionarse en función de las variables
del sistema. Evidentemente no hay sistemas en que la absorción o deserción
ocurran con un soluto tan soluble en el líquido que la resistencia en la fase líquida
sea completamente despreciable. Ahora bien, restando a las resistencias globales
la resistencia conocida del líquido (véase capítulo 5),  es posible llegar a los coefi-
cientes de la fase gaseosa k,.a,  koa,  F,a y correlacionarlos en función de las va-
riables del sistema.

Otro método para obtener los coeficientes puros de la fase gaseosa es hacer
mediciones cuando un líquido puro se evapora en un gas. Aquí no hay resistencia
del líquido, puesto que no hay gradiente de concentración dentro del líquido. Sin
embargo, los coeficientes volumétricos resultantes, k,a  y Foa,  no están de acuer-
do con los obtenidos por el método descrito antes: como se explica posteriormen-
te son distintas áreas interfaciales específicas.

Retención del líquido

La retención se refiere al líquido retenido en la torre bajo la forma de película que
humedece el empaque y retenido como lagunas encerradas en los huecos existen-
tes entre las partículas del empaque. Se encuentra que la retención total &$ está
formada por dos partes

(6.69)

en donde &a es la retención estática y 4w la de operación o móvil; cada una está
expresada en volumen líquido/volumen empacado. La retención móvil consta del
líquido que se mueve continuamente a través del empaque y que es reemplazado
continua, regular y rápidamente por nuevo líquido que fluye desde la parte supe-
rior. Al detener el flujo del gas y del líquido, la retención móvil se separa del em-
paque. La retención estática es el líquido retenido como lagunas en intersticios
protegidos en el empaque, principalmente lagunas estancadas y que solo son re-
emplazadas lentamente por líquido fresco. Al detener los flujos, la retención está-
tica no se separa.

Cuando ocurre la absorción o deserción de un soluto, y cuando en estos pro-
cesos ocurre la transferencia de un soluto entre el líquido total y el gas, el líquido
de la retención estática rápidamente llega al equilibrio con el gas adyacente y pos-
teriormente su superficie interfacial no contribuye a la transferencia de masa,.ex-
cepto  cuando se va reemplazando lentamente. Por lo tanto, para la absorción y
deserción, la menor área ofrecida por la retencibn móvil es efectiva. Sin embar-
go, cuando ocurre la evaporación o condensación, y cuando la fase líquida es el
único componente puro, el área ofrecida por la retención total es efectiva, puesto
que entonces el líquido no ofrece resistencia a la transferencia de masa.
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Transferencia de masa

Para la mayoría de los empaques, se pueden obtener los datos para K,a o el
equivalente H,&  en manuales tsaj o en los boletines de los fabricantes de sistemas
específicos. Para algunos empaques también se pueden obtener datos para k,a (o
&) y kLa  (o H,);  se han tratado de correlacionar estos datos, generalmente en

función de las condiciones de operación U’* 45a 46* 94].
Para los anillos de Raschig y las sillas de montar de Berl, Shulman y colabo-

radores t’07j establecieron la naturaleza de los coeficientes del área libre de trans-
ferencia de masa ko.  Con este fin, pasaron gases a través de lechos llenos con em-
paque hechos con naftaleno, el que sublima en el gas. Luego comparando estos
coeficientes con los koa  de la absorción acuosa ~1  y otros sistemas, obtuvieron
las Breas interfaciales para la absorcibn y evaporaci6n. De este modo, consi-
guieron que los datos sobre los k,a  ~1 proporcionaran la correlación para kL,  el
coeficiente de la fase líquida. El trabajo de Shulman y colaboradores se resume
como sigue.

Para los anillos de Raschig y las sillas de Berl, el coeficiente de la fase gaseo-
sa está dado por

F Sc =PG c
G =

k,p,.  M  Sc,=13
G = 1.195[  k(;T;LO)  ] -03 (6.70)

en donde tro,  el espacio vacío de operación, está dado por

ELo  = & - h, (6.71)

y d,  es el diámetro de una esfera con la misma superficie que una única partícula
de empaque (no es lo mismo que d,).  Las propiedades del fluido deben evaluarse
en las condiciones promedio entre la interfase y el gas total. El coeficiente del
líquido esta dado por

(6.72)

Puesto que los datos para el líquido se obtuvieron a concentraciones muy bajas de
soluto, kL  puede convertirse a FL  mediante FL  = kLc, en donde c es la densidad
molar del disolvente líquido. Puede existir un efecto adicional no incluido en
la ecuación (6.72). Si los cambios en la concentración provocan un aumento en la
tensibn  superficial cuando el líquido fluye en forma descendente por la columna,

La forma j de la ecuación (6.70),  con el exponente 213  sobre Sc 0, correlaciona bien los datos,
aunque es incongruente con el enfoque de la teoria  de renovación de la superficie, que generalmente se
acepta para las interfases de fluidos; es incompatible también con la correlación de la ecuación (6.72).
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la película líquida sobre el empaque se “estabiliza” y la rapidez de transferencia
de masa aumenta. Si la tensión superficial decrece, la película puede romperse en
arroyuelos y la rapidez de la transferencia de masa decrece u2’j.  Aún no se pueden
establecer conclusiones definitivas [la].

En una extensa serie de gráficas, Shulman proporciona las áreas interfaciales
para la absorción y deserción con agua o soluciones acuosas muy diluidas uAw,  para
condiciones por debajo del recargo. Las áreas están bien representadas por las
expresiones empíricas de la tabla 6.4. Para la absorción o deserción con líquidos
no acuosos, el area es a,,, dada por

‘pro
aA  = aAW--

PLOW

Tabla 6.4 Área interfacial para la absorción y deserción,  líquidos acuoso@
Para las condiciones por debajo de recargo, uAw  = m(808G’  /qotx)“L P.  Noto: Utilícense sólo con unida-
des SI: L’ y G’ kg/m2  . s [o (lb/,/h ft2)(0.0013S6)]  y p0  kg/m3  [o (lb/ft’)(l6.019)].  uAw  = m2/m3;  divi-
dir entre 3.281 para ft2/ft3.  Los datos originales cubren L ’ hasta 6.1 kg/m2 * s (4 500 lb,/ft’  . h); se ha
sugerido po71 la extrapolación a L = 10.2 kg/m2  . s (7 500 lb,/ft2  . h).

Tamafio
nominal Rango de L ‘

Empaque mm in kg/m2.  s Ib/ft2.  h m n P

Anillos de 13 0.5 0.$8-2.0 500-1500 28.01 0.2323L  - 0.30 - 1.04
Raschig 2.0-6.1 1500-4500 14.69 0.01114L’  + 0.148 -0.111

25 1 0.68-2.0 500-1500 34.42 tO 0.552
2.0-6.1 1500-4500 68.2 0.0389L' - 0.0793 -0.47

38 1.5 0.68-2.0 500-1500 36.5 0.0498L'  - 0.1013 0.274
2.0-6.1 1500-4500 40.11 0.01091 L' - 0.022 O.MC

50 2 0.68-2.0 500-1500 31.52 0 0.481
2.0-6.1 1500-4500 34.03 0 0.362

Sillas de
Berl 13% 0.53 0.68-2.0 500-1500 16.28 0.0529 0.761

2.0-6.1 1500-4500 25.61 0.0529 0.170
23 15 0.68-2.0 500-1500 52.14 0.0506L'  - 0.1029 0

2.0-6.1 1500-4500 73.0 0.031OL’ - 0.0630 -0.359
380 1.5) 0.68-2.0 500-1500 40.6 -0.0508 0,455

2.0-6.1 1500-4500 62.4 0.024OL'  - 0.0996 -0.135

a Datos de Shulman et  01. [‘O’l
b Sólo para G’ < 1.08 kg/m2  . s (800 Ib,/ft2 . h). Para valores m9s altos, véase Shulman: AIChE

J., 1, 253(1955),  figs. 16 y 17.
c Se ha demostrado que se pueden aplicar constantes para L ’ = 0.68 a 2.0 sobre el rango LI =

0.68 a 6.1 fwl.  Esto puede reflejar algún cambio en la forma del empaque al pasar los ahos.
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y para el contacto de un gas con un líquido puro, como en la evaporación, las
áreas son

a,  = 0.85aAE

ay,,,  = 0.85a,,a
ROW

(6 .74)

(6 .75)

El subíndice Windica que el líquido es agua. En la tabla 6.5 se resumen los datos
de retención. Aunque estos datos están basados en trabajos con absorción, desor-
ción y evaporación, las pruebas indican que los mismos coeficientes se aplican a
la destilación en torres empacadas ls91. En la destilach  deben utilizarse las a,,.

Ejemplo 6.6 Una torre empacada con sillas de Berl de 38 mm (1.5 in) se va a utilizar para absor-
ber vapor de benceno de una mezcla diluida con un gas inerte. Las circunstancias son:

Gag:  Peso molec  pr. = 11; viscosidad = lOe5  kg/m . s (0.01 centip.); 27 “C,p,  = 107 kN/m’
(803 mm Hg); Do = 1.30(10-5)m2/s  (0.504 ft2/h);  flujo G’ = 0.716 kg/m2 s (528 lb,/ft2  h)

Líquido: Peso molec.  pr. = 260; viscosidad = 2(10-‘) kg/m . s (2.0 centip.); densidad = 840
kg/m3  (52.4 lb,/ft3);  tensión superficial = 3.O(lO-2)  N/m (30 dinas/cm); D, = 4.71(10-‘4
m2/s  [l.8S(lO-5)  ft2/h];  flujo L’ = 2.71 kg/m*  s (2 000 lb,/ft*  h).

Calcular los coeficientes volumétricos de transferencia de masa.

SoLuctóN  Para el gas

ll 1.07 x Id 213
pc = z=jl =1.0133 x 16 273 + 27 0.472 kg/m’

Sc,  = -2!!L I 1 x 10-s =
Pd’, 0.472(  1.30 x lo-‘)

1.630

G’ = 0.716 kg/m*.  s
0.716

G = 11 = 0.0651 kmol/m2. s

Para el líquido,

Sc, = & = 2 x lo-3
W(4.77 x lo-‘0)

==4990

Retención Tabla 6.5:

L’ - 2.71 kg/m*.  s d,  = 0.0472 m ji’ = l.508d,o.376 = 0.418

5.014 x 10-s
(PLSW = d 1.56 = 5.86 x lOe3 m3/m3

s

~L,w  ~ (2.32 x lo-%737.5W  = o,0394  m3/m3
4*
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Tabla 6.5 Retención de liquido en torres empacadas t
QL.  = 91. + Qfi 9r.w  =  Qrow  +  QL,W 9‘.  = 9L.wH  Utilícese sólo con unidades SI: L’ en kg/m*  . s = (Ib,/ft2.  h)(O.O01356);
Q=  kg/m3  = (lb,/ft3)(16.01);  pr  en kg/m . s = centip. (0.001); u en N/m = (dinas/cm)(O.OOl).  9 ès adimensional.

( Tamtio
non

t-Empaque mm
nal

in

T

I

Anillos de 13
R a s c h i g  25

de cerhmica  38

50

Anillos de 25 1 D.01301

Raschig 38 1.5 0.0543

de carbón 50 2 0.07 16

--l--
Sillas de 13 0.5 0.31622

Berl 25 1 0 .0320
d e  cer&mica  3 8 1.5 0.0472

0.5

1
1.5

2

5

m

0.01774
0.0356
0.0530

0.0725

o.0486p,~~%“.99

d ‘%“~37I

d t.2,s pLO.37

4.23  x  10-‘pLo~04ao~55

d ‘-PL~.~’I

Agua,
temp. ordinarias

,¶  = I.508d  o.3765

2.47 x 10m4
VLSW  = d 1.2,

s

<puw  =
(2 .09 x  W6)(73J.5L’)’

g2

/i = l.loQdso~376

5.94  x  10-d
<pL.rw  = d ,.2,I

<puw  =
(7.34 x 10-6)(J3J.5L’)B

ds2

p = 1.508d,“.376

5.014  x  10-5
<pL”wm= d 1.56s

PLJW  =
(2 .32 x  10-6)(73J.5L)P

42

:

ClL,

kg/m  s

<0.012

>0.012

<0.012

>0.012

> 0 .020

H

0.1737-0.262 l0g  .!.

2168L~~57p~o.” 0.1737 -0.262 log  L’

p,0.@(2.024~fio.4~  - 1)

0.1737-0.262  lO,e  L

90,  co.57 0 31
PL 0.1737-0.262 log  ‘

pL”84(1.393~“3’5 - ,)

‘4(=4.57PLo~‘3 0.2817- 0.262  l0g  L

pLo.~(3.24L~.4’3  - ,)

2830L’“5,1rL0.31 0.28177-0.262  log L
pL0.w(3.24L’0.413  - 1)

t Datos de Shulman  et  al. Vo71
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PLOW = <pLIw  - (pLIw  = 0.0335 m3/m3 d

H- pL”“(3.24L”,04’3 _ 1)  ( &)o.28’7-o’2;  lo*  L’
= 0.855

(PLO = rpLowH  = 0.0335(0.855)  = 0.0286

TJLr  =
4.23 x 10-3~Lo~~uo~55

~‘-PL~.”

= 4.65 x lOA m3/m3

TL1 = TL0 + TL* = 0.0286 + 4.65 x 10m3  = 0.0333 m3/m3

&s8 intarfacid  Tabla 6.4: m = 62.4

m = 62.4 n = 0.024OL'  - 0.0996 = -0.0346

P = -0.1355 =AW L’P  = 43.8 m2/m3

Ecuación (6.73):

Tabla 6.3:

Ecuación (6.71):

TL0
U" = U",-----  = 43;(01;j:86) = 37.4  m2/m3

%dv .

E = 0.75

Ecuación (6.70):
ELo = E - TL,  = 0.75 - 0.0333 = 0.717

F~(l.630)~‘~  = 1,,95 0.0472(0.716)

1

- 0 . 3 6

0 .065  1 (1 x lo-5)(1 - 0.717)

Ecuación (6.72):
FG = 1.914 x lo-’  kmol/m* . s = k,p,,  M

k,(O.O472)
4.77 x lo-‘0 = 25.1

0.mz22.7  1) ]“~45(49go)o,’
.

kL  = 1.156 x lOe4  kmol/m*.  s . @mol/m3)

Puesto que los datos para K, se tomaron a concentraciones muy bajas, esto puede convertirse a
FL = K,c, en donde c = 840!~  = 3.23 kmol/m3  densidad molar, en este caso. Por lo tanto,
F, = 1.156(10V4)(3.23)  = 3.73(10-9 kmol/m*  . s = /cfis,  4. Los coeficientes volumétricos
son

FGuA  = (1.914 x 10m3)(37.4)  = 0.0716 kmol/m3.  s = Irsuda, M

FLa,  = (3.73 X 10A4)(37.4)  = 0.0140 kmol/m3.  s = /cLaAxa,  Mc

Ejemplo 6.7 Una torre empacada con anillos de Raschig de ceramica  de 50 mm (2 in) se va a
utilizar para deshumidificar aire por contacto a contracorriente con agua. En la parte superior
de la torre, las condiciones va a ser:

Agua: Flujo = 5.5 kg/m*  . s (4 060 lb,/ft*  . h), temp = 15 “C.

Aire: Flujo = 1.10 kg/m*  . s (811 lb,/ft2.  h), temp = 20 “C, 1 atm, basicamente  seco.

Calcular los coeficientes de transferencia para la parte superior de la torre.
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%LUCI6N  Para el gas, ir = 1.10 kg/m*  * s; G = 1.10/29  = 0.0379 kmol/m*  . s;  FG  = L
l.8(10m5)  kg/m . s.  Sc0 = 0.6 para vapor aire-agua y

po  .=&g- 1.206kg/m3

Para el liquido, L’ = 5.5 kg/m2 . s. Tabla 6.5:

da  - 0 . 0 7 2 5  m /3 = l.508d/376  - 0.562

(PL,W  * (2.09 x 10-6)(737.5c)s

4*
- 0.0424 m3/m3

2.47 x lO-8
(PLSW  - d 1.21 = 5.91 X IO-’  m3/m3

*

(PLOW  - (pLIw  - (pLIw  = 0.0424 - 5.91 x lOe3 - 0.0365 m3/m3

Tabla 6.4:
m - 34.03, II - 0,p  =  0.362.

LIP = 63.1 m2/m3

EcuaciOn  (6.75):

uvw = 0.850,~ fk!L  - 0.85(63.1)%  - 62.3 m2/m3
(PLOW

Tabla 6.3:

t - 0.74, e,,  - e - pLrW  = 0.74 - OSM24  = 0.698.

Ecuacih  (6.70):

WO.6~*”  = ,  195 0.0725(  1.10)

1

- 0.36

0.0379 . (1.8 x lo-‘)(  1 - 0.698) - = o’0378

FG  - 2.01 X IO-’  kmol/m*.  s

FGuyw  = (2.01 x IO-q(62.3)  = 0.125 kmol/m3. s = k,a,p,,  M

Puesto que el líquido es agua pura, no tiene coeficiente de transferencia de masa. Sin em-
bargo, para tales  procesos (vhe  capitulo 7),  se necesitan los coeficientes de transferencia de ca-
lor por conveccih,  tanto para el gas como para el liquido. htos  pueden calcularse, a falta de
datos directamente aplicables, mediante la analoda  de transferencia de masa-calor. Por 10 tan-
to, de la ecuación (6.70) y suponiendo jD = jH,

hf = 0.0378

en donde h, es el coeficiente de transferencia de calor de la fase gaseosa. Para el aire, C,  =
1 000 N . m/kg . K; Pr0  = 0.74.

hG  -
O.O378C,G’

R$/’
- 0.037WW(1.W  I: 51.1 w,m2.  ,‘

(0.74)*”

En forma similar, el antiogo  de la transferencia de calor de la ecuación (6.72) es

Nu I hLdr I 25.1
4,

o5
RL.
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en donde h, es el coeficiente de transferencia de calor de la.fase  líquida. kth  = 0.587 W/m . K y
Pr, = Gd&, = 4 187(1.14)(10-3)/0.587  = 8.1. Por lo tanto,

- 8071 W/m’  - K

Los coeficientes volumktricos  correspondientes son:

h,a, = 51.1(62.3)  = 3183 W/m3.  K

h,o, = 8071(62.3)  = 503 000 W/m3.  K

FLUJO DE LÍQUIDOS Y GAS A CORRIENTE PARALELA

El flujo de  líquido y gas a corriente  paralela  (por lo general descendente) a través
de  lechos empacados,  se utiliza  para  reacciones  químicas  catalíticas  entre  los com-
ponentes de los fluidos; en  estas reacciones  el catalizador  es  comúnmente  alguna
sustancia activa soportada  sobre un material  cerámico  granular. Estos rearreglos
se conocen como  “reactores  de lecho goteador”. Respecto de los procesos de  se-
paración  estrictamente  difusiva,  en donde el  empaque  es  inactivo y proporciona
simplemente  un medio  para  producir  la superficie  interfacial, debe recordarse  que
el  flujo a corriente  paralela  no puede ser mejor  que una etapa  teórica  de separa-
ción. Esto es  suficiente  para  la separación  básicamente  completa,  en donde una
reacción  química  acompaña  a la separación  difusiva; por ejemplo,  en la absor-
cibn de  sulfuro de  hidrógeno  en  una solución  fuertemente  básica,  como  hidróxido
de  sodio acuoso. En estos casos, existe la ventaja  de que la inundación  es  impo-
sible: no hay límite superior para  la rapidez  permisible  de  flujo. Sin embargo,  en
ausencia  de una reacción,  el flujo a corriente  paralela  pocas veces es  útil.

Prácticamente,  todos los datos disponibles  se refieren  a condiciones  ade-
cuadas para  la’catálisis,  con pequeñas partículas  de  empaque:  esferas pequenas,
cilindros  y similares,  que forman  el soporte del catalizador.  Se pueden obtener es-
tudios muy completos  t100~Lo31 sobre la caída de  presión  y la transferencia  de  masa
para  estos casos.

EFECTOS TERMINALES Y MEZCLADO AXIAL

Además  de  lo que ocurre  dentro  del volumen  empacado,  existirá  transferencia  de
masa en  donde el líquido se introduzca  mediante  aspersores u otros distribuidores
y en  donde gotee del soporte inferior del empaque.  Estos efectos constituyen los
“efectos terminales”. Para  una evaluación  apropiada  del empaque  en sí, deben
hacerse correcciones  a los datos experimentales  con respecto a dichos efectos; las
correcciones  se efectúan  generalmente  operando  a diferentes  alturas  del empaque
y luego extrapolando  los resultados a altura cero. El nuevo equipo, disefiado con
datos sin corregir,  debe diseñarse con moderacion,  si es  más  corto  que el  equipo
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experimental, e inferior al disefio si es más alto. En forma alternativa, el equipo
disefiado  con los datos corregidos incluir8 un pequeño factor de seguridad, repre-
sentado por los efectos terminales, se cree que los datos representados por las
ecuaciones (6.69) a (6.75) y las tablas 6.4 y 6.5 están razonablemente libres de los
efectos terminales.

Como se aclarará en capítulos posteriores, las ecuaciones que generalmente
se utilizan para el disefio,  y que son iguales a las usadas para calcular los coefi-
cientes de transferencia de masa a partir de mediciones experimentales, se basan
en la suposición de que el gas y el liquido fluyen en flujo “tapón”, con un perfil
plano de velocidad a través de la torre, y que cada porción del gas o liquido per-
manece el mismo tiempo en la torre. Este no es el caso, por el momento. La no
uniformidad del empaque y la mala distribución del liquido pueden llevar a “tra-
yectorias preferentes”, o regiones en donde el flujo del liquido es anormalmente
grande; el liquido en la retención estática se mueve mucho mas lentamente que en
la retención móvil; gotas del liquido que caen de la pieza empacada, pueden ser
arrastradas ascendentemente por el gas. Similarmente, la resistencia al flujo del
gas en las paredes de la torre y en regiones relativamente secas del empaque, es di-
ferente a la presentada en otros puntos; el movimiento descendente del liquido in-
duce el movimiento descendente del gas. Como resultado, no ocurre únicamente
el flujo de tipo pistón; dentro de cada fluido, hay, además, un movimiento relati-
vo, paralelo al eje de la torre; este movimiento se describe en forma diferente
como “mezclado axial”, “dispersión axial” y “retromezclado”. La dispersión
axiul  es la prolongación del tiempo de permanencia en el flujo unidireccional de-
bida al alejamiento del flujo de tipo tapón; las partículas del fluido se mueven ha-
cia adelante, pero a diferentes velocidades. El retromezclado es el flujo en retro-
ceso en una dirección opuesta a la del flujo neto, causado por el impedimento
fricciona1 de un fluido sobre el otro, por aspersión del liquido en el gas (arrastre),
etcétera. El transporte de soluto mediante estos mecanismos generalmente se
describe en función de una difusividad de remolino. Para torres empacadas de
gae+fiqido  !lW&W en la mayoría de los datos hay dispersión apreciable. Para
las sillas de Berl y 1;s anillos de Raschig de 50 mm, el mezclado axial en el líquido
es mas importante que en el gas 1361. Este transporte del soluto reduce las diferen-
cias de concentración para la transferencia de masa interfacial. Indudablemente,
los coeficientes verdaderos de transferencia de masa son mayores que los que se
acostumbra utilizar, puesto que en estos últimos no se han corregido para el
mezclado axial. El efecto es fuerte para las torres de aspersión, que como resulta-
do son aparatos poco adecuados para las operaciones de separación. Afortunada-
mente, los efectos parecen no ser demasiado grandes para torres empacadas en
circunstancias ordinarias.

En las torres de platos, el arrastre del líquido en el gas es una forma de retro-
mezclado, y sobre los platos hay remezclado y mezclado axial. Ya se considera-
ron. En los tanques de burbujeo, básicamente el líquido está perfectamente
mezclado hasta una concentración uniforme del soluto. En los tanques con agita-
ción mecánica, las dos fases están completamente mezcladas.
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TORRES DE PLATOS VS.

TORRES EMPACADAS

Los siguientes criterios pueden ser útiles al considerar la elección entre los dos ti-
pos principales de torres.

1 .

2.

3.

4 .

5.
6.

7.

8.

9.
1 0 .

l l .

1 2 .

Cufda  de presidn del gas. Generalmente, las torres empacadas requerirán
una menor caída de presión. Esto es especialmente importante para la desti-
lación al vacio.
Retención del líquido. Las torres empacadas proporcionarán una retención
del líquido sustancialmente menor. Esto es importante cuando el líquido se
deteriora a altas temperaturas; los tiempos cortos de retención son esen-
ciales. Tambien es importante para obtener buenas separaciones en la desti-
lación por lotes.
Relacidn líquido-gas. En las torres de platos se trabaja con los valores muy
bajos de esta relación. En las torres empacadas son preferibles los valores
altos.
Enfriamiento del líquido. Las espirales de enfriamiento se construyen más
fácilmente en las torres de platos. El líquido puede eliminarse más rápida-
mente de los platos, para pasarlo a traves de enfriadores y regresarlo, que
de las otras torres empacadas.
Corrientes laterales. Son eliminadas más fácilmente de las torres de platos.
Sistemas espumantes. Las torres empacadas operan con menor burbujeo
del gas a través del líquido y son las más adecuadas.
Corrosión. Cuando se tienen problemas complicados de corrosión, las
torres empacadas son probablemente las menos costosas.
Presencia de sólidos. Ninguno de los tipos de torres es muy satisfactorio.
Los tanques con agitación y los lavadores Venturi son mejores, pero sólo
proporcionan una etapa. Si se requiere la acción a contracorriente en varias
etapas, es mejor eliminar los sólidos al principio. El polvo en el gas puede
eliminarse mediante un lavador Venturi en el fondo de la torre. Los líquidos
pueden filtrarse o bien clarificarse antes de entrar en la torre.
Limpieza. La limpieza frecuente es mas fácil con las torres de platos.
Fluctuaciones grandes de temperatura. Los empaques frágiles (cerámica,
grafito) tienden a romperse. Los platos o empaques de metal son más satis-
factorios.
Carga sobre la base.  Las torres empacadas de plastico  son menos pesadas
que las torres de platos, las que a su vez son más ligeras que las torres de ce-
ramica  o empacadas de metal. En cualquier caso, debe diseñarse la carga
sobre la base considerando que la torre puede llenarse accidental y comple-
tamente de líquido.
Costo. Si no hay otras consideraciones importantes, el costo es el factor
principal que debe tomarse en cuenta. -
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NOTACIÓN PARA EL CAPÍTULO 6

Se puede utilizar cualquier conjunto consistente de unidades, excepto en los casos indicados.
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superficie específica interfacial promedio para la transferencia de masa,
area/volumen Lz/L3
superficie inkrfacial  especifica para la absorción, deserción  y destilación,
área/volumen L2/L3
superficie es&fica de empaque, brea/volumen. L*/L’
superficie interfacial específica para el contacto de un gas con un líquido puro,
Lea/volumen  L2/L3
&rea proyectada,  L’
Brea  activa, área de la lamina perforada, L*
área de la sección transversal del vertedero, L*
la menor de las dos Areas.  A, o el Brea libre entre el fald6n  del vertedero y el
plato, L*
Area neta de la sección transversal de la torre para el flujo del gas = A,  - A,
para platos de flujo transversal, L*
!wea de las perforaciones, L*
area de la seccibn  transversal de la torre, L*
ancho de mampara, L
longitud de la hoja, L
densidad molar del liquido, mol/L3
concentración del soluto, mol/L3
distancia desde el impulsor hasta el fondo del tanque, L
constante empírica, ecuación (6.68) y tabla 6.3
factor de caracterización del empaque, fhtjo  de dos fases, constante empírica,
tabla 6.3
constante de inundación para los platos, ecuaciones (6.29) y (6.30),  empírica
coeficiente del orificio, adimensional
calor especifico a presión constante, FL/MT
diametro del disco, L
diametro del impulsor, L
diámetro del orificio o perforación. L
diametro promedio de la burbuja, L
diametro nominal de la partícula de empaque en la torre, L
diametro de una esfera de la misma superficie que una única particula  de empa-
que, L
difusividad, L*/8
difusividad de remolino del retromezclado, L*/6
arrastre fraccionario, líquido arrastrado/(üquido arrastrado + flujo neto de
liquido),  mol/mol o M/M
eficiencia de la etapa para la fase gaseosa de Murphree, fraccionaria
eficiencia de la etapa en la fase gaseosa de Murphree corregida para el arrastre,
fraccionaria
eficiencia global del plato en una torre, fraccionaria
eficiencia puntual del plato en la fase gaseosa, fraccionaria
función
factor de fricci6n  de Fanning, adimensional
coeficiente de transferencia de masa, mol/L*0
fuerza de arrastre,  F
número de Froude del impulsor = d,N*/g,  adimensional
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aceleración de la gravedad, L/02
factor de conversión, ML/Fe2
velocidad molar superficial de masa del gas, mol/L20
velocidad superficial de masa del gas, M/L28
coeficiente de transferencia de calor, FL/L%
caida  de presi6n  del gas en el plato seco como frente del líquido claro, L
caída de la presión del gas como frente del líquido claro, L
caída de presión del gas debido a la retenci6n  del líquido sobre el plato, como frente del
liquido claro, L
caída de presibn  del gas residual como frente del líquido claro, L
altura del derramadero, L
cresta del derramadero, L
pérdida del frente debido al flujo del líquido debajo del faldón del vertedero, L
retroceso del líquido en el vertedero, L
factor de correcci6n  (retención, torres empacadas), tabla 6.5
energia  mecánica perdida por friccibn,  FL/M
altura de la unidad de transferencia de la fase gaseosa, L
altura de la unidad de transferencia de la fase líquida, L
altura global de una unidad de transferencia, L
grupo de transferencia de masa = F,SC~‘~/G,  adimensional
grupo de transferencia de calor = hP?‘,/C,G , adimensional
factor de conversión, figura 6.31
coeficiente de transferencia de masa de la fase gaseosa, mol/eL2(F/L3)
coeficiente de transferencia de masa de la fase líquida, mol/eL* (mol/L3)
conductividad térmica, FL2/eL?
coeficiente de transferencia de masa global de la fase líquida mol/eL2(fraccibn  mol)
coeficiente de transferencia de masa de la fase gaseosa, mol/eL2(frección  mol)
coeficiente de transferencia de masa global de la fase gaseosa, mol/eL2(F/L2)
coeficiente de transferencia de masa global de la fase gaseosa, mol/eL2(fraeci6n  mol)
espesor del plato, L
logaritmo natural
logaritmo decimal
velocidad superficial de la masa molar líquida, mol/L2e
velocidad superficial de masa liquida, M/L28
longitud característica, L
pendiente promedio de una cuerda de la curva de equilibrio,
Ecuaciones (6.52) a (6.59),  fracción mol en gas/fracción mol en el liquido
constante empírica, tabla 6.4
pendiente de una cuerda de la curva en el equilibrio, Ecuaci6n  (6.53),  fraccih  mol en
gas/fraccibn mol en el liquido
número de mamparas, adimensionales
número de platos, adimensionales
constante empírica, tabla 6.4
velocidad del impulsor, 8-l
número de unidades de transferencia de la fase gaseosa, adimensional
número de unidades globales de transferencia de la fase gaseosa, adimensional
Número de Nusselt = hd,/k,,  adimensional
presión, FIL2
constante empírica, tabla 6.4
separaci6n  entre las perforaciones, L
diferencia de presi6n,  F/L2
caída de presión residual del gas, F/L2
potencia proporcionada por el impulsor, sin’flujo del gas, FL/8
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potencia proporcionada por un impulsor con flujo del gas, FL/8
número de Peclet  para el mezclado del líquido, Ecuación (6.59). adimensional
número de potencia = Pg./  p Li@&,  adimensional
número de Prandtl = c, ~/krs,  adimensional
flujo volumétrico del líquido, L3/8
flujo volumétrico. L3/e
flujo volumetrico  del gas por orificio, L3/e
numero de Rayleigh = 4 Ap g/DLpL, adimensional
número de Reynolds del impulsor = d?iVg, /p=,  adimensional
número de Reynolds para el flujo a través del empaque = d,G’  /p,  Ecuaci6n  (6. 66),
adimensional
número de Reynolds para el gas = d, Vsqr  /p=, adimensional
número de Reynolds del orificio = doVoqo/pL = 4wJlrd.+,  adimensional
numero de Schmidt = IJp D, adimensional
número de Sherwood  = FdJcD, adimensional
diámetro del tanque, dirknetro  de la torre, L
espaciamiento de los platos, L
velocidad promedio., L/0
valor efectivo de la velocidad fluctuante, L/8
volumen del líquido, L3
velocidad superficial basada en la sección transversal de la torre; para torres de
platos, basada en A., L/8
velocidad del gas basada en A., LA3
velocidad de inundación basada en A., L/8
velocidad a travks  de un orificio, L/8
velocidad mínima del gas a través de los orificios debajo de la cual hay excesivo
lloriqueo, ve
velocidad de deslizamiento, LA3
velocidad de asentamiento terminal de una burbuja, L/f3
espesor de la hoja, L
flujo de masa por orificio, MD3
longitud del derramadero, L
trabajo realizado por gas/unidad de masa, FL/M
número de Weber = eu2dp/ug.,  adimensional
concentración en el liquido, fracción mol
concentración en el gas, fracción mol
espesor de flujo promedio para el líquido sobre un plato, L
espesor del líquido en un tanque agitado; espesor del empaque; longitud de tra-
yectoria sobre un plato, L
constante empírica, tabla 6.2
constante empírica: para la velocidad de inundacibn,  tabla 6.2; para la reten-
ción en el empaque, tabla 6.5.
diferencia en densidad, M/L3
volumen vacío fraccionario en un lecho empacado seco,
volumen vacio/volumen  de lecho, adimensional
definido por la ecuación (6.58),  adimensional
tiempo de residencia de un liquido sobre un plato, 8
viscosidad, M/L8
densidad, M/L3
tensión superficial, F/L
retenci6n  del gas, fracción en volumen, adimensional
retenci6n  del líquido, fracción de volumen empacado, adimensional
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Otros subiodices

Avw
promedio
aire-agua

F durante la inundacion
G g=
L llquido
n número del plato
0 orificio, en operación o en movimiento (retencion  y espacio vacio de empaque)
s superficie; estltica (retencibn  en el empaque)

fndice superior:

l en el equilibrio con el liquido total
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PROBLEMAS

6.1 Una burbuja de gas desprendida debajo de la superficie de un estanque profundo de liquido se
expanderá al ir ascendiendo hacia la superficie, debido a la reducción en la presión a que estA
sometida.
U) Obtenga una expresión para el tiempo de ascensión de una burbuja de diámetro inicial &,,

desprendida a una profundidad Z debajo de la superficie de un líquido de densidad Q=.  La
presión atmosf&ica  es pA.  Suponer que la burbuja adquiere la velocidad terminal corres-
pondiente a su dihmetro  instanttieamente.

b) Si, inicialmente, una burbuja de aire tiene 0.50 mm de diámetro y se desprende a una pro-
fundidad de 10 m en agua a 25 “C, calcule el tiempo de ascensión hasta la superficie. La
presión atmosférica es la estándar.

Respuesta: 54 s.
c)  Repita para una burbuja de 2.0 mm de diámetro.

6.2 Calcule la potencia que el gas proporciona al contenido del tanque en el caso del tanque de bur-
bujeo del ejemplo 6.1.
Respuesta: 1.485 kW.

6.3 Calcule la potencia que el gas proporciona al tanque y la potencia total, en el caso del tanque
con agitacibn  del ejemplo 6.2.

6.4 Los aceites de petróleo que contienen pequenas  cantidades de gotitas de agua suspendidas, que
resultan del lavado del aceite con agua después del tratamiento químico, tienen una apariencia
nebulosa. El burbujeo con aire evapora la humedad y el aceite se “abrillanta”, es decir, se clari-
fica. Presumiblemente, las burbujas de aire recogen el agua después de la difusi6n  de agua di-
suelta a través del aceite.
Se va a abrillantar con aire un lote de un producto de aceite de petróleo a 80 “C. La viscosidad
del aceite a esa temperatura es 10 centipoises, su densidad 0.822 y su tensión superficial 20
dinas/cm. Su peso molec.  pr. = 320. El aceite se mantendrá en un tanque de 1.25 m de
diámetro; profundidad del líquido, 2.5 m. El aire se va a introducir a una rapidez de 0.06 kg/s
en el fondo a través de un anillo de burbujeo de 400 mm de diámetro, que contiene 50 orificios
cada uno de 6.5 mm de dihmetro.
Calcule el tamailo  de la burbuja de gas, la retención del gas, el área interfacial especifica y el
coeficiente de transferencia de masa para el agua en el líquido, en la superficie gas-líquido.
Respuesta: a = 216.6 mZ/m3,  K, = 5.71(10d5)  kmol/m*  . s . (kmol/m3).

6.5 Un tanque fermentador con mamparas, 5.0 ft (1.525 m) de dihmetro,  que contendrá 1 600 gal
(6.056 m3)  de solucibn  de azúcar de remolacha, se va a utilizar para producir ácido citrico  por
acción del microorganismo Aspergillus  niger a 25 “C. El tanque se va a agitar con dos turbinas
de disco de hoja plana de 28 in (0.71 m) de dihmetro;  una de ellas est8  localizada 2 ft (0.61 m)
arriba del fondo del tanque; la otra, a 6 ft (1.83 m) desde el fondo, sobre el mismo soporte, gira
a 92 rev/min. Se va a introducir aire esterilizado por debajo del impulsor inferior, a la rapidez
de 2.1 ft/min (0.01067 m/s), velocidad superficial basada en el área de la sección transversal
del tanque. La densidad de la soluci6n  = 1.038; la viscosidad es 1.4 centíp. [1.4(10-‘)
kg/m + s] .

a) Calcule la potencia requerida de agitación.
Respuesta: 5.4 kW.
b) Si el aire se introduce a través de cinco tubos abiertos de f in, catálogo 40, (D.I. = 0.622

in = 15.8 mm), calcular la potencia proporcionada al contenido del tanque por el aire.

6.6 Un fermentador con mamparas de 10 ft (3.05 m) de diametro,  profundidad del liquido 10 ft
(3.05 m)  contiene liquido nutriente de densidad 1.1, viscosidad 5 centipoises, tenstin  superfi-
cial 50 dinas/cm. El líquido contiene electrolitos  disueltos. Se va a aerear a la rapidez de 360
ft/h (0.0305 m/s)  de velocidad superficial del aire basada en la sección transversal del tanque y
se va a agitar con una turbina de disco de hoja plana de 4.5 ft (1.37 m) de diámetro que gira a
60 rev/min, localizada a 3 ft (0.91 m) de! fondo del tanque. La temperatura será de 80 “F
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(26.7 “C).  La difusividad del oxigeno en agua a 25 “ C = 2.5(10m5)  cm*/s.  Calcule la difusivi-
dad del oxígeno en la solución suponiendo que la cantidad D=&t  = constante, en donde t =
temperatura absoluta.

Calcule la potencia requerida del agitador, el brea interfacial y el coeficiente de transfe-
rencia de masa para la transferencia del  oxigeno.
Respuesta: P = 16.2 hp = 12.1 kW; k, = 0.31 Ib mol/ft*  h (Ib mol/ft3)  = 2.63(10-s)
kmol/m*  . s . (kmol/m3).

6.7 Un tanque de fermentación con mamparas para una planta piloto va a tener 1.5 m de
diámetro y contendrá líquido hasta una profundidad de 2.0 m. El impulsor de turbina de disco
con hoja plana, 0.5 m de di&metro,  se va a localizar a 1/3  m desde el fondo del tanque. Se va a
introducir aire a una velocidad superficial de 0.06 m/s debajo del impulsor. La temperatura se-
rá 27 “C;  las propiedades del liquido se pueden considerar semejantes a las del agua. Las
pruebas en pequefla  escala indican que una potencia adecuada del agitador es 0.5 kW por m3  de
líquido. ¿A que velocidad deberá girar el impulsor?

6.8 Una torre de platos perforados se va a disefiar  para purificar una solución anilina-agua con
vapor. Las circunstancias en la parte superior de la torre, que se vana utilizar para establecer el
diseho  son:

Temperatura = 98.5 “C,  presión = 745 mm Hg abs.

Líquido:
composici6n  = 7.00 por ciento en masa de anilina

rapidez = 6.3 kg/s  = 50 000 lb,/h densidad = %1 kg/m3  = 60 lb,/ft3
viscosidad = 3(10-3  kg/m . s = 0.3 cp

tensi6n  superficial = 0.058 N/m = 58 dinas/cm
difusividad de la anilina = 52(10-‘4 m*/s = 52(10-6)  cm*/s  (calculada).

VQPOC
composici6n  = 3.6 por ciento en mol de anilina rapidez = 3.15 kg/s  = 25 000 lb,/h

difusividad de la anilina = 1.261(10-‘)  m*/s  = 0.1261 cm*/s  (calculada)

Los datos en el equilibrio [Griswold et 01. : Ind.  Eng. Ches.,  32, 878 (1940)]  indican que m =
0.0636 a esta concentraci6n.
Q ) Disefle  un plato de flujo transversa) adecuado para esta torre. Dar los detalles con respecto

al tamaflo  de las perforaciones y al arreglo de las mismas, diámetro de la torre, espa-
ciamiento de los platos, longitud del derramadero y altura del mismo, cierre del vertedero,
caída de presibn  para el gas, altura del liquido en el vertedero y arrastre en el gas. Verificar
para el lloriqueo excesivo.

b) Calcule la eficiencia del plato para el disego de que se informe en u.
6.9 Un gas que contiene metano, propano y butano se va a lavar a contracorriente en una torre de

platos perforados con un aceite hidrocarbonado, para absorber principalmente el butano. Se
decide disefiar  un plato para las circunstancias que existen en el fondo de la torre, en donde las
condiciones son:

Presi6n  = 350 kN/m*  (51 psia) Temperatura = 30 “ C
Gas: 0.25 kmol/s (1 984 Ibmol/h),  contenido del 85% de metano, 10% de propano y 5% de
butano en volumen.
Líquido: 0.15 kmol/s (1 190 lbmol/h); peso molec.  promedio = 150; densidad = 849 kg/m’
(53 Ib,/ftq;  tensión superficial = 0.025 N/m (25 dinas/cm); viscosidad = 0.00160 kg/m - s
(1.60 centip.).

Q ) DiseAe un plato perforado adecuado y verificar el lloriqueo y la inundación por el retroce-
so en el vertedero.

b) Calcule la eficiencia del plato para la absorcibn  de butano, corregida para el arrastre. Las
difusividades moleculares pr. pueden tomarse como 3.49(10-6)  m*/s para el gas, 1.138
(lOvs)  m*/s  para el líquido.
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6.10 Una torre empacada se va a diseflar para el contacto a contracorriente de una mezcla de
benceno-gas nitr6geno  con queroseno, para eliminar el benceno del gas. Las circunstancias
son:

Gas entmnte:  1.50 m3/s (53 ft3/s);  contiene 5% en mol de benceno, a 25 “C, 1.1(10-s)
N/m2  (16 lbt/in2).

Gas saliente: sustancialmente nitrógeno puro.
Líquido entrante: 4.0 kg/s  (8.82 Ib,/& densidad = 800 kg/m3  (50 lb,/ft3),  viscosidad =
0.0023 kg/m . s.
El empaque estará constituido por anillos de metal de Pal1 de 50 mm (2 in.);  el diámetro de la
torre se va a fijar para producir 400 N/m2  por metro de caída de presión del gas (0.5 in H20/ft)
para el empaque irrigado.
a) Calcule el diametro de la torre que debe utilizarse.
b) Suponga que, para el diametro escogido, la profundidad empacada irrigada será de 6 m

(19.7 ft) y que 1 m de empaque no irrigado se va a colocar sobre la entrada del líquido,
para que actúe como separador del arrastre. La combinaci6n  ventilador-motor que se va a
utilizar en la entrada del gas, tendrá una eficiencia global de 60%. Calcular la potencia re-
querida para empujar el gas a trav&s del empaque.

6.11 Una torre pequefta  de enfriamiento de agua, 1 m de di8metro.  empacada con anillos de Raschig
de ceramica  de 76 mm (3 in),  se alimenta con agua aun flujo de 28 kg/m2 . s (20 600 lb,/h ft2);
en la entrada a 40 ‘T y a 25 OC  a la salida. El agua se pone en contacto con aire (30 “C,  1 atm,
esencialmente seco), que se mueve en forma ascendente a contracorriente con respecto al flujo
del agua. Despreciando la evaporación del agua, calcular el flujo de aire que inundara la torre.



CAPíTuLO

SIETE
OPERACIONES DE HUMIDIFICACIÓN

Las operaciones consideradas en este capítulo se ocupan de la transferencia de
masa interfacial y de energía, que resulta cuando un gas se pone en contacto con
un líquido puro, en el cual es prácticamente insoluble. Mientras que el término
“operaciones de humidificación” se utiliza para caracterizar en forma general a
dichas operaciones, el propósito de las mismas abarca, a más de la humidifica-
cibn del gas, la deshumidifkación y el enfriamiento del gas, mediciones de su con-
tenido en vapor y el enfriamiento del líquido. En estos casos, la materia transferi-
da entre las fases es la sustancia que forma la fase líquida, que o bien se evapora o
bien se condensa. Como en todos los problemas de transferencia de masa, para
lograr una comprensión total de las operaciones es necesario familiarizarse con
las características en el equilibrio de los sistemas. Sin embargo, puesto que la
transferencia de masa en estos casos estara  acompañada, invariablemente, de
una transferencia simultanea de energía calorífica, también deben considerarse
las características de entalpía de los sistemas.

EQUILIBRIO VAPOR-LfQUIDO  Y ENTALPÍA
DE SUSTANCIAS PURAS

Como se indicó antes, la sustancia que sufre la transferencia interfacial en estas
operaciones es el material que forma la fase líquida, la cual se difunde en forma
de vapor. Por lo tanto, las características de presión de vapor en el equilibrio son
importantes.
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Curva de presión de vapor

Cada líquido ejerce una presión en el equilibrio, la presión de vapor; esta presión
ejercida depende de la temperatura. Cuando la presión de vapor de un líquido se
grafica contra las temperaturas correspondientes, se obtiene una curva como TB-
DC (figura 7.1). La curva de presión de vapor es única para cada sustancia, pero
generalmente las curvas de presibn exhiben caractetísticas  similares a las de la fi-
gura. La curva separa dos áreas de la gráfica, que representan, respectivamente,
las condiciones en que la sustancia existe completamente en estado líquido y en
donde se encuentra completamente en estado de vapor. Si las condiciones impues-
tas a la sustancia estan en el área del estado líquido, como en el punto A, la
sustancia será completamente líquida. En todas las condiciones propias del &rea
inferior, como en el punto E, la sustancia es completamente un vapor. Sin embar-
go, en todas las condiciones que corresponden a los puntos sobre la curva TBDC,
el líquido y el vapor pueden coexistir indefinidamente en cualquier proporción. El
líquido y el vapor, representados por puntos sobre la curva de presión de vapor se
llaman respectivamente, liquido saturado y vapor saturado. El vapor o gas a una
temperatura superior a la correspondiente a la saturaci6n  se llama sobrecalenta-
do. La curva de presián  de vapor tiene dos puntos terminales abruptos, en T y C.
El punto T, desde donde se originan las curvas LT y ST que separan las condi-
ciones para el estado sólido de las del líquido y del vapor, es el punto triple, en el
cual pueden coexistir los tres estados de agregación. El punto C es el punto crí-
tico, o estado crítico, cuyas coordenadas son la presidn crítica y la temperatura
Mica.  En el punto crítico, desaparece la distinción entre las fases líquido y va-
por, y todas las propiedades del líquido (como densidad, viscosidad, índice de

1 atm - -----_--  - - - - -  -

Temperatura
Figura 7.1
liquido.

Presión de vapor de un
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refracción, etc.) son idénticas a las del vapor. La sustancia a una temperatura su-
perior a la crítica se conoce como un gas; no se licuará a pesar de lo elevada que
sea la presión que se le imponga. Sin embargo, esta distinción entre un gas y un
vapor no siempre se sigue estrictamente; con frecuencia, el termino gas se emplea
para designar simplemente una condición bastante alejada relativamente de la
curva de presión de vapor. La temperatura correspondiente a cada presión sobre
la curva es llamada el punto de ebullición del líquido a la presión dada; la tempe-
ratura correspondiente en particular a 1 atm se Ie  conoce como el punfo  de ebulfi-
cidn  normal, como en t+  sobre la figura 7.1.

Siempre que en un proceso una muestra de fluido debe llevarse a través de la
curva de presibn de vapor, como en el proceso isobárico ADE  o en el proceso iso-
térmico ABF, habrá un cambio de fase. Este cambio irá acompafíado de la evolu-
ción (por condensación) o absorcibn (por evaporación) del calor latente de evapo-
racibn  a temperatura constante, por ejemplo, en los puntos B o D en los procesos
antes mencionados. El calor afladido  o cedido al cambiar la temperatura se llama
calor sensible.

Interpolación entre los datos Para líquidos comunes como el agua, muchos
refrigerantes y otros líquidos, la curva de presión de vapor-temperatura se ha es-
tablecido en muchos puntos. Sin embargo, para la mayoría de los líquidos se
tienen relativamente pocos datos, de tal forma que con frecuencia es necesario in-
terpolar las mediciones. La curva sobre coordenadas aritmeticas  (figura 7.1) es
poco conveniente para este propósito, debido a la curvatura; se requiere de algtm
método para linerizar la curva. La mayoría de los métodos comunes parten de la
ecuación de Clausius-Clapeyron que relaciona la pendiente de la curva de presión
de vapor con el calor latente de evaporación

dp h’-=
dT T(u, - uL) (7.1)

en donde vG  y Vg son los volúmenes molales específicos del vapor y el líquido satu-
rados, respectivamente; X’  es el calor mola1  latente en unidades consistentes con
el resto de la ecuaci6n.  Para simplificar, se puede despreciar v,  en comparación
con vG  y expresar esta última mediante la ley de los gases ideales, para obtener

dlnp=f-,x
P RT2

y si X’  se puede considerar razonablemente constante sobre un rango pequeno de
temperatura

lnp = - gT  + const
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La ecuación (7.3) sugiere que una gráfica de logp contra l/T será recta en rangos
pequefios  de temperatura. También sugiere un método de interpolación entre
puntos listados en una tabla de datos.

Ejemplo 7.1 En una tabla se encuentra que la presión de vapor del benceno es 100 mm Hg a
26.1 “C  y 400 mm Hg a 60.6 “C. iA qué temperatura la presión de vapor es 200 mm Hg?

SOLUCIÓN A 26.1 YI,  l/T = W299.1  K; a 60.6 “C,  l/T = V336.6

1/299.1 - l/T loo - 200
1/333.6

* log log
1/299.1  - log 1 0 0 - log 400

T - 315.4 K - 42.4”C

El valor correcto es 42.2 “C. La interpolación lineal hubiese dado 37.6 “C.

Grhficas  para una sustancia de referencia L21]

La ecuación (7.2) puede volverse a escribir para una segunda sustancia, la sustan-
cia de referencia, a la misma temperatura

en donde el subíndice r denota la sustancia de referencia. Dividiendo la ecuación
(7.2) entre la (7.4) se obtiene

dlnp x’  MA-=-=-
d ln p, X:  Wt

que, integrando, se transforma en

logp = $logp,  + const
r r

La ecuación (7.6) sugiere que se obtendrá una gráfica lineal, si se grafica  log p como
ordenada contra log p. para la sustancia de referencia como abscisa, en donde las
presiones de vapor para cada punto se grafican a la misma temperatura. Una grá-
fica de este tipo es recta en rangos mhs  amplios de temperatura (pero no cerca de
la temperatura crítica) que la basada en la ecuacih  (7.3); más aún, la pendiente
de la curva de la relación entre los calores latentes a la misma temperatura. La
sustancia de referencia escogida debe ser una sustancia para la cual se conozcan
bien los datos de presión de vapor.

Ejemplo 7.2 (u)  Graficar  la presión de vapor del benceno en el rango de 15 a 180 “C; utilícese
agua como sustancia de referencia de acuerdo con la ecuación (7.6). (b) Determinar la presibn  de
vapor del benceno a 100 “C. (c) Determinar el calor latente de evaporación del benceno a 25 “C.
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SOLUCION  (u) Se sehla  el papel logaritmico  con la escala para la presión de vapor del benceno
y del agua, como en la figura 7.2. La presih  de vapor del benceno a 15,.4  “C  es 60 mm qg; para
el agua, a esa temperatura, es 13.1 mm Hg. Estas presiones proporcionan las coordenadas del
punto inferior de la grhfica.  De la misma forma, se grafican los datos adicionales para el bence-
no con la ayuda de una tabla, para obtener la curva mostrada. La línea es casi recta en el rango
de temperatura utilizado.

6) A 100 OC,  la presión de vapor del agua es 760 mm Hg. Buscando en la grhfica este valor en
la abscisa, la presión de vapor del benceno es 1 400 mm Hg. Alternativamente, se puede
seflalar  la abscisa con las temperaturas correspondientes a las presiones de vapor del agua,
como se muestra; se elimina así la necesidad de buscar en la tabla.

c) La pendiente de la curva a 25 “C  es 0.775. (IVota:  Ésta se determina mhs  adecuadamente
con una regla que tenga milímetros. Si se utilizan las coordenadas. la pendiente ser&  A log
p/A log p,).  A 25 OC,  el calor latente de evaporación del agua es 2 443 kNm/kg.  De la
ecuaci6n  (7.6)

IU4 78.05
x,M,= 2 443 OOO(18.02)  = o’775

X  = 437 kNm/kg para benceno a 25 OC  (el valor aceptado es 434 kNm/kg).

Entalpía

La energía interna U de una sustancia es la energía total que tiene la sustancia de-
bido al movimiento y a la posición relativa de los átomos y moléculas que la for-

E
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ii 2 0 0
?
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‘;. Il.

10 20 40 60 100 200 400 1 0 0 0  2 0 0 0  4000
Presi6n  de vapor del agua, mm Hg

Figura 7.2 GrMca  de la sustancia de referencia para la presión de vapor de benceno.
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man. No se conocen los valores absolutos de la energía interna, pero se pueden
calcular algunos valores numbicos relacionados con algún estado estándar defi-
nido arbitrariamente para la sustancia. La suma de la energía interna y el produc-
to de la presión por el volumen de la sustancia, cuando las dos cantidades están
expresadas en las mismas unidades, se define como la entalpíu de la sustancia

H= u + pv

En un proceso por lotes a presibn constante, en donde ~610  se realiza trabajo por
expansih  contra la presión, el calor absorbido por el sistema es la ganancia en
entalpía

Q = AH = A(U + pu) (7.7)

En un proceso continuo en estado estacionario, la energía neta transferida al sis-
tema en la forma de calor y trabajo, será la suma de la ganancia en entalpía más
la energía potencial y cinktica.  Frecuentemente sucede que los cambios en la
energía potencial y cinética son insignificantes en comparacih  con el cambio en
entalpía y que no se realiza trabajo. En estos casos, la ecuación (7.7) puede utili-
zarse para calcular el calor adicionado al sistema; este cálculo se denomina balan-

fk Punto crítico

Líneas de

\  presih

Temperatura

constante

:rit

Figura 7.3 Diagrama típico de entalpía-temperatura para una sustancia pura.
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ce de calor. En las operaciones adiabáticas, en donde no hay intercambio de calor
entre el sistema y sus alrededores, el balance de calor es simplemente una igualdad
de entalpías en la condición inicial y final.

Al igual que en el caso de la energía interna, no se conocen los valores abso-
lutos de la entalpía de una sustancia. Sin embargo, fijando arbitrariamente en
cero la entalpía de una sustancia cuando se encuentra en un estado conveniente de
referencia, pueden calcularse los valores relativos de la entalpía en otras condi-
ciones. Para definir el estado de referencia se debe establecer la temperatura, la
presión y el estado de agregacibn.  Para la sustancia agua, las tablas ordinarias lis-
tan la entalpía relativa a diferentes condiciones con referencia a la entalpía de la
sustancia a 0 “C, la presión de vapor en el equilibrio a esta temperatura y el esta-
do líquido. Para otras sustancias, pueden ser más convenientes otras condicio-
nes de referencia.

La figura 7.3 es una representacibn gráfica de la entalpía relativa de una sus-
tancia común; muestra el estado líquido, vapor y gaseoso. Los datos se muestran
en forma mas adecuada sobre las líneas a presión constante. Sin embargo, las cur-
vas marcadas “líquido saturado” y “vapor saturado” cruzan las líneas de pre-
sión constante y muestran las entalpías para estas condiciones, a las temperaturas
y presiones correspondientes a las relaciones de presión de vapor en el equilibrio
para la sustancia. La distancia vertical entre las curvas de vapor y líquido satura-
dos, como la distancia BC, representa el calor latente de evaporación a la tempe-
ratura correspondiente. Por lo tanto, el calor latente decrece al aumentar la tem-
peratura, y se vuelve cero en el punto crítico. En el estado de vapor a presiones
bajas, la entalpía es básicamente funcibn de la temperatura; en todas las pre-
siones en donde puede utilizarse la ley de los gases ideales para describir la rela-
ción pvt, las líneas de presión constante están superpuestas, y la entalpía es inde-
pendiente de la presión. Excepto cerca de la temperatura crítica, la entalpía del
líquido tambien  es básicamente independiente de la presión mientras no se alcan-
cen presiones excesivamente elevadas.

El cambio de entalpía entre dos condiciones, como las presentes en A y
D, puede tomarse sencillamente como la diferencia en las ordenadas correspon-
dientes a los puntos. Por lo tanto, para calcular la entalpía de la sustancia en la
condición sobre calentada en el punto A, con relación al líquido saturado en D, o
HI - H,,  se puede sumar el cambio en entalpía HI - Hz, el caior sensible del va-
por de la temperatura de saturación t2  a la misma presión, a la condicibn sobreca-
lentada en A ; H, - H,,  el calor latente de evaporación en t2  y H3 - I-I,,  el calor
sensible del líquido de la condición final en D al punto de ebullición a la presión
dominante tz.  Para un líquido o vapor, la pendiente de las líneas a presión cons-
tante a cualquier temperatura se denomina la capacidad calorifica.  Las líneas no
son estrictamente rectas, de forma que la capacidad calorífica cambia con la tem-
peratura. Sin embargo, utilizando la capacidad calorífica promedio o la pendien-
te promedio, se pueden calcular fkcilmente los calores sensibles. Por lo tanto, con
referencia a la figura 7.3,

H, - H2 = C(t, - t2)
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en donde C es la capacidad calorífica promedio del vapor a presión constante en
el rango indicado de temperatura.

Ejemplo 7.3 Calcular el calor desprendido cuando 1Okg  de benceno en la forma de vapor
sobrecalentado a 94 mm Hg. 100 “C.  se enfría y condensa en un liquido a 10 “C. La capacidad
calorífica promedio para el vapor puede tomarse como 1.256 y para el líquido 1.507 kJ/kg . K.

SOLUCIÓN Refierase  a la figura 7.2. Cuando la presión es 94 mm Hg, la temperatura de satura-
ción para el benceno es 25 OC.  El calor latente de evaporación a esta temperatura es 434 kJ/kg
(ejemplo 7.2). La condición inicial corresponde aun punto como A  sobre la figura 6.3, la condi-
ción final al punto D,  la trayectoria del proceso a ABCD. Utilizando la notación de la figura
7.3.

H, - Hz - C(r,  - fl)  - 1.256(100  - 25) = 94.2kJ/kg

Hz - H, - 434 kJ/kg
H, - H, - C(r,  - r,) = 1.507(25  - 10) - 22.6 kJ/kg

H, - H, - 94.2 + 434 + 22.6 - 550.8 W/kg

El calor desprendido para 10 kg de benceno = lO(550.8)  = 5 508 kJ/kg.

MEZCLAS DE VAPORIGAS

A continuacibn, el término vapor se va a aplicar a La  sustancia, designada por sus-
tancia A, que en el estado de vapor esté relativamente cerca de su temperatura de
condensación a la presión dominante. El término gas se aplicará a la sustancia B,
la cual es un gas relativamente bastante sobrecalentado.

Humedad absoluta

Aun cuando las unidades comunes de concentración (presión parcial, fracción
mol, etc.) que están basadas en la cantidad total son útiles, cuando en las opera-
ciones ocurren cambios en el contenido de vapor de una mezcla vapor-gas sin
cambios en el contenido del gas, es más conveniente utilizar una unidad basada
en la cantidad no cambiante del gas. La relación masa de vapor/masa  de gas es
la humedad absoluta Y’. Si las cantidades se expresan en moles, la relación es la
humedad mofa1  absoluta Y. En condiciones en que se aplica la ley de los gases
ideales,

.

Y YA PA PA moles A=-3-z-
YB PB p, - pA moles B

pI - pA MB masa B (7.8)

En muchos aspectos, la relación mola1 es la más conveniente, debido a la facili-
dad con la cual pueden interrelacionarse moles y volúmenes mediante la ley de los



OPERACIONES DB HUMIDIFICACIÓN  255

gases; no obstante, la relación de masa se ha establecido firmemente en la
bibliografía sobre la humidificación. La humedad absoluta de masa fue utilizada
inicialmente por Grosvenor 1’1;  algunas veces se conoce como la humedad de
Grosvenor .

Ejemplo 7.4 En una mezcla de vapor de benceno (A) y gas nitrógeno (B) auna presión total de
800 mm Hg y una temperatura de 60 “C, la presión parcial de benceno es 100 mm Hg. Expresar
la concentración de benceno en otros términos.

SOLUCION  jo = 100, PB  = 800 - 100 = 700 mm Hg.
u) Fracción mol. Puesto que la fracción presión y la fracción mol son idénticas para las

mezclas de gas, y -A = p~/p,  = 100/800  = 0.125 fracción mal de benceno. La fracci6n  mol
de nitrbgeno  = yn  = 1 - 0 . 1 2 5  =  700/800  =  0 . 8 7 5 .

b) La fracción volumen de benceno es igual a la fracción mol, 0.125.
c) Humedad absoluta.

y,zA=~l.,~0 . 1 2 5

YB PB
= loo  = 0.143 moles de benceno/moles de nitr6geno

0 . 8 7 5  7 0 0

= 0.398 kg de benceno /kg de nitr6geno

Mezclas de vapor-gas saturadas

Si un gas seco insoluble B se pone en contacto con suficiente líquido Á, el líquido
se evaporara en el gas hasta que finalmente, en el equilibrio, la presión parcial de
A en la mezcla vapor-gas alcanza su valor de saturación, la presibn de vapor PA a
la temperatura dominante. Mientras el gas pueda considerarse insoluble en el
líquido, la presión parcial de vapor en la mezcla saturada será independiente de la
naturaleza del gas y la presión total (excepto a presiones muy elevadas); ~310  de-
pende de la temperatura e identidad del líquido. Sin embargo, la humedad mola1
absoluta a saturación Y. = pA/(pt  - pA)  dependerá de la presi6n total; la hume-
dad absoluta a saturación Y,’ = YsMA/ZkfB  depender8 también de la identidad del
gas. Las dos humedades saturadas se vuelven infinitas en el punto de ebullición
del líquido a la presión total dominante.

Ejemplo 7.5 Una mezcla de gas (B)-benceno (A) esta saturada a 1 atm, 50 “C. Calcular la hu-
medad absoluta si (a) B es nitrógeno y (b) si B es dióxido de carbono.

SOLUCIÓN Puesto que la mezcla esta saturada, la presión parcial de benceno FA  es igual a la
presión de vapor en el equilibrio pA  del benceno a 50 “C. De la figura 7.2, PA  = 275 mm Hg o

0.362 atm.

(4 :

PA 0 . 3 6 2y,=-=-
PI - P A 1  - 0.362 = 0.567 kmol benceno/kmol nitrógeno

y: = 1.579 kg benceno/kg nitrógeno
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(b)
PA 0.362y,,-,-

PI-PA .
, _ o 362 = 0.567 kmol benceno/kmol dióxido de carbono

r:
_ 2 ~ 0.56~(~)

= 1.006 kg benceno/kg dióxido de carbono

Mezclas de vapor-gas no saturadas
Si la presión parcial del vapor en una mezcla de vapor-gas es por alguna razón
menor que la presión de vapor en el equilibrio del líquido a la misma temperatu-
ra, la mezcla no está saturada.

Temperatura de bulbo seco Es la temperatura de una mezcla vapor-gas determi-
nada en la forma ordinaria por inmersión de un termómetro en la mezcla.

Saturación relativa La saturación relativa, llamada también humedad relativa,
expresada como un porcentaje, se define como 100 p,/p,,  en donde pA es la pre-
sión de vapor a la temperatura de bulbo seco de la mezcla. Para cualquier vapor,
la representación gráfica de las condiciones de saturación relativa constante
puede construirse Mcilmente sobre una carta de presión de vapor-temperatura,
como en la figura 7.4a;  con este propósito, las ordenadas de la curva de presión
de vapor se dividen en intervalos apropiados. Por lo tanto, la curva para el 50% de
saturación relativa muestra una presión de vapor parcial igual a un medio de la
presión de vapor en el equilibrio a cualquier temperatura. También puede utili-
zarse una gráfica de la sustancia de referencia, como en la figura 7.2.

Temperatura Temperatura

(UI (6)

Figura 7.4 Formas de las cartas psicrométricas. _
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Saturacibn  por ciento La saturación por ciento, o humedad absoluta por ciento,
se define como 100 Y/Y, y 100 Y’/Yi,  en donde los valores de saturacibn se calcu-
lan a la temperatura de bulbo seco de la mezcla. La representación gráfica de la
cantidad para cualquier vapor puede hacerse sobre una carta de Y VS t (en cuyo
caso, la carta debe limitarse a una única presi6n total) o sobre una de Y’ VS t (para
una presión total única y un gas específico), como en la figura 7.4b.  En esta
carta, las humedades a saturación se grafican de los datos de presión de vapor con
la ayuda de la ecuación (7.8),  para obtener la curva GD. La curva para las hume-
dades al 50% de saturación se grafica  a la mitad de la ordenada de la curva GD,
etcétera. Todas las curvas de saturación por ciento constante alcanzan el infinito
en el punto de ebullición del líquido a la presi6n dominante.?

Punto de rocío Es la temperatura a la cual una mezcla vapor-gas se satura cuan-
do se enfría a presi6n total constante sin contacto con el líquido. Por ejemplo, si
una mezcla no saturada, como la que se encuentra en F(figura  7.4),  se enfría a pre-
sión constante sin contacto con un líquido, la trayectoria del proceso de
enfriamiento sigue la línea FG, la mezcla se va acercando más a la saturacibn con-
forme disminuye la temperatura y se satura completamente en tDp,  o temperatura
de rocío. Todas las mezclas de humedad absoluta Y; sobre esta figura tienen el
mismo punto de formación de rocío. Si la temperatura se reduce sólo una canti-
dad infinitesimal debajo de tDp, el vapor se condensará en la forma de un rocío
líquido. Eso se utiliza como un método de determinación de humedad: una super-
ficie metálica brillante se enfría en la presencia de la mezcla de gas, y la aparición
de una niebla que empaña la superficie especular indica que se ha alcanzado el
punto de formación de rocío. Si la mezcla se enfría a una temperatura inferior,
continuará precipitando líquido de la mezcla vapor-gas, y permanecerá siempre
saturada, hasta que la mezcla residual vapor-gas, a la temperatura final t2,  (figura
7.4),  esté en el punto H. La masa de vapor condensada por unidad de masa de gas
seco será Yí - Y;. La sobresaturación no ocurrirá si no es en condiciones espe-
cialmente controladas; además, no se obtendrá una mezcla vapor-gas cuyas coor-
denadas caigan a la izquierda de la curva GD.

Volumen húmedo El volumen húmedo vH de una mezcla vapor-gas es el volu-
men de masa unitaria de gas seco y de su vapor acompafiante a la temperatura y
presión dominantes. Para una mezcla de humedad absoluta Y’ en t.  y p, presión
total, la ley de los gases ideales da el volumen húmedo como (7.9)

t Por esta razón, algunas veces las curvas de saturación relativa constante se grafican sobre cartas
de humedad absoluta-temperatura. Puesto que la saturación relativa y la saturación por ciento no son
iguales numéricamente para una mezcla no saturada, la posición de estas curvas debe calcularse por
los métodos del ejemplo 7.6.
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en donde v,,  = m3/kg;  tG  = “C;  p, = N/m2?  . El volumen húmedo de una
mezcla saturada se calcula con Y’ = Yi, y para un gas seco con Y’ = 0. Enton-
ces, estos valores pueden graficarse contra la temperatura sobre una carta psicro-
métrica. Para mezclas saturadas parcialmente, v,,  puede interpolarse entre los va-
lores de saturación de 0 a 100 en por ciento a la misma temperatura, de acuerdo
con la saturación por ciento. Cuando la masa de gas seco en una mezcla se mul-
tiplica por el volumen húmedo, se obtiene el volumen de la mezcla.

Calor húmedo El calor húmedo Cs es el calor que se requiere para aumentar la
temperatura de la masa unitaria del gas y su vapor acompahante  1 “C a presion
constante. Para una mezcla de humedad absoluta Y’ ,

G = c,  + Y’C, (7.10)

Si no existe evaporación, ni condensación, el calor en Btu necesario para que la
temperatura de una masa IV, de gas seco y su vapor acompañante aumente una
cantidad At, será

Q = &C& (7.11)

Entalpía La entalpía (relativa) de una mezcla vapor-gas es la suma de las
entalpías (relativas) del contenido en gas y en vapor. Imaglnese una masa unitaria
de un gas que contiene una masa Y’ de vapor a la temperatura de bulbo seco to.
Si la mezcla no está saturada, el vapor esta en un estado de sobrecalentamiento, y
se puede calcular la entalpía con relación a los estados de referencia, gas y líquido
saturado a TO.  La entalpía del gas solo es CB(tG  - to).  El vapor en tG  está en una
condición correspondiente al punto A sobre la figura 7.3; su estado de referencia
corresponde al punto D. Si top es el punto de formacibn de rocío de la mezcla (t2
en la figura 7.3) y XDp  el calor latente de evaporación del vapor a esa temperatura,
la entalpia  por masa unitaria de vapor será CA(tc  - tDp)  + A,,  + CA,  ,(tDp  - to).
Entonces, la entalpía total para la mezcla, por masa unitaria del gas seco es

H’ I cBoG  - d + y’[ cA(tG  - b,)  + b,  + c,,  LoDp  - t,)] (7.12)

Hágase referencia de nuevo a la figura 7.3. Para las bajas presiones que general-
mente se encuentran al trabajar en humidificación, el punto A que realmente cae
sobre una linea de presión constante, correspondiente a la presión parcial del va-
por en la mezcla, puede, para todos los fines prácticos, considerarse como si estu-
viese sobre una línea cuya presión fuera A ’ , es decir, la presi6n de saturación del
vapor a la temperatura de referencia. Entonces, la entalpía del vapor puede calcu-

t Para v,  = ft3/lb, t. = “F  yp, = atm, la ecuacibn  (7.9) se vuelve



OPERACIONES DE HUMIDIFICACION 259

larse siguiendo la trayectoria A ‘ED y se vuelve, por masa unitaria de vapor,
c,&  - t,,)  + &,, en donde X, es el calor latente de evaporación a la temperatura
de referencia. Por tanto, la entalpía de la mezcla, por masa unitaria de gas seco
sera

H’ = C&  - fo)  + Y’[ C& - t,) + A()]  = qt - to) + Y’A#)  (7.13)

Ocasionalmente, se escogen diferentes temperaturas de referencia para el gas seco
y para el vapor. Nótese que la entalpía H’ para una mezcla puede aumentarse
incrementando la temperatura a humedad constante; acrecentando la humedad a
temperatura constante; o elevando las dos. Alternativamente, en ciertas condi-
ciones H’ puede permanecer constante mientras t y Y’ varian en direcciones
opuestas.

Sustituyendo Y,’  y el calor húmedo apropiado en la ecuaci6n  (7.13),  la
entalpía de mezclas saturadas, H;, puede calcularse y graficarse contra la tem-
peratura sobre una carta psicrométrica.  En la misma forma, se puede graficar H
para el gas seco. Luego, las entalpías para las mezclas no saturadas pueden interpo-
larse entre los valores a saturación y en seco a la misma temperatura de acuerdo
con la humedad por ciento.

El sistema aire-agua

Mientras que pueden prepararse cartas psicrométricas para cualquier mezcla
vapor-gas cuando las circunstancias lo exigen, el sistema aire-agua aparece con
tanta frecuencia que se cuenta con cartas excepcionalmente completas para esta
mezcla. Las figuras 7.5~  y 7.56 son dos versiones de dicha carta, en unidades SI e
inglesas de ingeniería, respectivamente; se prepararon para una presión total de 1
atm. Como referencia conveniente, las diferentes ecuaciones que representan las
curvas están listadas en la tabla 7.1. Debe observarse que todas las cantidades
(humedad absoluta, entalpías, volúmenes húmedos) están graficadas  contra la
temperatura. En el caso de las entalpías, las condiciones de referencia utilizadas
fueron aire gaseoso y agua liquida saturada a 0”  C (32” P),  de tal forma que
la carta puede utilizarse conjuntamente con las tablas de vapor. Los datos para la
entalpía de aire saturado se graficaron con dos escalas de entalpía para lograr el
amplio rango de valores necesario. La serie de curvas que en la carta aparece mar-
cada con “curvas de saturación adkb&ca”,  se graficaron  de acuerdo con la
ecuación (7.21),  que se considerara posteriormente. Para la mayoría de los fines,
éstas pueden considerarse como curvas de entalpía constante para la mezcla
vapor-gas por masa unitaria de gas.

Ejemplo 7.6 Una muestra de aire (B)-vapor de agua (A) tiene una temperatura de bulbo seco
de 55 “ C y una humedad absoluta de 0.030 kg agua/kg  aire seco a 1  atm de presión. Tabular SUS

caracteristicas.

sOLUCI6N El punto de coordenadas ro = 55 “C,  Y’ = 0.030 se localiza sobre la carta psicro-
métrica (figura 7.50); una versión esquemática del mismo se muestra en la figura 7.6. Este es el
punto D en la figura 7.6.
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Tabla 7.1 Relaciones psicrométricas para el sistema aire @)-agua (A)  a 1 atm de
presión

Unidades SI or& m,  N, “c) Unidades inglesas de ingenierla
(Btu,  f$, Ib. “F, lb,/inz)

MA 18.02 kg/lunol,  Hz0 18.02 lb/lb  mal,  H,O

MB 28.97 kg/kmol,  aire 28.97 lb/lb  mol, aire

Y
0.622p,, 0.622&,

1.0133 x Id - pup
kg HzO/kg aire

14.6% - &,
Ib HzO/lb aire

C
O.~~P,,O

kg HzO/kg  aire
O.~UPH~

1.0133 x ld  - P”$J 14.6% - pHfl Ib HsO/lb aire

VH (0.00283 + 0.00456 Y’)(tG  + 273) m3  mezcla/kg aire (0.0252 + 0.0405 Y’&  + 460) ft3  mezclaAb,  aire

6 1005  + 1884 Y’ J para la mezcla/kg aire “ C ’ 0.24 + 0.45 y’  Btu para la mezcla/lb,,,  aire . “F

0°C 32°F

2 502 300 J/kg 1075.8 Btu/lb

H (1005 + 1884Y’)ro  + 2 502 300Y’ (0.24 + O.SSY‘)(ro  - 32) + 1075.8Y’
J para la mezcla/kg  aire, con Btu para la mezcla/lb,  aire,
referencia a aire gaseoso y con referencia a aire gaseoso y
H,O  liquida saturada, 0 “ C agua llquida. 32 “ F

H,  t, “C H.,  J/b
0 9 479
1 0 29 360
20 5 7 570
30 - 100 030
40 1 6 6 790
50 275 580
60 461 500

t, “ F H;, Btu/lb
32 4.074
4 0 7.545
60 18.780
80 36.020

100 64.090
120 112.00
140 198.40

h,/k;  950 J/kg  . K 0.227 Btu/lb . “ F

a) Por mterpolacion  vertical entre las curvas adyacentes de humedad por ciento constante, la
muestra tiene una humedad por ciento = 26.1 Vo.  Alternativamente, la humedad a saturà-
ción  a 55 OC  es Y,’ = 0.115 y, por lo tanto, la humedad por ciento en D’ es
(0.030/0.115)100  = 26.1Vo.

b) La humedad mola1 absoluta = Y = Y’(Ma/MA)  = 0.030(28.97/18.02)  = 0.0482 kmol
agua/kmol  aire seco.

c) La presión parcial de vapor de agua en la muestra, por la ecuación (7.8) es

YP,p,--- O.CM82(1.0133  x Id)
l+Y 1.0482

= 4660 N/m2
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31.5 55
Temperatura

Figura 7.6 Soluciones a los ejemplos 7.6 y 7.7.

110

d) La presibn  de vapor de agua a 55 “C  = 118 mm Hg o 118(133.3)  = 15 730 N/m*  = PA.
La humedad relativa = jA(lOO)p,  = 4 660(100)/15  730 = 29.6%.

e) Punto de formación de rocío.  Del punto D aváncese, a humedad constante, hasta la curva
de saturacibn  en el punto E, en el cual la temperatura del punto de formación de rocío es
31.5 “C.

n Volumeil  húmedo. A 55 “C, el volumen específico del aire seco es 0.93 m3/kg. El volumen
húmedo del aire saturado = 1.10 m3/kg  aire seco. La interpolaci6n  para 26.1% de hume-
dad ,

oH  - 0.93 + (1.10 - 0.93)(0.261)  - 0.974 m3/kg aire seco

g) Calor húmedo. Ecuación (7.10):

c, - c, + Y’C, - 1005 + 0.03q1884) - 1061.5 J para aire htimedo/kg  aire seco * K

h) Entalpía. A 55 “C,  la entalpía del aire seco es 56 000 J/kg aire seco; para el aire saturado
es 352 000 Nm/kg aire seco. La interpolaci6n  para 26.1% de humedad

H’ = 56 000 + (352 000 - 56 ooO)(O.261) - 133 300 J/kg de aire seco

Alternativamente, utilizando la ecuación (7.13) o la tabla 7.1,

H’ = C,(r,  - to)  + Y‘x, = (1005 + 1884Y’)to  + 2 502 300Y’

- [ 1005 + 1884(0.030)]55  + 2 502 300(0.030)  = 133.4 kJ/kg  de aire seco

Como alternativa, la linea DF se traza paralela a las curvas adyacentes de saturación adiab8tica.
En F, la entalpía es 134 kJ/kg de aire seco, o casi lo mismo que en D.

.
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Ejemplo 7.7 Cien metros cúbicos del aire húmedo del ejemplo 7.6 se calientan a 110 “C.
iCuánto  calor se necesita?

SOLUCIóN Después de calentar la mezcla estarP  en el punto G de la figura 7.6. La masa de aire
seco = Wa = lOO/v,  = 100/0.974  = 102.7 kg. Ecuaci6n  (7.11):

Curvas de saturación adiabhticas
Considérese la operación que se indica en forma esquemática en la figura 7.7.
Aquí, el gas entrante está en contacto con líquido, por ejemplo, en forma de
rocío; como resultado de la difusi6n  y de la transferencia de calor entre el gas y el
líquido, el gas sale en condiciones de humedad y temperatura diferentes a
aquéllas  con las que entró. La operación es adiabática, en tanto que no ha obteni-
do ni cedido calor a su entorno. Un balance de masa para la sustancia A,

L’ = G;( Y;  - Y;) (7.14)

Un balance de entalpía

G&H;  + L’H,  = G&H; (7.15)

por lo tanto H;+(Y;-  Y;)H,=  H; (7.16)

Esto puede desarrollarse mediante la definición de N’ dada en la ecuacibn (7.13)

GlOGl - 43) + y;x,  + ty;  - y;w*,  L(fL  - d = Cs&  - 10) + wo
(7.17)

En el caso especial en que la mezcla gas-vapor saliente está saturada, y por lo
tanto en las condiciones t,,  Y& IX, y cuando el líquido entra a f-, el gas está hú-
medo por la evaporación del líquido y se ha enfriado. La ecuación (7.17) se vuel-
ve, al desarrollar los términos del calor húmedo,

cB(fGl  - 44  + Y;CA(fGl - b3)  +  y;xO  +  ( ya,  - y;)cA, L(tzs - rO)

=  c,(f,  - to) +  Yá, CA(&,  - to) +  Y;h, (7.18)

L’  masa del Iíquldo/(tlempo)(8rea)

rz = temp
Hz  = entalpía

Figura 7.7 Contacto adiabhtico  gas-líquido. _
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Restando Y{C,t., de los dos lados y simplificando, se tiene

(Ca + KC*)(t,,  - L> = CSl(kI  - LJ

= (YA  - yly G(L  - tcJ  + x0  - G,Lk3  - d]
(7.19)

La figura (7.3) muestra la cantidad entre parentesis cuadrados igual a X,.  En con-
secuencia,

(7.20)

0 471  - LS = (Yá,  - Y;)g (7.21)
SI

Esta es la ecuacien de una curva sobre la carta psicrométrica, la “curva de satura-
ción adiabática” j’ que pasa a través de los puntos (YA,  t-)  sobre la curva de satu-
ración al 100% y (Yí,  tcI). Puesto que el calor húmedo CsI  contiene el término Yí,
la curva no es recta sino ligeramente cóncava hacia arriba. Para cualquier mezcla
vapor-gas hay una temperatura de saturacidn  adiabática t,, tal que si se pone en
contacto con líquido a t,,  el gas se  humidificará y enfriará. Si se da un tiempo su-
ficiente de contacto, el gas se saturará en (YA,  ta);  de lo contrario, permanecerá
no saturado a (Y;,  fo&,  un punto sobre la curva de saturación adiabática para la
mezcla inicial. Al final, como indica la ecuación (7.20),  el calor sensible cedido
por el gas durante el enfriamiento iguala al calor latente requerido para evaporar
el vapor adicional.

La carta psicrométrica (figura 7.5) para aire-agua contiene una familia de
curvas de saturación adiabáticas, como se sefialó antes. Cada punto sobre la cur-
va representa una mezcla cuya temperatura de saturación adiabática está en la in-
tersecci6n  de la curva con la curva de humedad al 100%.

Ejemplo 7.8 Se pone en contacto aire a 83 “C, Y’ = 0.030 kg agua/kg  aire seco, a 1 atm, con
agua a la temperatura de saturaci6n  adiabhtica;  entonces el aire se humidifica y enfría hasta sa-
turación al 90070.  iCuáles son la temperatura y la humedad finales del aire?

SOLUCIÓN El punto que representa el aire original se localiza sobre la carta psicrométrica (figu-
ra 7.5). La curva de saturaci6n  adiabática a través del punto alcanza la curva de saturación al
100% en 40 “C, la temperatura de saturación adiabática. Esta es la temperatura del agua. Sobre
esta curva, la saturación al 90% sucede a 41.5 “C,  Y’ = 0.0485 kg agua/kg  aire, las condiciones
del aire saliente.

t La curva de saturación adiabática es casi una curva de entalpía constante por masa unitaria de
gas seco. Como indica la ecuación (7.16),  HL  difiere de H;  por la entalpía del líquhio  evaporado a su
temperatura de entrada t,;  empero, generalmente esta diferencia no es importante.



266 OPERACIONES DE TRANSFERENCIA DE MASA

Temperatura de bulbo húmedo

La temperatura de bulbo húmedo es la temperatura en estado estacionario alcan-
zada por una pequeha cantidad de líquido que se evapora en una gran cantidad de
una mezcla vapor-gas no saturada. En condiciones apropiadamente controladas,
dicha temperatura puede utilizarse para medir la humedad de la mezcla. Con este
propósito, un termometro cuyo bulbo se ha cubierto con un material fibroso hu-
medecido  en el líquido, se sumerge en una corriente de la mezcla gaseosa, que se
esta moviendo rápidamente. La temperatura que indica este termómetro alcanza-
rá finalmente un valor inferior a la temperatura de bulbo seco del gas, si este últi-
mo no está saturado; sabiendo esto, la humedad se calcula una vez conocido ese
valor.

Considerese una gota del líquido que se sumerge en una corriente de la
mezcla vapor-gas no saturada que se mueve rápidamente. Si el líquido, inicial-
mente, está a una temperatura más elevada que la del punto de formación de
rocío del gas, la presion de vapor del líquido será mayor en la superficie de la gota
que la presi6n parcial del vapor en el gas, y el líquido se evaporará y difundirá en
el gas. El calor latente que se requiere para la evaporación será proporcionado
inicialmente a expensas del calor sensible de la gota de líquido, que entonces se
enfriará. Tan pronto como la temperatura del líquido disminuye por debajo de la
temperatura de bulbo seco del gas, fluirá calor del gas al líquido, a una rapidez
que aumentará al irse incrementando la diferencia en temperatura. Finalmente la
rapidez de transferencia de calor del gas al líquido será igual a la rapidez de nece-

tt = temperatura de bulbo seco
Mezcla vapor-gas & = presi6n  parcial de vapor

Y’ = humedad absoluta

‘r ;~llcci3  efectiva

\

Temperatura

tW sensible

Fiwra  7.8 La temperatura de bulbo húmedo.
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sidad de calor para la evaporación, y la temperatura del líquido permanecerá
constante en algún valor bajo, la temperatura de bulbo húmedo t,. El mecanismo
del proceso de bulbo húmedo es básicamente el mismo que el que gobierna la sa-
turación adiabatica,  excepto que en el primero de los casos se supone que la hu-
medad del gas no cambia durante el proceso.

Obsérvese la figura 7.8, dibujada en la forma de la teoría de la película, en
donde una gota de líquido se muestra en condiciones de estado estacionario y la
masa de gas es tan grande cuando atraviesa la gota que su humedad no se ve afec-
tada, en forma medible, por la evaporaci6n. Puesto que la transferencia de calor
y la de masa ocurren simultáneamente, se aplica la ecuación (3.71) con q, = 0,
puesto que no pasa calor a través de la interfase gas-líquido y NB = 0. Por lo tan-
to, -f

(I,  = (7.22)

La aproximación del lado derecho es satisfactoria puesto que, en forma general,
la rapidez de la transferencia de masa es pequefia. Más aún,

N A
= Fh  1 -PA.w/Pt

’ - PA,  G/?+
= kG(L,  G - PA, Iv)

en donde la aproximacibn  de la derecha es generalmente satisfactoria, puesto que
NA es pequena  [la forma de la ecuación (7.23) refleja el hecho de que NA es nega-
tiva si q, se toma como positiva]. pA, w es la presión de vapor de A en t,.  Sustitu-
yendo las ecuaciones (7.22) y (7.23) en la ecuación (3.71) con Na y q,  igual a cero,

h~(t~  - k) + hv~,ki(pk  G -PA, ,> = 0 (7.24)

en donde X. es el calor latente a la temperatura de bulbo húmedo por unidad de
masa. De aquí;

t‘-  - t,  = ~v~*~G(PA,  w - PA,  G) = hv"~h,  ,&c( y:, - y')

hG hG
(7.25)

t Para mediciones muy cuidadosas, debe tambibn  considerarse la posibilidad de que la superficie
del liquido  reciba calor por radiación, ya sea del gas o del entorno. Suponiendo que la fuente de ra-
diación esta a la temperatura ro,  se tiene

en donde la transferencia de calor por radiación se describe mediante un coeficiente que equivale al de
tipo de convecci6n  h,. En la termometría de bulbo húmedo, el efecto de la radiación puede minimizar-
se utilizando pantallas de radiación y manteniendo una velocidad elevada del gas, para lograr que h,
permanezca lo bastante elevado (al menos 5 o 6 m/s en el caso de mezclas aire-vapor de agua a tempe-
raturas ordinarias). En cualquier caso, los tamaflos  relativos de h,  y h. pueden calcularse por métodos
estándar tt3j.  Es necesario observar la precaución adicional de alimentar el material fibroso que rodea
al bulbo del termómetro con una cantidad adecuada de líquido ajustada lo más que sea posible a la
temperatura  de bulbo húmedo.
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en donde &,  M es la presión parcial promedio del gas. Puesto que (tabla 3.1)

%h,  MkG i ky,  la ecuación (7.25) se vuelve

t -t =w-;-y’)
G w

WkY
(7.26)

que es la forma de la relación que se utiliza generalmente. La cantidad tG  - t, es
la depresión de bulbo húmedo.

Con el fin de utilizar la ecuaci6n  (7.26) para determinar Y, es necesario con-
tar con los valores apropiados de hG/k,,  la relucidn  psicrométricat. Los valores
de&,  y ky  pueden calcularse independientemente para la forma particular de la
superficie húmeda mediante correlaciones como las de la tabla 3.3, utilizando, si
es necesario, la analogía de la transferencia de calor-masa. En forma alternativa,
pueden utilizarse los valores experimentales de la relación. Henry y Epstein poI
han examinado críticamente los datos y métodos de medición y han obtenido sus
propias mediciones. Para el flujo de gases a través de cilindros, como los termó-
metros de bulbo húmedo, y a través de esferas únicas, se correlacionan bastante
bien los resultados para dieciocho sistemas vapor-gas, mediante,

= ~~0.567 (7.27)

para flujos turbulentos, independientes del número de Reynolds. Es posible un
amplio rango de números de Lewis Le, 0.335 a 7.2, si se utilizan no sólo superfi-
cies húmedas con líquidos evaporados, sino también cilindros y esferas moldea-
das con sólidos volatiles  que proporcionan números de Schmidt grandes.

Los sistemas vapor-aire son los mas importantes. Para mezclas diluidas, en
donde C, = Ca, y tomando Pr para el aire como 0.0707, la ecuación (7.27) se
vuelve (unidades SI) $

42- = 1223 ~~0.567
k,

(7.28)

Para el sistema aire-vapor de agua, para el cual generalmente se concede que las
mediciones de Dropkin ~1 son las más adecuadas, un análisis exhaustivo t23* 24] lle-
va al valor de hG/ky  = 950 N * m/kg  . K, $ el cual se recomienda para este siste-
ma. Esto coincide estrechamente con la ecuación (7.28).

Debe observarse que la ecuacibn  (7.26) es idéntica a la ecuacibn  (7.21) para la
temperatura de saturación adiabática, si C,,  se reemplaza por hG/ku.  Estas son

t Algunas veces, a la cantidad h,/k&  se le denomina también la relacibn  psicromktrica.

%  Con hG/kv  expresado en Btu/lb,  . “F, el coeficiente de la ecuación (7.28) para mezclas de aire se
vuelve 0.292, y para aire-vapor de agua h,/k,  = 0.227.
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casi iguales para aire-vapor de agua a humedades moderadas; para la mayoría de
los fines practicos pueden utilizarse las curvas de saturacion adiabática de la figu-
ra 7.5 en lugar de la ecuación (7.26). Para la mayoría de los demás sistemas, esto
no sucede.

La relación de Lewis Ya se vio que para el sistema aire-vapor de agua, ho/ku es
aproximadamente igual a CS,  o que aproximadamente, hc/k&  = 1. Esta es la
llamada relación de Lewis (por W. K. Lewis). Esto no solo lleva a la casi igualdad
de las temperaturas de bulbo húmedo y de saturación adiabática (como en el caso de
aire-vapor de agua), sino también a otras simplificaciones que se desarrollaran
posteriormente. Considerando las ecuaciones (3.31) y (3.33),  con JA = NA y si
son iguales las difusividades de remolino ED  y EH,  se puede mostrar que la rela-
cion de Lewis solo se seguirá si la difusividad térmica y la molecular son idénticas,
o si Sc = Pr o Le = 1. Por supuesto, esta conclusión también se alcanza a partir
de la ecuación empírica (7.27). Le es básicamente 1 para aire-vapor de agua, pero
no para la mayoría de los demás sistemas.

Ejemplo 7.9 Para una mezcla aire-vapor de agua con temperatura de bulbo seco de 65 “C,  se
determino una temperatura de bulbo humedo  de 35 “C  en condiciones tales  que el coeficiente de
radiación se puede considerar despreciable. La presión total fue de 1 atm. Calcular la humedad
del aire.

SOLUCIÓN En t. = 35  T,  h = 2 419 300 J/kg y Y’, = 0.0365 kg H,O/kg aire seco (figura
7.5~);  h,/k,  = 950 J/kg K, t, = 65 OC.  Ecuación (7.26):

65 - 35 =
2419300(0.0365  - Y’)

950

Y’ = 0.0247 kg H,O/kg aire

Alternativamente, como una aproximaci&t,  se sigue la curva de saturación adiabatica para t,
= 35 “ C sobre la figura 7.50  hasta una temperatura de bulbo seco de 65 “C.  en donde Y’ se lee
como 0.0238 kg H,O/kg aire.

Ejemplo 7.10 Calcular las temperaturas de bulbo húmedo y de saturación adiabática para una
mezcla toluenoaire con una temperatura de bulbo seco de 60 OC,  Y’ = 0.050 kg vapor/kg aire,
1 atm.

S O L U C I Ó N u) Temperatura de bulbo húmedo t.  = 60 OC,  Y’ = 0.050 kg tolueno/kg aire. DAB
= 0.92(10-‘)  m2/s  a 59 “C,  1 atm. A 60 “C,  p para el aire = 1.060 kg/m3  y p = 1.95(10e5)
kg/m . s.

Sc debe calcularse para las condiciones medias entre las de la mezcla gas-vapor y las condi-
ciones de saturación de bulbo humedo.

Sin embargo, para la mezcla diluida que se esta considerando, el valor de Sc para el gas to-
tal es satisfactorio y es basicamente  independiente de la temperatura

SCPLI 1.95 x 10-s
PD,, 1.060(0.92  x 10-5)

- 2.00
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Ecuaci6n  (7.28): &/ky  - 1223(2.00)“~567  - 1812 J/kg . K

(valor observado = 1 842) Ecuaci6n  (7.26):

60 - t, = & u;  - 0.050)

La soJuci6n  para & es por prueba y error. Tratar con r. = 35 OC.  PA, w  = 46.2 mm Hg, Yí  =
[46.2/(760  - 46.2)]  92129  = 0.2056. X, = (96.6 caJ/gm)(4  187) = 404 460 J/kg.  La ecuación da
t, = 25.3 “C en lugar de los 35 “C supuestos. DespueS  de repetidas pruebas, se calcula que t. es
31.8  OC.  Respuesta .

b) Temperatura de satoraclóa  adtablttca tal = 60 OC;  Y’r = 0.05; C  para el vapor de tolueno
= 1 256 J/kg  * K, CsI  = 1 005 + 1 ZSa(O.05)  = 1 067.8 J/kgm  . K. Ecuación (7.21):

60 - t, - (YA - O.OS)&

En la misma forma que la temperatura  de bulbo hftmedo,  se calcula t, al tanteo, y se encuentra
que es 25.7 “C. Respuesta.

OPERACIONES GAS-LÍQUIDO

El contacto directo de un gas con un líquido puro puede tener uno de los siguien-
tes fines:
1. Operaciones adiabaticas

a) Enfriamiento de un líquido. El enfriamiento sucede por la transferencia
de calor sensible y también por evaporacibn.  La aplicación principal es el
enfriamiento de agua por contacto con el aire atmosférico (enfriamiento de
agua).

b) Enfriamiento de un gas caliente. El contacto directo proporciona un in-
terca,mbio  de calor no problemático, que es muy efectivo, en caso de que
no importe la presencia de una pequefia  cantidad de vapor del líquido.

c) Humidificaciión  de un gas. É ts a puede utilizarse, por ejemplo, para
controlar el contenido de humedad del aire para el secado.

d)  Deshumidificacidn  de un gas. El contacto de una mezcla templada de
vapor-gas con un líquido frío produce la condensaci6n  del vapor. Se puede
aplicar en aire acondicionado, recuperación de vapores de disolventes a
partir de gases utilizados para el secado y similares.

2. Operaciones no adiabaticas

a) Enfriamiento por evaporacidn. Un líquido o un gas dentro de un tubo se
enfría con un flujo de agua en forma de película en la superficie externa del
tubo; a su vez, esta última se enfria por contacto directo con aire.

b) Deshumidificacidn de un gas. Una mezcla de gas-vapor se pone en con-
tacto con tubos refrigerantes y el vapor se condensa en los tubos.
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Aunque las operaciones de este tipo son sencillas en el sentido de que la
transferencia de masa se limita a la fase gaseosa (no puede haber transferencia de
masa dentro del líquido puro), no obstante son complejas debido a-los grandes
efectos caloríficos que acompañan a la evaporación o condensación.

OPERACIONES ADIABÁTICAS

Generalmente, estas operaciones se llevan a cabo en algkt  tipo de torre empaca-
da, a menudo con flujo a contracorriente del gas y del líquido. En primer lugar se
desarrollarán las relaciones generales; posteriormente, se aplicarán a operaciones
especificas.

Relaciones fundamentales

Obsérvese la figura 7.9, que muestra una torre de &rea  transversal unitaria. Un
balance de masa para la sustancia A en la parte inferior de la torre (entorno 1 es

0

L’ - L; = Gi.(  Y’ - Y;) (7.29)

dL’  = G;  dY’ (7.30)

En la misma forma, un balance de entalpía es

L’HL  + G;H; = L;H,,  + G;H’ (7.31)

Estas pueden aplicarse a toda la torre colocando el subíndice 2 en los ttrminos sin
numerar.

Las relaciones de rapidez son bastante complejas y se desarrollarán a la ma-
nera de Olander 1201. Observese la figura 7.10, que representa una secci6n  de la
torre de altura diferencial dZ y muestra al liquido y al gas que fluyen uno al lado
del otro, separados por la interfase gas-líquido. Son diferenciales todos los cam-
bios de temperatura, humedad, etcétera, sobre esta secci6n.

La superficie interfacial de la sección es dS.  Si la superficie interfacial
específica/volumen  empacado es a (no es igual que la superficie empacada a,,),  y
puesto que el volumen de empaque por sección transversal unitaria es dZ, enton-
ces dS = a dZ. Si el empaque no está mojado completamente por el liquido, la su-
perficie para la transferencia de masa aM,  que es la interfase liquido-gas, será me-
nor que aquélla para la transferencia de calor uH, puesto que la transferencia de
calor tambien  puede suceder entre el empaque y los fluidos. Obsérvese que a,
corresponde a av  en el capítulo 6. Entonces, las velocidades de transferencia son:
Masa, como flujo de masalarrea  de la sección transversal de la torre.

N,M,a,  dZ = - GS  dY’ = MAFG
.(

In 1 - PA  ,/P*

l - PA,  Gh
a, dZ ( 7 . 3 2 )
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aire secolltiempol(8rea)

Figura 7.9 Contacto continuo a contra-
corriente adiabhtico  entre gas-líquido.

Calor sensible, como flujo de energía/área  de la seccih  transversal de la torre.

Gas: qsG%  dz = NA”AcA

l - e -N,MACA,h,  (tG - ti>%  dz = h&k(tG - 4) dz (7.33)

Líquido: qSLaH  dZ = h,a,(t,  - t=)  dZ (7.34)

Figura 7.10 Sección diferencial
de una torre empacada.
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En la ecuaci6n  (7.33),  3s,  i es la presión de vapor de A a la temperatura de la in-
terfase t,  yaA, o es la presión parcial en el cuerpo del gas. En la ecuación (7.34) se
ha despreciado la radiación y el coeficiente h& que toma en cuenta el efecto de la
transferencia de masa sobre la transferencia de calor, reemplaza al coeficiente or-
dinario de convección h,  (véase el capítulo 3). Las ecuaciones de flujo están escri-
tas como si la transferencia fuese en la dirección del gas a la interfase del líquido,
pero pueden aplicarse, tal y como están escritas, a todas las situaciones; los signos
correctos para los fluxes se obtendrán automáticamente.

Ahora se requiere una serie de balances de energía sobre los entornos dibuja-
dos en la figura 7.10.

Entorno 1

Flujo de entalpía a la entrada = GiH’

Flujo de entalpía a la salida = Gi(H’  + dH’) - (Gi dY’)[CA(tG  - lo) + &,l

(7.35)

El segundo término es la entalpía del vapor transferido [recuérdese que NA y
Gs  dY  tienen signos opuestos en la ecuación (7.33)].

Flujo de entrada - flujo de salida = rapidez de transferencia de calor

G;H’  - G;(H’ + dH’)  + (G; dY’)  [ CA(tG  - ro)  + &,] = h&&,  - ti) dZ
(7.36)

Si dH’, obtenida  por derivación de la ecuación (7.13),  se sustituye, ésta se reduce
a

- G&  dt, = h,!+,(t,  - ti) dZ (7.37)

Entorno II

Flujo de entalpía a la entrada =

= (L’ + dL’)C,.(r,  + dtL - ro)  + (- G;  dY’)C,  =(ti  - fo)

Aquí, el segundo término es la entalpía del material transferido, que ahora es un
líquido.

Flujo de entalpía a la salida = L’C,,  L(fL  - to)

Flujo de salida = flujo de entrada + rapidez de transferencia de calor

L’c,,,(t,  - to)  = (L’  + dL’)C,&,  + dtL  - t,,)  - (G; dY’)C,Jti  - t,,)

+ hLa,,(ti  - rL)  dZ _ (7.38)
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Si la ecuación (7.31) se sustituye y se ignora la diferencial de segundo orden dY’
dtL  esta ecuación se vuelve

L’c,,,  dtL  = (G&C,. dy’  - h,u,  dZ)(t, - tt) (7.39)

Entorno III

Flujo de entalpía a la entrada = G;H’  + (L’ + dL’)CA,  L(  tL  + dtL  - ro)

Flujo de entalpía a la salida = L’C,,  L(fL  - tO)  + G;(H’  + dH’)

Flujo de entrada = flujo de salida (operacion adiabática)

G;H’  + (L’ + dL’)C,,,(f,  f dtL.  - to)  = L’C,,.(t,  - t,)  + G;(H’  + dH’)

(7.W
Sustituyendo la ecuacibn  (7.3 1) y la diferencial de la ecuación (7.13) por dH’ e ig-
norando el termino dH’ dt,,  se vuelve

L’CA,  L dtL = G;.{  C, dt, + [CA& - to)  - C,,(t,  - t,,)  + A,,]  dY’}

(7.41)

Ahora se van a aplicar estas ecuaciones a las operaciones adiabaticas.

Enfriamiento de agua con aire

Sin duda esta es la operación más importante. El agua, entibiada por el paso a
través de intercambiadores de calor, condensadores y similares, se enfria por con-
tacto con el aire atmosférico para ser utilizada nuevamente. El calor latente del
agua es tan grande que una cantidad pequeña de evaporación produce grandes
efectos de enfriamiento. Puesto que la rapidez de transferencia de masa es gene-
ralmente pequefia, el nivel de temperatura es generalmente bastante pequen0 y
puesto que la relación de Lewis se aplica al sistema aire-agua en forma razonable-
mente adecuada, las relaciones de la sección anterior pueden simplificarse bastan-
te mediante aproximaciones razonables.

Por lo tanto, los términos para el calor sensible en la ecuación (7.41) son
despreciables en comparación con el calor latente, se tiene

LIC,*  L dt,  = G;C,  dt, + G&-,  dY’x  G;.  dH (7.42)

En esta ecuación, el último término del lado derecho ignora la Y’ que aparece en
la definición de Cs.  Integrando, con la suposición adicional de que L ’ es básica-
mente constante (poca evaporación)

L’CA.  LO,,  - t,,) = G;(H;  - H;) (7.43)
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Este balance de entalpía puede representarse graficando  la entalpía del gas H’
contra &,  como en la figura 7. ll. La línea ON sobre la gráfica representa la
ecuación (7.43) y pasa a través de los puntos que representan las condiciones fina-
les de los dos fluidos. Hasta ahora, como L; - L;  es pequeña en comparación
con L ’ , la línea es recta con pendiente L ’ CA,  L /G,‘.  La curva en el equilibrio en la
figura se grafica para las condiciones del gas en la interfase gas-liquido, es decir,
la entalpía del gas saturado a cada temperatura.

Si la rapidez de transferencia de masa es pequeña, como generalmente lo es,
la ecuación (7.33) se puede escribir como

G; dY’ = k,u,(  Y;  - Y’) dZ (7.44)

y la ecuación (7.37) como

G&  dtG = h,u,(t,  - tc) dZ (7.45)

Ignorando el calor sensible del vapor transferido, la ecuación (7.34) se vuelve

L'CA,.  4 = hLuH(tL  - ti) dZ (7.W

t ‘1
Temperatura del líquido

,
LGL

I
GS

Figura 7.11 Diagrama de operach  de un enfriador de agua.
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Sustituyendo las ecuaciones (7.44) y (7.45) en la ecuación (7.42):

G;  dH’  = h,a,,(t, - tG) dZ  + &,k,a,(  Y;  - Y’) dZ (7.47)

Si h,a,/  Csk,aM = I, esto se transforma en

G;  dH’  = kyaM[(Csrfi  + h,Y,‘)  - (Csrrc  + A,,Y’)]  dZ (7.48)

Para el caso especial en que r = 1 [r6*  r’l los términos entre paréntesis son las
entalpías del gas. La restriccion  r = 1 requiere que Le = 1 (aire-agua), y aM = a,
= a (esto último será cierto solo en el caso de que el empaque de la torre esté
completamente irrigado; aun para el contacto aire-agua, se han observado valo-
res de r tan altos como 2, con flujos bajos del líquido[sl). Comprendido lo ante-
rior, la ecuación (7.48) es

G;  dH’ = k,a(H,’  - H’) dZ (7.49)

que es notable por el hecho de que el coeficiente de transferencia de masa se utili-
za con una fuerza motriz de entalpía. Combinando las ecuaciones (7.42),  (7.46) y
(7.49) se tiene

Ge  dH’  = k,a(H,’  - H’) dZ  = h,a(t,  - ti) dZ (7.50)

En el aparato, en la posición correspondiente al punto U sobre la línea de opera-
ción (figura 7.1 l), el punto Trepresenta las condiciones en la interfase; la distan-
cia TR representa la fuerza motriz de entalpía H; - H’ dentro de la fase gaseosa.
Preparando gráficas como la del triángulo RTU en varios lugares a lo largo de la
línea de operación, se pueden obtener los valores correspondientes de H,! y H’ .
Entonces, suponiendo que k,.u  es constante, la ecuación (7.50) da

s

Hi dH’ k,a z
J dz-

k,aZ- -
H, Hi’-  H’ =c;.  o G;

I
(7.5 1)

La integral puede calcularse gráficamente, al igual que la altura empacada Z. Al-
gunas veces, a la integral de la entalpía de la ecuación (7.5 1) se le da otra interpre-
tación. Entonces,

Hi dHf

s,

H; - H;
H’  Hi’  - H’ = (Hi’ - H’),,  = NfG (7.52)

en donde la parte media de la ecuación es el número de veces que la fuerza motriz
promedio se divide entre el cambio en la entalpía. Esta es una medida de la difi-
cultad de la transferencia de entalpía, llamada el número de unidades de transfe-
rencia de entalpía del gas N,,. En consecuencia,

Z = &iN,, (7.53)

en donde la altura de una unidad de transferencia de entalpía del gas = Hrc =
Gi/kN.  Con frecuencia se prefiere HrG en lugar de ka,  como una medida del
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comportamiento del empaque, puesto que depende menos de los flujos y tiene la
sencilla dimensibn  de longitud.

Como se consideró en el capítulo 5, puede utilizarse una fuerza motriz global
que represente la diferencia en entalpía para las fases totales, pero expresada en
función H’ , como la distancia vertical SU(figura 7. ll). Esto requiere de su coefi-
ciente global correspondiente y lleva a números y alturas globales de las unidades
de transferencia: ?

N
J

Hi dH’ K,aZ Z
IOG  = =-=-

Hí H’+  - H’ G;  H,,,

El uso de la ecuación (7.53) es satisfactorio (véase capítulo 5) sólo si la curva de
entalpía en el equilibrio de la figura 7. ll es recta, que no lo es exactamente, o si
h,a es infinito, de tal forma que la temperatura interfacial sea igual a la tempera-
tura de la masa principal del líquido. Aunque los pocos datos disponibles indican
que h,a es por lo general bastante grande (véase el ejemplo 6.7),  existe cierta in-
certidumbre debido a que muchos datos se tomaron en tales condiciones que
h~H/CS’,kru,,,  = r no era la unidad, aun cuando se supuso que sí lo era. En cual-
quier caso, pasa con frecuencia que, respecto de los empaques para torres de
enfriamiento, ~610  se posee k,.u  o HtoG,  y no los coeficientes de fase individuales.

Al igual que con las concentraciones (capítulo 5),  una linea de operaci6n
sobre las coordenadas de entalpía de la figura 7.11, que en cualquier punto toca a
la curva en el equilibrio, produce una fuerza motriz igual a cero y, en consecuen-
cia, una superficie interfacial infinita, o altura infinita Z, para lograr un cambio
dado de temperatura en el líquido. Entonces, esta condición debe representar la
relación limitante permisible de L’ / GS. También es claro que el punto N, por
ejemplo, estar8 debajo de la curva en el equilibrio, mientras que la entalpía del
aire entrante Hí será menor que la entalpía de saturación Hí*  para el aire a
fz,.  Puesto que la entalpía H’ es, para la mayoría de los fines prácticos, sólo una
función de la temperatura de saturación adiabhtica  (o de la temperatura de bulbo
húmedo, para aire-agua), la temperatura de bulbo húmedo del aire entrante debe
estar debajo de fL1, pero su temperatura de bulbo seco no lo estará necesa-
riamente. Por esta raz6n,  es perfectamente posible enfriar agua hasta un valor de
iL, menor que la temperatura de bulbo seco del aire entrante to,. Tambíen  es po-
sible manejar un enfriador con aire entrante saturado, siempre y cuando su tem-
peratura sea menor de t,.t.  Entonces, la diferencia entre la temperatura del líquido

t En la industria de torres enfriadoras de agua se utiliza con frecuencia otra forma de la ecuación
(7.54):

que se obtiene al combinar las ecs. (7.42) y (7.54) y al fijar CA,  L pura agua = 1.



278 O P E R A C I O N E S  D E  T R A N S F E R E N C I A  D E  MASA

saliente y la temperatura de bulbo húmedo del aire entrante, fL, - f,,,,,  llamada
la “aproximación mediante la temperatura de bulbo húmedo”, es una medida de la
fuerza motriz disponible para la difusi6n  en la parte terminal inferior del equipo.
En el diseño de torres de enfriamiento, por lo común se especifica que ésta debe
estar entre 2.5 y 5 “C, con t,,  colocada en la “temperatura de bulbo húmedo al
5%” (la temperatura de bulbo húmedo que sólo el 5% de las veces excede el pro-
medio durante el verano).

La “compensaci6n”  de agua fresca en los sistemas de recirculación de agua
debe agregarse para reemplazar el agua perdida por arrastre (“arrastre por la
corriente” o “viento”), por evaporación y “eliminacibn”.  Las pérdidas por
arrastre se pueden calcular entre el 0.1 al 0.3% de la rapidez de recirculación
para torres de tiro inducido. Si el agua de compensación contiene sales disueltas
(“dureza”) que de otra forma se acumularían, se descarta deliberadamente una
pequeña cantidad de agua (“eliminación”) para mantener la concentración salina
en un nivel previamente determinado. En el ejemplo 7. ll se muestra un cálculo.
En el pasado era común el tratamiento del agua con cloro, para controlar las
algas y limo; se aiIadían también mezclas de croma@fosfato  para inhibir la
corrosión; empero, las restricciones para descargar estas mezclas en los alrededo-
res, por eliminación, ha llevado al uso de los inhibidores sin cromato. Existen
muchos otros detalles prácticos Il48  r51.

El uso de los coeficientes globales de transferencia de masa no distingue
entre el enfriamiento por convección y por evaporación del líquido, y no permite
el calculo de la humedad o temperatura de bulbo seco del aire saliente. Por lo ge-
neral, el aire estará casi saturado; puede suponerse que lo está, con el fin de calcu-
lar las necesidades para la compensación. Los cambios de la temperatura-
humedad del aire sufren cuando pasa a través de la torre; se puede calcular por un
mttodo  gráfico sobre el diagrama H’Z, (figura 7.1 l), si se conoce h,a  y kva[“],
pero la aproximación del gas a la saturación es muy crítica al hacer los cálculos;
en vez de ello, se recomienda que los c&lculos  se hagan por los métodos presenta-
dos anteriormente (véase la pág. 208),  en los cuales no se hacen suposiciones. Las
torres de enfriamiento para sistemas distintos al de aire-agua (Le 2: 1) o cuando
aM  # an,  tambien deben tratarse mediante los métodos generales expuestos al fi-
nal. Algunas torres de enfriamiento utilizan un flujo transversal de aire y agua,
para el cual se tienen tambien  los métodos de cálculo tlr* u*  27).

Ejemplo 7.11 Una planta requiere que 15 kg/s (1 984 Ib/min)  de agua refrigerante fluyan a
trav&  del equipo de condensaci6n  para la destilación; se eliminan así 270 W (55 270 Btu/min)
de los condensadores. El agua sale de los condensadores a 45 “C.  Para volver a utilizar el agua,
se planea enfriarla mediante el contacto con aire en una torre de enfriamiento de tiro inducido.
Las condiciones del disefAo  son: aire entrante a 30 “C temperatura de bulbo seco, 24 “C tempera-
tura de bulbo húmedo; el agua se va a enfriar a 5 “C de la temperatura de bulbo húmedo del aire
entrante, o sea, a 29 “C;  una relación de aire/vapor  de agua de 1.5 veces el rnhtimo.  El agua de
compensaci6n  va a entrar de una represa a 10 OC,  dureza de 500 ppm (partes/millón)  de sólidos
disueltos. El agua circulante no debe tener una dureza superior a 2 000 ppm. Respecto aI em-
paque que se va a utilizar, se espera que K,a  sea  de 0.90kg/m3  * s (A Y)(202  Ib,/h  ft*  - h * A v?,
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Li  = 15 kg aguals

Purga wn
45°C c--

2000 ppm

ReposIcIón

500 ppm

-i
10”  c

Condensa-
dores

Figura 7.12 Diagrama de flujo para el ejemplo 7. II.

para una rapidez del líquido como mínimo, de 2.7 kg/mL. s y una rapidez del gas de 2.0
kg/m*  . s (1 991 y 1  474 Ib,/h  ft2,  respectivamente). Calcular las dimensiones de la sección em-
pacada y las necesidades de agua de compensación.

SOLUCIÓN Obsérvese la figura 7.12, que representa el diagrama de flujo de la operacion. La hu-
medad y la entalpía del aire entrante se toman de la figura 7.517. El diagrama de operacion, figu-
ra 7.13, contiene la curva de entalpia del aire a saturacibn;  en esta gráfica, el punto N representa
la condición en el fondo de la torre (r,,  = 29 “C, Hí = 72 000 Nm/kg  aire seco). La línea de
operación pasará a través de N y terminara en frz  = 45 “C. Para el valor mínimo  de GA  la linea
de operación tendrá la pendiente minima que haga que toque a la curva en el equilibrio, y en
consecuencia pasara a través del pumo  0, en donde Hi = 209 500 N . m/kg aire seco. Por lo
tanto, la pendiente de la linea 0’ N es

L’C,, L 15(4187) 209500-72ooOz-c
G’s. nu” G’s. In<” 45 - 29

de donde G;,  m,n  = 7.31 kg aire seco/s.  Para un flujo del gas de 1.5 veces el mínimo, G.;  =
1.5(7.31)  = 10.97 kg aire seco/s.  Por lo tanto,

, H;  - 72 000 _ 15(4187)

45 - 29 10.97

y H; = 163 600 N m/kg aire seco, graficado en el punto 0. Por lo tanto, la línea de operacion
es ON.  Para un flujo del líquido de cuando menos 2.7 kg/m2.  s,  la sección transversal de la
torre debe ser 15/2.7  = 5.56 m*.  Para un flujo del gas de al menos 2.0 kg/m*  . s,  la sección trans-
versal será 10.97/2.0  = 5.50 m*.  Por lo tanto, se utilizará la última, puesto que entonces el flujo
del liquido excedera  el minimo para asegurar que k,u =-0.90.
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Temperatura del l íquido, ‘C

Figura  7.13 Soluciones a loa ejemplos 7.11 y 7.12.

mes: lmi  &6n  tmtsveml,  G;  = 2.0 kg/m2 . s. La fuerza motriz H:  - HI se obtiene
a intervalos frecuentes de rr  en la figura 7.13. de la siguiente forma:

xH’+  curva en el equilibrio H’ CUNa de operación lO+

Q,  ‘C J/b J/4 H’.  - H’

29 - 100000 72ooO. 3.571
32.5 114000 Roo0 4.545
35 129 800 106500 4.292
37.5 147 OO0 121 cm 3.846
4 0 166800 135 500 3.195
42.5 191 OO0 149 500 2.410
45 216 000 le500 1.905
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Los datos en las dos ultimas columnas se grafican uno contra el otro, con H’ como abscisa; el
Area bajo la curva es 3.25. De la ecuaci6n  (7.54)

3.25
KY& o.mz

-7-m
Gs

z - 7.22 m (23.7 ft) altura empacada Respaestp.

Nótese: En este caso N,,  - 3.25, y H,oo  - Gi/Ky<r - 2.0/0.90  - 2.22 m.

Necuidades  de ngua de compensaci6n  Para los fines  actuales se defmen

E = rapidez de evaporación. kg/h
W = perdida  por arrastre, kg/h
B = velocidad de elhninación,  kg/h

M = rapidez de compensación, kg/h
X. = fracción peso de dureza en el agua circulante

XM = fracción peso de dureza en el agua de compensación

Considerando una compensación y eliminación continuas, un balance total de materia es

M-B+E+ W

Un balance de dureza es

MGI - (B + W)x,

Eliminando IU, se tiene en --_

BIE-2L-- W
xc - XM

Suponiendo que el aire saliente (H‘  = 163 500 Nm/kg)  estA  b&&amente  saturado, Y’, w
0.0475. Entonces, la rapidez aproximada de evaporación es

E - 2.0(5.50)(0.0475  - 0.0160) - 0.3465 kg/s

Se calcula que la perdida por arrastre es del 0.2% de la rapidez de circulaci6n.

W - 0.002(  15) - 0.03 kg/s

Las fracciones peso xc y xw son proporcionales a los valores correspondientes en ppm. Por lo
tanto, la rapidez de eliminación es

B = 0.3465 20&T 5oo  - 0.03 - 0.0855 kg/s

Entonces, se calcula que la rapidez de compensación es

M - B + E + W = 0.0855 + 0.3465 + 0.03 - 0.462 kg/s (3670 lb/h) Respaesta.

Ejemplo 7.12 En el enfriador del ejemplo 7.11, ta que temperatura se enfriara el agua si, des-
pués de que la torre se construyó a los valores de diseflo L ’ y G’, el aire entrante entrase a una
temperatura de bulbo seco ta,  = 32 “C,  temperatura de bulbo húmedo t,, = 28 “C?

SOLUCION Para las nuevas condiciones, H; = 90 000 J/kg;  la nueva linea de operación debe
originarse en la línea punteada en M sobre la figura 7.13. Puesto que probablemente la carga
calorífica en los condensadores de la planta, que finalmente se transfiere al aire, permanecer8
igual, el cambio en la entalpía del aire será el mismo que en el ejemplo 7.11:

H;-90000-  163600-72ooO

Hz = 181 600 J/l¿g
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Por lo tanto, la nueva líne; de operación debe terminar sobre la línea punteada en P, figura
7.13; como se tiene la misma relación L ‘/GIS  que en el ejemplo 7. II, la nueva línea debe ser pa-
ralela a la línea original NO. Puesto que a los mismos flujos que en el ejemplo 7. ll, el valor de
H,,  permanece igual, entonces para la misma profundidad de empaque N,,,  permanece en
3.25. Por lo tanto, la nueva linea de operación RS  se localiza por ensayo y error, de tal forma
que N,,  = 3.25. La temperatura en R = Ir,  = 31.7 “C,  que es la temperatura a la cual se
enfriar51 el agua. Respuesta.

Deshumidificación del aire

Si una mezcla templada de vapor-gas se enfría con un líquido frío, de tal forma
que la humedad del gas sea mayor que en la interfase gas-líquido, el vapor se di-
fundira hacia el líquido y se deshumidificara el gas. Además, el calor sensible
puede transferirse, como resultado de las diferencias de temperatura dentro del
sistema. Para mezclas de aire-vapor de agua (Le = 1) en contacto con agua fría,
se aplican los métodos de enfriamiento del agua con la modificación obvia. La
línea de operacion sobre la gráfica de entalpía del gas-temperatura del líquido
estará arriba de la curva en el equilibrio, la fuerza motriz es H’ - H”; puede uti-
lizarse la ecuación (7.54) con esta fuerza motriz. Para todos los demás sistemas,
para los cuales Le # 1, deben utilizarse los métodos generales que se dan a conti-
nuación.

Recirculación del líquido.
Humidificación-enfriamiento del gas

Este es un caso especial, en el cual el líquido entra al equipo a la temperatura de
saturación adiabática del gas entrante. Esto puede lograrse reintroduciendo con-
tinuamente el líquido saliente a la zona de contacto, en forma inmediata, sin agre-
gar o eliminar calor en el camino, como en la figura 7.14. El desarroho,  siguiente
se aplica a cualquier sistema líquido-gas, independientemente del número de Le-
wis. En un sistema de este tipo, la temperatura del líquido total caerá y se man-
tendrá a la temperatura de saturación adiabática. El gas se enfriara y humidifica-
rá, siguiendo la trayectoria de la curva de saturación adiabatica  sobre la carta
psicrométrica, curva que pasa a través de las condiciones del gas entrante. Según
el grado de contacto, el gas se aproximara mas o menos al equilibrio con el
líquido, o a sus condiciones de saturación adiabática. Esto supone que el líquido
de compensación entra también a la temperatura de saturación adiabática; no
obstante, para la mayoría de los fines, la cantidad evaporada es tan pequena con
respecto al líquido total circulante que pueden ignorarse las pequefias  desviaciones
con respecto a esta temperatura para el líquido de compensacion.

Como se mostró previamente, la entalpía del gas es en realidad función úni-
camente de su temperatura de saturación adiabática, que permanece constante
durante toda la operación. La entalpía del líquido a temperatura constante tam-
bién es constante, de tal forma que la línea de “operación” en una grafica como
la de la figura 7.11 será simplemente un único punto sobre la curva en el equi-
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Figura 7.14 Líquido recirculante, enfriamiento-humidificación del gas.

librio. Por lo tanto, este diagrama no puede utilizarse para el diseño. Sin embar-
go, pueden utilizarse los cambios en la temperatura y la humedad, los cuales caen
totalmente en la fase gaseosa y se muestran en forma esquemática en la figura
7.14. Si se utiliza la transferencia de masa como base para el disefio,  la ecuación
(7.44) se vuelve

G; dY  = k,a(  Yá, - Y’) dZ (7.55)

‘i\

(7.56)

y puesto que Yé, es constante

(7.57)

La ecuación (7.57) puede utilizarse directamente o puede reordenarse despejando
Gs’  y multiplicando cada lado por Y; - Y,’ o su equivalente

G;( Y; - &‘)  =
‘vZ[Kk - W - (Yá,  - Y;>]  = k aZ(AY,)

ln[( YA - Y;)/  (Yá,  - Y;)] ’

c758j

‘” ’

en donde (AY ‘)pr  es el promedio logarítmico de las fuerzas motrices de diferencia
de humedad en los extremos del equipo. En forma alternativa,

r; - r;
NIG  = (Ay'),,  = ln

Yá,  - r;
Y; - r; (7.59)
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Y

en donde Na  es el número de unidades de transferencia de la fase gaseosa y Hta  la
altura correspondiente de una unidad de transferencia.?

En las operaciones de contacto de este tipo, en donde una fase se aproxima al
equilibrio cuando la otra fase está en tales condiciones que sus características no
cambian, el cambio m&ximo  en la primera fase corresponde a la operación de una
etapa teórica (vkase capítulo 5). Puesto que la humedad en el equilibrio adiabáti-
co con el líquido es YA,  la eficiencia de Murphree de la etapa para la fase gaseosa
es

E r; - r;
MG = y; - y; = 1 -

YA - r;
Y; - r;

= 1 - e-bWGk i 1 _ e-~~  (7.61)

Si se utiliza la transferencia de calor como base para el diseño, un desarrollo simi-
lar de la ecuación (7.45) lleva a

(7.62)

en donde ha es el coeficiente volumetrico  de transferencia de calor de la transfe-
rencia de calor sensible entre el cuerpo del gas y la superficie del líquido.

EJemplo  7.13 Se va a utilii una cAmar:  de aspersi6n  horizontal (figura 7.19) con recircula-
cián  de agua para la humidificación  adiab&ica  y el enfriamiento de aire. La parte activa de
la cámara  tiene 2 m de longitud y una secci6n  transversal de 2 m’.  El flujo del aire es de 3.5 m3/s
a la temperatura de bulbo seco de 65.0 “C,  Y’ = 0.0170 kg agua/kg  aire seco; el aire se enfria y
humidifica  a la temperatura de bulbo húmedo 42.0 “C.  Si se va a colocar una camara  de asper-
si6n igual, manejada en la misma forma, en serie con la cAmara existente. Lque condiciones de
salida se preverían para el aire?

sOLIJCI6N Para la camara  existente, la línea de samracibn  adiabatica  en la figura 7.5 para
tal  = 65 “C. Y’, = 0.0170,muestraque1,  = 32.0°C,  Y, = 0.0309yen  tq  = 42.0°C, Y’, =
0.0265. La ecuaci6n  (7.57) con Z = 2 m:

h 0.0309 - 0.0170 L k+(2)
0.0309 - 0.0265 G;

$$f - 0.575 m-t

t Para ser congruentes con la definición del capítulo 8, la ecuacibn  (7.60) debe ser HLo  = G;/k,.a
(1  - yA).  Sin embargo, en el caso actual, el valor de 1 - y,,  es por lo general bastante cercano a la
unidad.
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P&ra  la chara  adicional, con 2 = 4 M,  k,u/G’,  y t, pcrrnanmrán  iguales. Por lo tanto,
ccuaciibn  (7.57):

In 0.0309 - 0.0170
0*03@ _ *; - O-575(4)

Y; - 0.0295

Con la misma curva de saturaci6n  adiabkh  que antes, ts  = 34.0 TI.

Métodos generales

Cuando no son apropiadas las aproximaciones o cuando LE # 1, para todas las
demás operaciones a contracorriente, aun para las expuestas previamente, se de-
ben utilizar las ecuaciones que se desarrollaron antes. Igualando el lado derecho
de las ecuaciones (7.39) y (7.41),  se obtiene
ti = tL

+ ‘%{ C,W&Z) + [ C,.dc  - C,,,dL  + (CA,,  - C,&o  -IJ  b]W’ldZ)}
G&  .(dY’/dZ)  - h,u,

(7.63)

En esta expresión, el gradiente de humedad se obtiene de la ecuación (7.33):

(7.64)

es- MAzaM(ji*,G  -p#&m  -%(Y’- Iy) (7.644

en donde las aproximaciones de la ecuación (7.e) son adecuadas para con-
centraciones bajas de vapor, El gradiente de temperatura se toma de la ecuación
(7.37):

(7.65)

en donde puede utilizarse gaH en lugar de h&  a velocidades bajas de transferen-
cia. A menos que aH y uM se conozcan por separado (lo cual no es usual), se
tendrán dificultades para calcular h la exactamente. Aqul, se debe suponer que
aH = aM:

(7.66)
G&(dY’/dZ)

w-
1 _ eG;CA(dY’/dZ)/h,oH
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Generalmente, el efecto de la aproximación no es importante.
Las ecuaciones (7.64) y (7.65) se integran numéricamente, utilizando el

procedimiento descrito en el ejemplo 7.14. Se requiere el uso frecuente del proce-
dimiento al tanteo, puesto que se necesita ti de la ecuación (7.63) antes de poder cal-
cular FA, i (0 Yi?. La relación ti-PA,  i es la relación de la curva de presibn de vapor.
Si en cualquier momento durante el dlculo, PA, o (o Y’), a una cierta tG,  es ma-
yor que la concentracibn de vapor a saturación coriespondiente,  se formará una
niebla en la fase gaseosa, en cuyo caso todo el análisis se vuelve nulo y se deben
escoger nuevas condiciones en los puntos finales de la torre.

Ejemplo 7.14 Se van a enfriar;a  27 “C,  5 m’/s (10 600  ft’/min) de un gas pobre, 65% N,,
35% CO, inicialmente seco a 1 atm a 315 “C,  mediante contacto a contracorriente con agua que
entra a 18 “C. Se va a utilizar una torre empacada con anillos de Raschig de ceramica  de 50 mm,
con L;/G;  = 2.0. Especificar el diámetro de una torre adecuada para este propósito y la altura
empacada.

SOLUCION Para el gas entrante, Y; = 0, Ma  = 28.0, p.  = 1 atm std, fo,  = 315 “C,  de donde

PGI = s 27tT315  = 0.580 kg/m3

por tanto Gas entrante = S(O.580) = 2.90 kg/s

En la parte superior de la torre, tL2  = 18 “C,  pL2  = 1 @OO  kg/m’,  pr2  = 1 .056(10-3)  kg/m . s,
t 02 = 27 “C. Puesto que es probable que el gas saliente este casi saturado (Y’ = 0.024),  supón-
gase que Y; = 0.022, lo cual se verificará posteriormente. Flujo del gas saliente = 2.90(1.022)
= 2.964 kg/s.

Mpr 1.022- =
1/28.0 + 0.022/ 18.02

27.7 kg/kmol

pG2 -E&= l.125kg/m3*

+( $--)“2  = 2( lt$~2;.125)“2  = 0.0671

Figura 6.34: en la caída de presión del gas de 400  (N/m’)/m,  la ordenada = 0.073 =
G’2C,~~o.‘J/po(~,  - qo)g..  Tabla 6.3: C, = 65; J = 1, g. = 1, de donde G’, = 1.583 kg/m2 s
(tentativo).

La seccion  transversal de la torre = 2.964/1.583  = 1.87m2  (tentativo). El diámetro
correspondiente = 1.54 o aproximadamente 1.50 m, para el cual la sección transversal =
x(l.50)‘/4  = 1.767 m2  (final). G’s = 2XVl.767  = 1.641 kg/m2  s (final). G’, = 2.96411.767
= 1.677 kg/m2  s (final); L’,  = 2(1.677)  = 3.354 kg/m2  . s.

Se empezarán los cálculos en el fondo, para lo cual se deben conocer L ’ , y tL,.  Un balance
global de agua [ecuación (7.29)]:

3.354 - L; - lHl(O.022 - 0)

L.í  = 3.319 kg/m2.  s

Las capacidades calorificas del CO y del N,  = Ca = l 089, la del vapor  de agua  CA = 1 884
J/kg . K. Cs, = 1089, C,, = 1089 + 188qO.022)  = 1 130 Nm/kg gas seco . K. Por convenien-
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cia, utilizar como temperatura base, re  = 18 “C,  para la cual X,  = 2.46(106)  J/kg.  C,, = 4 187
J/kg . K. Un balance global de entalpía [ecuacibn  (7.32)):

3.354(4187)(18  - 18) + 1.641(1089)(315  - 18) = 3.319(4187)

x (IL, - 18) + 1.641[1130(27  - 18) + 0.022(2.46  x loó)]

tL,  = 49.2 “C, para la cual pI  = 0.557(10-4 kg/m . s, pr  = 989 kg/m’, conductividad térmica
= 0.64 W/m . K, número de Prandtl Prr  = 3.77. Para el gas entrante, la viscosidad =
0.0288(10-‘)  kg/m . s,  la difusividad  del vapor de agua = 0.8089(10-3 m*/s,  Sc, = 0.614 y
Pr, = 0.74.

Con los datos del capítulo 6 y los métodos del ejemplo 6.7, se obtienen a = a, =
53.1 m2/m3,  Foo = 0.0736 kmol/m3  s,  h,g  = 4 440 y h,o  = 350 500 W/m*m  . K.

En el fondo, se calcula t,  al tanteo. Después de varias pruebas, suponer ti  = 50.3 “C.
PA,  i = 93.9 mm Hg/760  = 0.1235 atm. ecuación (7.64):

dY’-s-
dZ

18.0;(r)  ln 1 ; 010235 = 0.1066 (kg H,O/kg gas seco)/m

Ecuación (7.66):
- 1.641(1884)(0.1066)

‘La = 1 - exp[  1.641( 1844)(0.1066)/4440]
= 4280 W/m3.  K

Ecuación (7.65):

dk
YE=

- 4280(315  - 50.3) = _ 630”C,m
1.641(  1089)

Para utilizarse en la ecuación (7.63):
CArG  - ChLrL  + (C,,  - CJr,  + A,,  = 1884(315)  - 4187(49.2)

+ (4187 - 1884)(18)  + 2.46 x 106  = 2.889 x lob J/kg

Ecuacibn  (7.63):

r,  =  49.2 +
1.641[ 1089( -630) + (2.889 x 106)(0.1066)]  p 5. 3”C

1.641(4187)(0.1066)  - 350 500
(verificado)

Ahora se escoge un adecuado y pequefio  incremento de la temperatura del gas; luego, su-
poniendo constantes los gradientes calculados en un rango pequefio,  se calculan las condiciones
en el punto final del incremento. Por ejemplo, tómese AlO  = - 30 “C

~ZLY!L3 - 3 0

dr,/dZ
- = 0.0476 m- 630

r,  = ro(at 2 = 0) + Aro = 315 - 30 = 285°C

Y’ = Y’(at Z = 0) + s AZ = 0 + 0.1066(0.0476)

= 5.074(10-‘)  kg H,O/kg gas seco

PA.G==
Y’ 5.074 x 10-s

Y’ + MJM,  =, 5.074 x lO-3  + 18/28
= 7.83 x 10b3 std atm

C, * 1089 t 1884(5.074  x lo-‘)  = 1099 J/kg  . K

L’ se calcula mediante un balance de entalpía [ecuación (7.32)]:

L’ - 3.319 = 1.641(5.074  x 10-s  - 0)

L.’ = 3.327 kg/m’  . s
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3.327(4187)(r,  - 18) + 1.641(1089)(315  - 18) - 3.319(4187)(49.2  - 18)

+ 1.641[ 1099(285  - 18) + (5.074 x IO-‘)(2.46  x lOs)]

por tanto 1, - 47.l’C

Los nuevos gradientes dY’/dZ  y &/dZ  a este nivel en la torre y otro intervalo, se calcu-
lan en la misma forma. El proceso se repite hasta que la temperatura del gas cae a 27 “C.  Los in-
tervalos escogidos de A r, deben ser pequefios  cuando el gas se va aproximando a la saturaci6n.
Todo el ctdculo  se adapta fkilmente  a una computadora digital. Los resultados calculados de fo
- Y’ se muestran en la fiia 7.15, junto con la curva de humedad a saturación. En t0 =
27 OC,  se calcul6  que el valor de Y,’ es 0.0222, el cual esti  lo sutkientemente  cercano a 0.022 o
valor antes supuesto. La suma de las AZ = 2 = 1.54 m. Este espesor de empaque relativamente
pequeflo  acenttta  la efectividad de este tipo de operación.

El contacto directo de un gas cargado de vapor con un líquido frío con la
misma composicih  del vapor, puede ser útil para la recuperación del vapor. Con
este fin, se puede emplear un diagrama de flujo del tipo mostrado en la figura
7.16 y diseflar la torre mediante las ecuaciones (7.63) a (7.69). El método es direc-
to, mientras que otros métodos de recuperación de vapor requieren operaciones
adicionales para el resultado final. Por ejemplo, después de la absorción de un
vapor en un disolvente debe efectuarse una destilación o deserción  para recobrar
el disolvente y obtener el soluto recuperado; en la misma förma,  la adsorción en
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Figura 7.15 Temperaturas y humedades para el ejemplo 7.14.
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Figura 7.16 Recuperación de un va-
por de una mezcla gaseosa por contac-
to directo con un liquido frío.

un sólido requiere pasos adicionales. Sin embargo, con otras mezclas gas-vapor
diferentes a la de aire-vapor de agua, es probable que la difusividad molecular sea
menor que la difusividad tkmica,  de forma que Le = Sc/Pr  = Q/D~  puede ser
mayor de 1 .O. Entonces, la transferencia de calor es más rápida que la transferen-
cia de masa, la trayectoria del gas sobre la carta psicrométrica tiende a entrar en
la región de sobresaturación, arriba de la curva de saturación y puede provocar la
formación de una niebla, si se presentan las condiciones adecuadas para la nu-
cleación  12%  9.  La dificultad se reduce si la mezcla entrante de vapor-gas está sufi-
cientemente sobrecalentada. Se da un ejemplo en el problema 7.11, al final del
capitulo.

Cualquiera de los dispositivos descritos en el capítulo 6 se pueden aplicar a las
operaciones que se describen aquí; además, l& torres empacadas tradicionalmente
y las de platos, son muy efectivas para este tipo de servicio.

Torres enfriadoras de agua El aire y el agua son sustancias de bajo costo, y
cuando se deben manejar volúmenes grandes, como en muchas operaciones de
enfriamiento de agua, es esencial el equipo de costo inicial bajo y de costo de ope-
ración también reducido. Con frecuencia, la armazón y el empaque interno son
de abeto de Douglas, o bien de pino, material que es muy durable cuando se tiene
un contacto continuo con agua.

Es común la impregnacion  de la madera, bajo presión, con fungicidas como
creosota, pentacloro fenoles, cromato  ácido de cobre y similares. Generalmente,
el entablado de los costados de la torre es de pino, cemento de asbesto, poliéster
reforzado con vidrio y similares. Se han construido torres completamente de plás-
tico. Generalmente, el empaque interno (“llenado”) es una forma modificada de
cahas (vease capítulo 6),  enrejados horizontales arreglados en forma escalonada
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Figura 7.18 Torre de enfriamiento de arrastre inducido (The  Murley  C O., hc.).

con filas alternadas a Ángulos  rectos. El empaque de plástico puede ser polipropi-
leno, moldeado en forma de enrejado o alguna otra format’).  Se utilizan muchos
arreglos t12*151.  El espacio vacío es muy grande, generalmente mayor del 90%, con
el fin de que la caída de presión del gas sea lo más pequeña posible. En consecuen-
cia, la interfase aire-agua no solo incluye la superficie de las películas líquidas que
humedecen los enrejados (u otro empaque), sino también la superficie de las go-
tas que caen como lluvia desde cada fila de empaque hacia la siguiente.

Los arreglos más comunes se muestran en forma esquemática en la figura
7.17. De las torres de circulación natural (figura 7.17a y b),  en las torres atmosfé-
ricas se depende de los vientos predominantes para el movimiento del aire. El di-
seno  de corriente natural 1%  *) asegura un movimiento más positivo del aire aún en
tiempo tranquilo, al depender del desplazamiento del aire caliente dentro de la
torre mediante el aire externomás frío. Se requieren entonces chimeneas bastante
elevadas. Los dos tipos detorre  deben ser relativamente altos, con el fin de traba-
jar a una pequena aproximación a la temperatura de bulbo húmedo. En general,
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el equipo de corriente natural se utilixa en la zona sudoeste de NortearrAica  y
en el Medio Oriente, en donde la humedad es generahnente baja, en ciertas partes
de Europa en donde las temperaturas del aire son generahnente bajas y, con mayor
frecuencia, en todas las partes en que este aumentando el costo de energia para la
potencia del ventilador.

Las torres de tiro mecánico pueden ser del tipo de tiro forzado (figura 7.17c),
en donde el aire se empuja en la torre mediante un ventilador en el fondo. Estas
torres están sujetas particularmente a la recirculación del aire caliente y htímedo
que es descargado, dentro de la toma del ventilador, debido a la baja velocidad de
descarga y que materialmente reduce la efectividad de la torre. El tiro inducido,
con el ventilador en la parte superior, evita esto y ademas permite una distribu-
ción interna más uniforme del aire. Generalmente, se utilizan los arreglos de la fi-
gura 7.17d  y e; se muestra un dibujo más detallado en la figura 7.18. El flujo del
liquido está generalmente en el rango L’ = 0.7 a 3.5 kg/m2  * s (500 a 2 500 lb,/h
ft’);  el flujo del aire superficial esta en el rango de GS = 1.6 a 2.8 kg/m2  . s (1 200
a 2 100 lb,/h ft2), en donde la caida  de presión del gas es generalmente menor de
250 N/m2  (25 mm H,O).  Si el nublado es excesivo, se pueden utilizar intercam-
biadores de calor de tubo aletados  para evaporar la niebla con el calor de agua
que se va a enfriar, como en la figura 7.17f.

Rapidez de la transferencia de masa Las correlaciones de los coeficientes de
transferencia de masa para los empaques estándar analizados en el capítulo 6 son
adecuadas para las operaciones que se están analizando aqul (véase en particular
el ejemplo 6.7). Se dispone de datos adicionales para la humidificación con sillas
de Berl 191, de Intalox y con anillos de Pall lr81.t

En textos especializados sobre este tipo de equipo115~  “l,-se pueden encontrar
datos para empaques especiales de la torre utilizados  generalmente en las torres de
enfriamiento de agua.

Torres de platos Son muy efectivas, pero no se utilizan en forma común en las
operaciones de humidificación, deshumidificación o enfriamiento del gas, debido
al costo y a la caida  de presión relativamente alta, excepto en circunstancias espe-
ciales. Se tienen las indicaciones para disef+iarlas  1’.  41.

Cbmaras  de aspersión Estas son básicamente torres aspersoras horizontales y
pueden rearreglarse como en la figura 7.19. Se utilizan con frecuencia para las
operaciones de enfriamiento por humidificación adiabatica  cuando el llquido re-
circula. Con gotas grandes del liquido, es posible tener flujos del gas hasta apro-
ximadamente 0.8 a 1.2 kg/m2  . s (600 a 900 lb,/ft2  h); de cualquier forma, se ne-
cesita utilizar eliminadores de arrastre.

t Los datos para %O-H2  y %O-C02 deben utilizarse con cuidado, puesto que los diagramas para
H-t, se utilizaron para interpretar los datos, no obstante que Le es sustancialmente distinto de la uni-
dad en estos sistemas.
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Flgun  7.19 Rearreglo  csqucmkico de una cbara  de aspersibn.

Como las superficies para la transferencia de calor en la entrada y salida per-
miten el pre y postcalentamiento del aire, se pueden realizar procesos del tipo
mostrado en la figura 7.20. Sin embargo, si este metodo requiere cambios gran-
des de humedad, es necesario el precalentamiento  del aire a temperaturas desusa-
damente elevadas. Como alternativa, el agua de aspersibn  puede calentarse por arri-
ba de la temperatura de saturaci6n adiabática, a la cual tenderá a llegar por
inyección directa de vapor mediante espirales de calentamiento. La deshumidi-
ficación  puede practicarse enfriando el agua antes de la aspersión o utilizando di-
rectamente espirales enfriadoras en la cámara de aspersión. Las operaciones de,
este tipo no pueden seguirse con confianza tn los diagramas de entalpía-
temperatura que se describieron antes, debido al alejamiento de las condiciones
de flujo estrictamente a contracorriente que predominan. Cuando se mantiene
una densidad adecuada de aspersión, se puede suponer que tres baterías de asper-
sores  en serie llevaran al gas casi al equilibrio con el líquido disperso entrante.

Existen muchos equipos compactos de acondicionamiento de aire con gran
variedad de implementos y controles automatices.

Estanques de aspersión Algunas veces se utilizan para el enfriamiento de agua,
cuando no se requiere una aproximaci6n  muy cercana a la temperatura de bulbo
húmedo del aire. Basicamente, los estanques de aspersión son fuertes, en donde el
agua se dispersa hacia arriba en el aire y vuelve a caer en el recipiente de recolec-
ción. Hay elevadas pérdidas de agua por arrastre del viento.

Deshumidificación mediante otros métodos Otros procesos que se utilizan con
frecuencia para la deshumidificación,  en particular cuando se requieren gases
muy secos, son la adsorción, utilizada por ejemplo en los métodos que como ad-
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de acondiciona-

sorbentes emplean sílica  gel activada, alúmina o mallas moleculares (véase el
capítulo 1 l), y el lavado de gases con soluciones acuosas que contienen sustancias
disueltas que reducen apreciablemente la presibn parcial del agua (véase el
capítulo 8).

OPERACIÓN NO ADIABÁTICA: ENFRIAMIENTO

POR EVAPORACIÓN

En el enfriamiento por evaporacibn, se enfría un fluido cuando fluye a través de
un tubo. El agua fluye en forma de una película o una aspersión alrededor del ex-
terior del tubo; se burbujea aire en el aguapara  acarrear el calor eliminado del
fluido dentro del tubo. Se aprovecha la elevada rapidez de transferencia de calor
que resulta cuando el agua dispersada se evapora en la corriente de aire. En la fi-
gura 7.21a se muestra un arreglo esquemático. Generalmente, el fluido dentro del
tubo fluye a través de una batería de tubos en paralelo, como se muestra en la fi-
gura 7.21b  y c. Puesto que el agua se recircula de la parte superior a la inferior del
intercambiador del calor, la temperatura a la cual entra fzrz,  es la misma que a la
cual sale, tL1. Aun cuando la temperatura del agua no permanece constante al pa-
sar a través del equipo, no varía demasiado respecto del valor final.

En la figura 7.22 se muestran los perfiles de temperatura y de entalpía del gas
a través de una sección típica del intercambiador. En el análisis presente tUI,  el sis-
tema de transferencia de calor se dividirá a la temperatura de la masa principal de
agua tL, que corresponde a una entalpía del gas a saturación Hí l . Entonces, el
coeficiente global de transferencia de calor UO, basado en la superficie externa del
tubo, transferencia realizada dentro del tubo a la masa principal de agua, esta
dado por

(7.67)
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El coeficiente global K, que se utiliza con las entalpías del gas, de N’r*  a H’r* a
H’,,  es

1 1 m-=-
K, ky+z

(7.68)

en donde m es la pendiente de la cuerda como la cuerda TS en la figura 7. ll:

H’* - H,’
m  =

IL - [I

0, puesto que la variación en t, es pequeña, para todos los fines prácticos, m
puede tomarse como constante

dH’*
m=dr,

(7.69)

Si A, es la superficie externa de todos los tubos, entonces A.x  es el área desde el
fondo hasta el nivel en que la temperatura de la masa principal del agua es tL.
Aquí, x es la fracción de la superficie de transferencia de calor a ese nivel. Para
una porción diferencial del intercambiador,  la pérdida de calor del fluido dentro
del tubo es

de donde

wTCT  dt, = C/,A,  dx(r,  - rL)

LóA,df,
d x - “rC,(b  - /Ll (7.70)
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La pérdida de calor del agua de enfriamiento es

wA,  LCA,  L dt, = K,A, dx(H’* - H’) - lJ,A,  dx(r, - tL)

0
dt, _ KYA,
dx - WA,LCh  L (H’* - H’) - UoAo (tr  - fL)  ( 7 . 7 1 )

WA.LChL

El calor ganado por el aire es

w,  dH’  = K,A, dx(H’* - H’)

0
dH’  K,A,-= - ( H ’ *  - H ’ )
dx ws

De efectuar la diferencia Ec.  (7.70) - Ec.  (7.71) se tiene

(7.72)

d(fr  - L)
d x

+ a,(t, - fL)  + &(H’*  - H’) = 0 (7.73)

La ecuación (7.71) m - ecuación (7.72) da

d(H’* - H’)
d x

+ a2(t,  - rL)  + &(H’*  - H’) = 0

(

UA
endonde  CI,=-  --Oo+ 6%

WA- wA,  L c 1
a2

_  mG%
A, L WA

(7.74)

(7.75)

Y BI = WKIAC, fi2 = - ( w-c:L -y (7.76)
A, L A, L

La integración de las ecuaciones (7.73) y (7.74),  suponiendo U. y KY constantes,
da

t,  - tL = M,ertx  + M2errr (7.77)
H’*  - H’  = N,erlx + N2e’zX (7.78)

ecuaciones que utilizadas con las fuerzas motrices promedio, dan

Q= WT(fT2  - b,) = w,(H;  - H ; )  =  U,A,(t,- fL)pr  =  K,A,(H’* - H’)pr

(7.79)

en donde (Ir  - fL)pr  = :(erl  - 1) + $(er2  - 1)

(H’* - H’)pr  = :(erl  - 1) + 2(eQ  - 1)

En estas expresiones, r,  Y r2 son las raíces de la ecuacih  cuadrática,

r2 + (al + B2b + bIB2 -.a2BJ  = 0

(7.81)

(7.82)
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Y Ni  =
Mj(Q + aI)

PI
J-=  1,2

Estas expresiones permiten el diseno del enfriador por evaporación, si se poseen
los valores para los distintos coeficientes de transferencia. Los datos que se
tienen Iti] son pocos, a pesar del extenso uso de estos equipos.

hT: utilícese la correlacibn  estándar para los cambios de calor sensible o para
la condensación de vapor t*3)  para tubos de flujo interno.

Para tubos de 19.05 mm D.E. (3/4  in) sobre un centro de 38 mm (1.5 in),
arreglo triangular (figura 7.21b  y c), I’/do  = 1.36 a 3.0 kg H,O/m’ s (1 000 a 2
2OOlb,/h  ft2), Gs’,,, 30.68 a 5 kg/m2  - s (500 a 3 700 lb,/h ft2), agua 15 “C!  a
70 “C, en unidades de kg, m, N, s, K, k en “C,

II;.  = (982 + 15.58fJ W/m2 - K

II: - ll 360W/m2-  K (7.85)

k, - 0.0493 [ G;,  min(  1 + Y;V)]o.w5 kg/m2- s - AY’ (7.86)

Para otros diámetros de tubo y puesto que se espera que la relación general sea

Sh = const Re” Sc”’

se puede esperar que ky varíe con G”d/‘,  o en este caso, do-0.0s3.

Ejemplo 7.15 Sc  va a utilizar un enfriador por evaporaci6n  del tipo mostrado en la fgura 7.210
y b, para enfriar aceite. El aceite, que fluye con una rapidez de 4.0 kg/s  en los tubos, va a entrar
a 95 OC.  Sus propiedades promedio son: densidad = 800 kg/m3;  viscosidad = 0.005 kg/m * s;
conductividad termita  = 0.1436 W/m . K, y capacidad calorífica = 2 010 J/kg . K.

El enfriador consta de una cubierta vertical rectangular, 0.75 m de ancho, adaptada con
400 tubos memlicos  Admiralty, 19.05 mm D.E., 1.65 mm espesor de pared, 3.75 m de longitud,
sobre centros con forma de Mngulos  equilateros  con separaciones de 38 mm entre sí. Los tubos
están arreglados en filas horizontales de 20 tubos a traves  de las cuales fluye el aceite en paralelo,
en gruposde 10 tubos de alto, como en la figura 7.216. El agua de enfriamiento se va a recircu-
lar a un flujo de 10 kg/s. El flujo del aire en el diseno  va a ser de 2.3 kg aire seco/%  entrar8 a la
temperatura de bulbo seco de 30 “C, presión atmosférica std. humedad 0.01 kg H,O/kg aire seco.

Calcular la temperatura a la que se enfriará el aceite.

? Para las unidades de Btu, h. Ib,, ft, ‘F,  las ecuaciones (7.84)-(7.86)  se  transforman en

1/3
h; - 1X72(1 + 0.01231,)

( )
f Btu/ft2. h . “ F

0

II;  - 2ooO  Btu/ft2-  h . “ F

k, - 0.0924(  G;, ,,J  1 + Y;v)]“” lb/ft2.  h. AY
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SOLUCIÓN El &rea mínima para el flujo del gas esta en un plano a través de los diametros  de 10s
tubos en una hilera horizontal. El area libre es

[0.75 - 20(0.01905)](3.75)  - 1.384 m2

ws  = 2.3 kg/s G;,, g-f!&-  1.662kg/m2.s

Yt’  - 0.01 kg H,O/kg  aire seco. Calcular Yz#  = 0.06. Yir = (0.01 + 0.06)/2  = 0.035.

Ecuación (7.86):

Figura 7.5:

k, - 0.0493(  1.162( 1  + 0.035)]ose5  - 0.05826 kg/m2.  s . AY’

H’, (saturada a I, = 19.5 “C) = 56 oo0  J/kg

Superficie externa de los tubos = A,  - 4007r(0.01905)(3.75)  - 89.8 3.
El agua de enfriamiento se va a distribuir entre 40 tubos. Puesto que los tubos están colo-

cados en forma escalonada,

’ - 40(2;;.75) - 0.0333 kg/m  . s “-/do =x- l.750kg/m2.s

Tentativamente, t6mese  t,pr  = rr, = rL2  = 28 OC.  Ecuación (7.84):

JI;.  - [982 + 15.58(28)](  1.750)‘13 - 1709  W/m2.  K

Ecuación (7.85):

h; - 11 360 W/m2.  K

De la figura 7.5,

m-Fa  28”C-5CHNJ/kg.K
L

Ecuación (7.68): (3.53)

1 1
--0.05826+

5ooo
K Y ll 360

Diametro  interior del tubo - 4 - [19.05 - 2(1.65)]/1000  - 0.01575 m.
Sección transversal interna, cada tubo = w(O.O1575)2/4 = 1.948 x IO-’ m2. G+  = velocidad
de masa del fluido en el tubo = 4.0/20 (1.948 x lo-‘)  = 1026.7 kg/m2.  s;

Re, I 45 I 0.01575(  1026.7) - 3u4 GPY  2o’qo.w  7 0 0
h 0.005 Ry=-- 0.1436 .b

De una correlación esUdar  (tigura 10-8. p. 10-14, The Chemical Engineers’  Handbook, 5a.
ed.),  hr  = 364 W/m2.  K.

d,,r  para los tubos = o’01905 : o’01575 = 0.01740 m k,,,  = 112.5 W/m  . K

Ecuaci6n  (7.67):
1 0.01905 0.01905 0.00165 1

% = 0.01575(364) +--+- 0.01740 112.5 1709

U, = 255 W/mf  * K
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WT = 4.0 kg/s w,+,  L = 10  kg/s,  ws  = 2.3 kg/s; CT - 2010, C,  L = 4187 N . m/k.g  . K.

Entonces, las ecuaciones (7.75) y (7.76) dan

al = -3.393 a2=  18794 8, = 12.08 x 10-S /3* - 1.402

Con estos valores. las raices  de la ecuación (7.82) son

r, = 3.8272 r2  - - 1.8362

Puesto que rr se desconoce, se procede como sigue: ecuaci6n  (7.83):

NI =
M,(3.8272  - 3.393) = 3594M

12.08 x 10-S 1

N2 =
M2(  - 1.8362 - 3.393) p -43  288M

12.08 x 10-S 2

(7.87)

(7.88)

Ecuacih  (7.77) en x = 1 (parte superior):
95 - tu = Mle’.s272  + M2e-‘.*x2  = 45.934M,  + 0.15942íU2

Ecuación (7.78) en x = 0 (fondo):
H;*-560003  N, + N2

Ecuacih  (7.80):

(7.89)

(7.90)

(b - Gp = j-&(e3.s72  - 1) + &(eV1.sM2  - 1)

Ecuaci6n  (7.81):

= 11.741M,  + 0.4578M2 (7.91)

(H’*  - Hf),”  = 11.741N,  + 0.4578N2 (7.92)

En (7.79). con las ecuaciones (7.919 y (7.92) para las diferencias promedio de tiempo y entdpia:

&%(b - Gpr = ~Y~,(H'*  - H')pr

255(89.8)(  11.741M,  + 0.4578M2)  = 0.0568(89.8)(  11.741N,  + 0.4578N2) (7.93)

La eliminaci6n  de las M y las N,  resolviendo las ecuaciones (7.87) a (7.90) y (7.93) simult&
neamente, da como resultado (con tL2  = t‘,):

H;*  - 106 560 - 532.2r,,

Ésta se resuelve simulthamente  con la curva de entalpla  a saturación de la figura 7.5, de donde
h,  = 28 OC.  que coincide con el valor supuesto al principio. P = 91 660 J/kg.  Las ecuaciones
(7.87) a (7.90) dan M,  = 1.461. IU,  = -0.7204 y de la ecuación (7.91: (tr  - t&  = 16.83 “C.
Ecuación (7.79):

Q - 4.0(2010)(95  - tT,)  - 255(89.8)(16.83)  = 2.3(H;  - 56 000)

ITI  = 47.0 “C,  temperatura de salida. Respuesta.

ff1’  = 223 500 J/kg

Si el aire saliente estA  bhsicamente  saturado, esto corresponde a Y’ = 0.0689 y la Yir = (0.01 +
0.0689)/2  = 0.0395, que se considera lo suficientemente ceruma  al 0.035 que se SUPUSO

antes.
Notu:  Sc  calcula que en la ausencia de la aspersión de agua, todas las demhs  cantidades iguales,
el aceite se enfriaría a 81 “C.
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NOTACIÓN PARA EL CAPÍTULO 7

Se puede utilizar cualquier conjunto consistente de unidades, excepto cuando se sehale  lo contrario.

cs

CT

ipr

4

DA8

ED

EH
E M G
F
G
Gi
h
h ’

4,  Y
hR
H
H’

f4G
H rcw
fA
k
kG
b
K Y

l n
lQ3
L
Le
m

superficie interfacial e&cifica.  basada en el volumen de la secci6n  empacada, L2/L3
superficie interfacial específica para la transferencia de calor, L2/L3
superficie mterfacial  específica para la transferencia de masa, L2/L3
superficie externa de los tubos, L2
densidad molar, mot/L’
capacidad calorífica de un gas o vapor. a menos que se indique otra cosa, a presión
constante, FL/MT
calor htímedo, capacidad calorífica de una mezcla vapor-gas por unidad de masa del
contenido de gas seco, FL/MT
capacidad calorífica del fluido dentro del tubo, FL/hl’I
di8metro  medio de un tubo, L
dhknetro  interno de un tubo, L
diametro  externo de un tubo, L
difusividad molecular del vapor A mezclado con el gas B.  L2/e
difusividad de masa de remolino, L2/e
difusividad de calor de remolino, L2/8
eficiencia de Murphree de la etapa para la fase gaseosa, fraccionaria
coeficiente de transferencia de masa, mol/L’B
masa velocidad molar, mol/L28
masa  velocidad superficial del gas seco, M/L2e
coeficiente de transferencia de calor por convección, FL/L%e
coeficiente de transferencia de calor por convecci6n  corregido para la transferencia de
masa, FL/LrTt3
coeficientes de transferencia de calor del agua, enfriador por evaporación, FL/Ls’f
coeficiente de transferencia de calor por radiación en forma de convección,  FL/LsT
entalpia .  FWM
entalpfa de una mezcla vapor-gas por unidad de masa de gas seco, FL/M
altura de una unidad de transferencia de gas, L
altura global de una unidad de transferencia de gas, L
f7ux  de masa sin flujo total, moVL28
conductividad térmica, FL2/LsT8
coeficiente de transferencia de masa para la fase gaseosa, mol/L’ e(F/Lz)
coeficiente de transferencia de masa para la fase gaseosa, M/L2  8fM/M)
coeficiente global de transferencia de masa para la fase gaseosa, M/L’ 8(M/M)
logaritmo natural
logaritmo decimal

,

masa velocidad superficial del liquido, MIL’CI
número de Lewis, WPr,  adimensional
pendiente oe una cuerda de la curva de entalpia a saturaci6n  sobre un diagrama de H’*
- 1,; dH’  /dt,,  FL/hlT
peso molecular, M/mol
cantidades definidas por la ecuaci6n  (7..83)
jkx  de transferencia de masa, mol/L’B
número de unidades de transferencia del gas, adimensional
número de unidades globales de transferencia del gas, adimensional
cantidades definidas por la ecuaci6n  (7.83)
presión de vapor, F/L2
presión parcial, F/L2
presión parcial media del gas que no se esta  difundiendo, FIL2
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Subíndices

0

1,  2
a s
av
A
bp
B
G

IL
m

numero de Prandtl, Cdk.  adiiensional
flux de transferencia de calor sensible, FUL*8
flux total de transferencia de calor, FL/L2t3
carga calorffica  del enfriador por evaporación, FL/@ ganancia en la entalpfa, FWM
haJC,k,q,  [no en la ecuaci6n  (7.82)],  adimensional
raíces de la ecuacibn  (7.82)
constante universal del estado gaseoso, FLmol  *  K
superficie interfacial, L*
numero de Schmidt, rJpDAB.  adimensional
número de Sherwood,  k&JMBcDAB,  adimensional
tempera tura ,  T
temperatura de saturaci6n  adiabática, T
temperatura del punto de formación de rocío, T
temperatura de bulbo húmedo,  T
temperatura de referencia, T
temperatura absoluta ,  T
energia  interna, FL/M
coeficiente global de transferencia de calor basado en la superficie externa del tubo,
FL/L%
volumen mola1 específico, L’/mol
volumen humedo,  volumen de mezcla vapor-gas/masa  de gas seco, L3/M
flujo de masa, M/8
flujo de masa del gas seco, M/B
masa del gas seco, M
fracción de la superficie de transferencia de calor recorrida en la dirección del flujo del
aire, adimensional
humedad absoluta, masa vapor/masa  gas seco, M/M
espesor del metal, L
longitud o altura de la parte activa del equipo, L
difusividad térmica, L*/t3
cantidades definidas por la ecuaci6n  (7.75)
cantidades definidas por la ecuación (7.76)
flujo de masa de la aspersión de agua por tubo/long del tubo (figura 7.21~);  utilizar el
doble de la longitud del tubo para la figura 7.216, M/Lt3
diferencia
calor latente de evaporacibn,  FL/M
calor latente mola1 de evaporación, FWmol
viscosidad, M/L
densidad, M/L3

condición de referencia
posiciones 1 y 2
saturación adiabltica
promedio
sustancia A, el vapor
punto de ebullicibn
sustancia B,  el gas
perteneciente al gas
interfase
perteneciente al liquido
metal
minimo
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nbp punto normal de ebullición
0 global; externo
r sustancia de referencia
s saturación
T fluido dentro del tubo
W temperatura de bulbo húmedo

fndke  superior
1 a saturaci6n
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PROBLEMAS

7.1 Prepare una gráfica logarítmica de la sustancia de referencia de la presion  de vapor de la aCetO-
na en un intervalo de temperatura de 10 “C  hasta su temperatura critica, 235 “C,  utilizando
agua como sustancia de referencia. Con la ayuda de la gráfica, determine (a) la presión de va-
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por de la acetona a 65 OC;  (b) la temperatura a la cual la acetona tiene una presi6n  de vapor de
500 torr,  y (c) el calor latente de evaporación de la acetona a 40 “ C (vapor aceptado = 536.1
kNm/kg).

7.2 Una mezcla de nitrógeno y vapor de acetona a una presión total de 800 mm Hg. 25 “C, tiene
una saturaci6n  porcentual del 80%. Calcule(u) la humedad mola1 absoluta; (b) la humedad ab-
soluta, kg acetona/kg nitrógeno; (c) la presión parcial de la acetona; (d) la humedad relativa;
(e) el volumen porcentual de acetona y v) el punto de formación de rocio.

7.3 En una planta para la recuperación de acetona utilizada como disolvente, la acetona se evapora
en una corriente de nitrbgeno  gaseoso. Una mezcla de vapor de acetona y nitrógeno fluye a tra-
vés de un dueto,  0.3 por 0.3 m de sección transversal. La presión y la temperatura en un punto
del dueto  son 800 mm Hg, 40 “C  y en este punto, la velocidad promedio es 3.0 m/s. Un termó-
metro de bulbo humedo  (humedecido con acetona) indica una temperatura en este punto de
27 “C. Calcule los kg acetona/s acarreados por el dueto.

Respuesta: 0.194 kg/s.
7.4 iEsperaría usted que la temperatura de bulbo húmedo de mezclas de hidrógeno-vapor de agua

fuese igual, mayor o menor que la temperatura de saturacibn  adiabática? Tome la presi6n
como 1 atm. La difusividad del H,O-Hz  = 7.5(10-‘) m2/s a 0°C  1 atm. Capacidad calorífica
del H, = 14 650 Nm/kg K, conductividad térmica = 0.173 W/m K.

7.5 Una mezcla de aire-vapor de agua, 1 atm, 180 “C, fluye en un dueto  (temperatura de la pared
= 180 “C) a una velocidad promedio a 3 m/s. La temperatura de bulbo húmedo, medida con
un term6metro  común, cubierto con un material húmedo (9.5 mm diametro  externo) y sumer-
gido en el dueto  a &ngulos rectos con respecto al eje del dueto.  es 52 “C. En estas condiciones,
las curvas de saturación adiabática de la carta psicrométrica no se aproxima a las líneas de bul-
bo húmedo, la radiación hacia el bulbo húmedo y el efecto de la transferencia de masa sobre la
transferencia de calor no son despreciables, ni se deben utilizar los coeficientes de transferencia
de masa del tipo k (en lugar del F).

u) Haga el mejor calculo posible de la humedad del aire, tomando en cuenta lo anterior.
b) Calcule la humedad utilizando la ecuación común de bulbo húmedo (7.26) con la hJkY

común y comparar.
7.6 Prepare una carta psicrométrica para la mezcla acetona-nitrógeno a una presión de 800 mm Hg

en el intervalo de - 15 a 60 OC,  Y’ = 0 a 3 kg vapor/kg gas seco. Incluya las curvas siguientes;
todas ellas graficadas contra temperatura: 100, 75, 50 y 25% de humedad; (b) volúmenes hú- /

medos seco y saturado; (c) entalpía de las mezclas seca y saturada expresadas en Nm/kg gas se-
co, con referencia a la acetona líquida y al nitrógeno gaseoso a - 15 “C; (d) curvas de bulbo
húmedo para rw  = 25 “C; (e) curvas de saturación adiabática t, = 25 y 40 “C.

7.7 Un secador necesita 1.50 m3/s  (3 178 ft’/min) de aire a 65 “C, 20% de humedad. Este se va a
preparar a partir de aire a las temperaturas de bulbo seco de 27 “C  y de bulbo húmedo de 4
18 “C, mediante inyección directa de vapor en la corriente de aire seguida del paso del aire
sobre tubos aletados  calentados con vapor. El vapor que se tiene esti  saturado a 35 000 N/m2 ,
(5.08 Ib@?)  gage. Calcule los kg de vapor/s que se necesitan (u)  para la inyeccibn  directa y (b)
para el intercambiador  de calor.

Respuesta: 0.0463 y 0.0281 kg/s, respectivamente.
7.8 Con el fin de realizar una reacci6n  catalítica entre vapor de acetona y otro reactivo, se va a pro- !

ducir  una mezcla de acetona-nitrógeno pasando nitrógeno en forma ascendente a través de una j
torre empacada con sillas de Berl de 38 mm (1.5 in),  irrigada con acetona líquida recirculante
desde el fondo hasta la parte superior de la torre; se agregará acetona de compcnsacibn  cuando
sea necesario. El proceso va a ser de humidificaci6n  adiabática del gas como en la figura 7.14.
El N,  se va a precalentar a la temperatura necesaria y se va a introducir con una rapidez de. 1.5
kg/s (1 106 Ib,/h).  La humedad final que se desea es 0.6 kg acetona/kg N,;  la acetona líquida

jcirculante va a estar a 25 “C, la temperatura de saturaci6n  adiabática. La tensión superficial de
la acetona a 25 “C  es 23.2 dinas/cm.
a) iA qué temperatura se debe precalentar el N,? i
b) Especifique la rapidez de circulación del líquido y las dimensiones de una sección empaca-
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da adecuada de la torre.
Respuesta: 7.1 kg/s; 1.5 m diametro,  1.1 m espesor.

c ) Otro posible proceso involucra el calentamiento del liquido recirculante, con el gas a tem-
peratura ordinaria. iExisten ventajas en el uso de esta alternativa? iQué sección de este
capítulo se puede utilizar para disefiar  la torre?

7.9 Una torre enfriadora de corriente inducida, instalada recientemente, esta garantizada por el
fabricante con respecto a que enfriara 2 000 U. S. gal/min  (0.1262 m2/s)  de agua a 43 “C  hasta
30 “C, cuando el aire con el que se cuenta tenga una temperatura de bulbo húmedo de 24 “C.
Una prueba en la torre, operada a la capacidad total del ventilador, proporcionó los siguientes
datos:
Agua entrante: 0.1262 m3/s,  46 “C
Agua saliente: 25.6 “C
Aire entrante: 24.0 “C  temp. de bulbo seco, 15.6 “ C temp. de bulbo húmedo
Aire saliente: 37.6 “C, básicamente saturado
u) iCual es la capacidad del ventilador, m3/s?
b) iEsperaría usted que la torre cumpliese con las condiciones de la garantía? Obsérvese que

para lograrlo, N,, en la prueba debe ser al menos igual al valor de la garantia, si H,,,  no
cambia.

7.10 Se desea deshumidificar 1.2 m3/s  (2 540 ft3/min)  de aire, que se tiene a las temperaturas de
38.0 “C  bulbo seco y 30.0 “C  bulbo húmedo, hasta una temperatura de bulbo húmedo
de 15.0 “C, en una torre a contracorriente; para la deshumiditicacibn  se utilizará agua enfriada a
10.0 “C. El empaque va a ser de anillos de Raschig de 50 mm (2 in).  Para mantener el arrastre
al minimo,  G;  va a ser 1.25 kg aire/m2 s (922 Ib,/h  ft”,  y se va a utilizar un flujo del liquido de
1.5 veces el mínimo.
u) Especifique la sección transversal y la altura de la sección empacada de la torre.

Respues ta :  2 = 1.013 m.
b) ~Cuál  sera la temperatura del agua saliente?

7.11 En un nuevo proceso interviene un producto húmedo con metanol;  se planea secarlo mediante
la evaporación continua del metano1 en una corriente de dióxido de carbono caliente (CO, en
lugar de aire, para evitar una mezcla explosiva). Uno de los esquemas que se está considerando
es el de la figura 7.16. La torre se va a empacar con anillos de Rasching de cerámica de 25 mm.
La mezcla de CO, -metano¡  del secador, a un flujo total de 0.70 kg/(m2  sección transversal de
la torre) s (516 lb,/ft2  h), 1  atm, 80 “C,  va a contener 10% de vapor de metano1 en volumen. El
metano1 líquido refrigerado va a entrar a la torre a -15 “C  y un flujo de 4.75 kg/m2 s (3 503
lb,/ft2  h). El metano1  del gas efluente  se va a reducir a 2.0% en volumen.
a) Calcule el valor de los coeficientes F#,  h,+  y h,a en la parte superior de la torre. Para es-

to, suponga que el gas saliente está a -9 “C. Tome la tensión superficial del metano1  CO-

mo 25 dinas/cm.
Respuesta: FGO.  = 0.0617 kmol/m3  s, h&  = 2 126, h,a,  =.32  900 W/m3  . K.
b) Calcule la altura necesaria del empaque. Tome la temperatura de base para las entalpias

como - 15” C, temperatura a la cual el calor latente de evaporación es 1 197.5 kJ/kg. To-
meC,  L  = 2 470; C, = 1  341; Ca = 846 J/kg . K. Con el fin de simplificar los cálculos,
suponga que el brea interfacial, espacio vacío, viscosidad del gas, Sc, y Prc  permanecen
constantes. Entonces FG  varia directamente con G/G’0.36.  Puesto que h,a  es muy grande,
suponga también que I,  = IL.  Para los fines actuales, ignore cualquier solubilidad del CO,
en el metano¡.

Respuesta: 0.64 m.



CAPfTuLO
OCHO

ABSORCIÓN DE GASES

La absorción de gases es una operación en la cual una mezcla gaseosa se pone en
contacto con un líquido, a fin de disolver de manera selectiva uno o más compo-
nentes del gas y de obtener una solución de éstos en el líquido. Por ejemplo, el gas
obtenido como subproducto en los hornos de coque, se lava con agua para elimi-
nar el amoniaco; después se lava con un aceite.para eliminar los vapores de bence-
no y de tolueno. Para que el molesto sulfuro de hidrógeno sea eliminado de un
gas de este tipo o de hidrocarburos gaseosos naturales, el gas o los hidrocarburos
se lavan con diferentes soluciones alcalinas que absorben a dicho sulfuro. Los va-
liosos vapores de un disolvente, acarreados por una corriente gaseosa pueden re-
cuperarse y luego ser reutilizados; basta lavar el gas con un disolvente adecuado a
los vapores. Estas operaciones requieren la transferencia de masa de una sustan-
cia en la corriente gaseosa al líquido. Cuando la transferencia de masa sucede en
la dirección opuesta, es decir,  del líquido al gas, la operación se conoce como de-
sorción.  Por ejemplo, el benceno y el tolueno se eliminan del aceite que se men-
cionó antes poniendo en contacto la solución líquida con vapor, de tal forma que
los vapores entran en la corriente gaseosa y son arrastrados; en consecuencia, el
aceite de absorción puede utilizarse nuevamente. Los principios de la absorción y
la deserción son básicamente los mismos, así que las dos operaciones pueden es-
tudiarse al mismo tiempo.

Generalmente, estas operaciones sólo se utilizan para la recuperación o eli-
minación del soluto. Una buena separación de solutos entre si, exige técnicas de
destilación fraccionada.

306
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SOLUBILIDAD DE GASES EN LÍQUIDOS
EN EL EQUILIBRIO

La rapidez con la cual se disolver8 un componente gaseoso de una mezcla en un
líquido absorbente depende de la desviación del equilibrio que existe; por lo tan-
to, es necesario considerar las características en el equilibrio de los sistemas gas-
líquido. En el capítulo 5, se presentó un breve análisis de estos temas, pero aquí se
necesita ampliar dicho análisis.

Sistemas de dos componentes

Si cierta cantidad de un gas simple y un líquido relativamente no volátil se llevan
al equilibrio en la forma descrita en el capítulo 5, la concentración resultante del
gas disuelto en el líquido recibe el nombre de solubilidad del gas a la temperatura
y presión predominantes. A una temperatura dada, la solubilidad aumentará con

0
0 0 0 5 0.10 0 .15 0

x = fracch  mol del soluto en el tiquldo -
0 Figura 8.1 Solubilidades de gases

en agua.
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la presión, como aumenta por ejemplo en la curva A, figura 8.1, que muestra la
solubilidad de amoniaco en agua a 30 “C.

Gases y líquidos diferentes presentan curvas de solubilidad distintas, las
cuales en general se deben determinar experimentalmente para cada sistema. Si a
una concentración dada de líquido la presión en el equilibrio es alta, como en
el caso de la curva B (figura 8. l), se dice que el gas es relativamente insoluble en el
líquido; por el contrario, si es baja como en la curva C, se dice que la solubilidad
es elevada. Sin embargo, esto es meramente relativo, ya que es posible obtener
cualquier concentración final del gas en el líquido si se aplica la presion suficien-
te, siempre y cuando la forma licuada del gas sea completamente soluble en el
líquido.

La solubilidad de cualquier gas depende de la temperatura, y depende en la
forma descrita por la ley de van ‘t Hoff para el equilibrio móvil: “si se aumenta
la temperatura de un sistema en equilibrio, ocurrirá un cambio durante el cual se
absorberá calor”. Generalmente, pero no siempre, la disolución de un gas tiene
como resultado la evolución de calor; por ello, en la mayoría de los casos, la solu-
bilidad de un gas decrece al aumentar la temperatura. Como ejemplo, la curva A
(figura 8.1) para amoniaco en agua a 30 “C, está arriba de la curva correspon-
diente a 10 “C. Siempre y cuando su presibn de vapor sea menor que la del gas o
la del soluto vaporizado, la solubilidad del gas sera cero en el punto de ebullición
del disolvente. Por otra parte, la solubilidad en agua de muchos de los gases de
bajo peso molecular, como hidrógeno, oxígeno, nitrógeno, metano y otros,
aumenta cuando la temperatura aumenta a más de 100 “C, y por lo tanto, a pre-
siones superiores a la atmosférica t29* 35).  Este fenbmeno se puede aprovechar, por
ejemplo, en operaciones como la lixiviación de minerales, en donde se necesitan
soluciones que contengan oxígeno. El estudio cuantitativo de estos equilibrios se
aleja de los fines de este libro, pero se pueden encontrar analisis  excelentes en otra
parte  [27.  341

Sistemas de multicomponentes

Si una mezcla de gases se pone en contacto con un líquido, la solubilidad en el
equilibrio de cada gas será, en ciertas condiciones, independiente de la de los de-
más, siempre y cuando el equilibrio se describa en función de las presiones par-
ciales en la mezcla gaseosa. Si todos los componentes del gas, excepto uno, son
básicamente insolubles, sus concentraciones en el líquido serán tan pequefias qÚe
no podrán modificar la solubilidad del componente relativamente soluble; enton-
ces se puede aplicar la generalización. Por ejemplo, la curva A (figura 8.1) tam-
bién describirá la solubilidad del amoniaco en agua cuando el amoniaco esté di-
luido con aire, puesto que el aire es muy insoluble en el agua; para que lo anterior
sea cierto, la ordenada de la gráfica debe considerarse como la presión parcial del
amoniaco en la mezcla gaseosa. Esta condición es afortunada, puesto que la can-
tidad de trabajo experimental para obtener los datos necesarios de solubilidad se
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reduce considerablemente. Si varios componentes de la mezcla son apreciable-
mente solubles, la generalización será aplicable únicamente si los gases que se van
a disolver son indiferentes ante la naturaleza del líquido; esto sucederá en el caso
de las soluciones ideales. Por ejemplo, el propano y butano gaseosos de una
mezcla se disolverán por separado en un aceite de parafina no volátil, puesto que
las soluciones que se obtienen son básicamente ideales. Por otra parte, se puede
prever que la solubilidad de amoniaco en agua sea afectada por la presencia de
metilamina, puesto que no son ideales las soluciones resultantes de estos gases. La
solubilidad de un gas también se verá afectada por la presencia de un soluto no
volátil en el líquido (tal como sal en una solución acuosa) cuando dichas solu-
ciones no sean ideales.

Soluciones líquidas ideales

Cuando una fase líquida se puede considerar ideal, la presión parcial en el
equilibrio de un gas en la solución puede ser calculada sin necesidad de determi-
naciones experimentales.

Hay cuatro características significativas de las soluciones ideales; todas se re-
lacionan entre sí:

1 . Las fuerzas intermoleculares promedio de atracción y repulsión en la solución
no cambian al mezclar los componentes.

2. El volumen de la solución varia linealmente con la composición.
3. No hay absorción ni evolución de calor al mezclar los componentes. Sin em-

bargo, en el caso de gases que se disuelven en líquidos, este criterio no incluye
el calor de condensación del gas al estado líquido.

4 . La presión .total  de vapor de la solución varía linealmente con la composición
expresada en fracción mol.

En realidad no existen soluciones ideales y las mezclas reales sólo tienden a
ser ideales como límite. La condición ideal requiere que las moléculas de los com-
ponentes sean similares en tamaño, estructura y naturaleza química; tal vez la
aproximación más cercana a dicha condición sea la ejemplificada por las solu-
ciones de isómeros ópticos de compuestos orgánicos. Sin embargo, prácticamente
muchas soluciones se encuentran tan cerca de ser ideales que para fines de
Ingeniería se pueden considerar como tales.  En particular, los miembros adyacen-
tes o casi adyacentes de una serie homóloga de compuestos orgánicos pertenecen
a esta categoría. Así, por ejemplo, las soluciones de benceno en tolueno, de al-
cohol etílico y propílico o las soluciones de gases de hidrocarburos parafínicos en
aceites de parafina pueden generalmente considerarse como soluciones ideales.

Cuando la mezcla gaseosa en equilibrio con una solución liquida ideal, sigue
también la ley de los gases ideales, la presión parcial p* de un soluto gaseoso A es
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igual al producto de su presión de vapor p a la misma temperatura por su fracción
mol en la solución x. Esta es la ley de Raoult

P-* = px (W
El asterisco se utiliza para indicar el equilibrio. La naturaleza del líquido disol-
vente no se toma en consideración, excepto cuando establece la condición ideal de
la solución; por esta causa, la solubilidad de un gas particular en una solución
ideal en cualauier  disolvente es siempre la misma.

Ejemplo 8.1 Después de estar en contacto durante bastante tiempo con un aceite hidrocarbona-
do y después de alcanzar el equilibrio, una mezcla gaseosa tiene la siguiente composición a una
presi6n  total de 2(1Os)  N/m’, 24 “C:  metano 40%,  etano 20%,  propano 8%,  n-butano 6%,
n-pentano 6%. Calcular la composicibn  de la solucikt en el equilibrio.

SOLuCIóN  La presión parcial en el equilibrio p*  de cada uno de los componentes en el gas, es su
fracci6n  volumen multiplicada por la presión total. Esta presibn  y las presiones de vaporp de los
componentes a 24 “C  se tabulan a continuación. La presi6n  predominante es mayor que el valor
crítico para el metano; a esta baja presión total, su solubilidad puede despreciarse. Para cada
uno de los componentes, la fracci6n  mol en el liquido se calcula mediante la ecuaci6n  (8.1),
p*/p; en la última columna de la tabla se lista cada fracci6n  mal como las respuestas del proble-
ma. El líquido que queda, 1 - 0.261 = 0.739 fracción mol, es el aceite disolvente.

Fracción mol
Componente p*,  presión parcial en el p,  presión de vapor en el liquido,

equilibrio, ji*, N/m* x 10m5 a 24 “C,  N/m* x 10m5 x = P’/P

Metano 1.20 - 0.6(2)
E tano 0.4 42.05 0.0095
Propano 0.16 8.96 0.018
n-Butano 0.12 2.36 0 . 0 5  1
n -Pen tano 0.12 0.66 0.182

Total 0.261

Para presiones totales mayores que aquéllas  a las que se aplica la ley de los
gases ideales, con frecuencia puede utilizarse la ley de Raoult con fugacidades en
lugar de los terminos de presión 12’*  34J.

Soluciones líquidas no ideales

Para las soluciones líquidas que no son ideales, la ecuación (8.1) dará resultados
muy incorrectos. Por ejemplo, la línea D (figura 8.1) es la presión parcial calcula-
da del amoniaco en el equilibrio con soluciones acuosas a 10 “C, suponiendo que
se puede aplicar la Ley de Raoult; es obvio que no representa los datos. Por otra
parte, se ve que la línea recta E representa muy bien los datos para amoniaco-
agua a 10 “C hasta fracciones mol de 0.06 en el líquido. La ecuación de una línea
de este tipo es
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Y e-P*----m
Pt

(8.2)

en donde m es una constante. Esta es la ley de Henry ; se ve que puede aplicarse
a diferentes valores de m para cada uno de los gases en la figura, al menos en un

\ rango modesto de concentraciones en el líquido. Si la ley de Henry no es aplicable
en un rango amplio de concentraciones, puede deberse a la interacción química
con el líquido o a disociación electrolítica, como en el caso del amoniaco en agua
o a la condición no ideal en la fase gaseosa. Puede esperarse que muchos gases si-
gan la ley hasta presiones en el equilibrio de aproximadamente 5( 16) N/m2 (ca. 5
atm), aunque si la solubilidad es baja, como en el caso de hidrógeno en agua, es-
tas presiones pueden llegar a ser tan elevadas como 34 N/m*  [351.  Los gases de tipo
vapor (que estAn por debajo de su temperatura crítica) generalmente siguen la ley
hasta presiones de aproximadamente el 50% del valor a saturación, a la tempera-
tura predominante, siempre y cuando no haya una acción química en el líquido.
En cualquier caso, m debe establecerse experimentalmente.

Por supuesto, son muchas las ventajas de una gráfica en línea recta para in-
terpolar y extrapolar; ademk,  un método empírico de mucha utilidad es prolon-
gar [32] la gráfica de presión de vapor de la “sustancia de referencia” descrita en el
capítulo 7. Como ejemplo, en la figura 8.2 se muestran los datos para soluciones
de amoniaco-agua; estos datos cubren un amplio rango de concentraciones y tem-
peraturas. Las coordenadas son logarítmicas. La abscisa está marcada con la pre-
sión de vapor de una sustancia de referencia adecuada; en este caso, agua. La or-
denada es la presión parcial en el equilibrio del soluto gaseoso. Los puntos están
graficados en donde las temperaturas correspotidientes para las presiones de va-
por de la sustancia de referencia y la presión parcial del soluto son iguales. Por
ejemplo, a 32.2 “C la presión de vapor del agua es 36 mm Hg y la presión parcial
del amoniaco para una solución al 10% en mol es 130 mm Hg; estas presiones es-
tán localizadas en el punto A de la figura. Con pocas excepciones, las líneas para
composición constante del líquido son rectas. Posteriormente, la escala de pre-
sión de vapor, se sustituye por una escala de temperatura, utilizando las tablas
de vapor para el agua como sustancia de referencia. Usando agua como sustancia de
referencia, también puede trazarse una gráfica similar para las presiones parciales
del agua en estas soluciones. Una propiedad importante de estas gráficas es su ca-
pacidad para proporcionar datos de entalpía. Para la sustancia J (soluto o disol-
vente), sea m,‘,  la pendiente de la línea a concentración x,. Entonces,

H, = W - 4J + AJo m;h., (8.3)

t Con frecuencia, la ecuacih  (8.2) se escribe como y*  = Kx, pero en este caso se desea distinguir
entre la constante de la ley de Henry y los coeficientes de transferencia de masa. En condiciones en que

! no se puede aplicar la ecuación (8.2),  con frecuencia ésta se utiliza en forma empírica para describir
los datos, pero entonces se debe esperar que el valor de m varie con la temperatura, presión y con-

i centración; y en consecuencia, se tomar8  como una funci6rI  de estas variables.
i
t
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Figura 8.2 Grhfica  de la sustancia de referencia para la solubilidad de gases. El sistema amoniaco-
agua, agua como referencia.

Hr es la entalpía parcial del componente ./  en la solución; C, es la capacidad
calorífica molar del gas J y X representa el calor latente de evaporación apropiado

@J,  0 se toma como cero, si J es un gas a la temperatura fo).  Entonces, la entalpía
de la solución con respecto a los componentes puros en fo es

H, = 2 H,.r;
J

03.4)

Elección del disolvente para la absorción

Si el propósito principal de la operación de absorción es producir una solución
específica (como ocurre, por ejemplo, en la fabricación de ácido clorhídrico), el
disolvente es especificado por la naturaleza del producto. Si el propósito principal
es eliminar algún componente del gas, casi siempre existe la posibilidad de elec-
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ción. Por supuesto, el agua es el disolvente más barato y más completo, pero debe
darse considerable importancia a las siguientes propiedades:

1. Solubilidad del gas. La solubilidad del gas debe ser elevada, a fin de aumentar
la rapidez de la absorción y disminuir la cantidad requerida de disolvente. En
general, los disolventes de naturaleza química similar a la del soluto que se va
a abkorber proporcionan una buena solubilidad. Así, se utilizan aceites hidro-
carbonados, y no agua, para eliminar el benceno del gas producido en los hor-
nos de coque. Para los casos en que son ideales las soluciones formadas, la
solubilidad del gas es la misma, en fracciones mol, para todos los disolventes.
Sin embargo, es mayor, en fracciones peso, para los disolventes de bajo peso
mo\ecular y deben utilizarse pesos menores de estos disolventes, medidos en
libras. Con frecuencia, la reacción química del disolvente con el soluto produ-
ce una solubilidad elevada del gas; empero, si se quiere recuperar el disolvente
para volverlo a utilizar, la reacción debe ser reversible. Por ejemplo, el sulfuro
de hidrógeno puede eliminarse de mezclas gaseosas utilizando soluciones de
etanolamina, puesto que el sulfuro se absorbe fácilmente a temperaturas bajas
y se desorbe  a temperaturas elevadas. La sosa cáustica absorbe perfectamente
al sulfuro de hidrógeno, pero no lo elimina durante una operación de desor-
ción.

2 . Volatilidad. El disolvente debe tener una presión baja de vapor, puesto que el
gas saliente en una operación de absorción generalmente está saturado con
el disolvente y en consecuencia, puede perderse una gran cantidad. Si es necesa-
rio, puede utilizarse un líquido menos volátil para recuperar la parte evapora-
da del primer disolvente, como en la figura 8.3. Esto se hace algunas veces,

Sección de
recuperacK5n
del disolventc

Sección  de
absorción

Gas

+ absorbente

Entrada de gas

Figura 8.3 Absorbedor de platos con ua sección

de recuperación del disolvente volátil.
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por ejemplo, en el caso de absorbedores de hidrocarburos, en donde un aceite
disolvente relativamente volátil se utiliza en la parte principal del absorbedor
debido a las características superiores de solubilidad y donde el disolvente vo-
latilizado se recobra del gas mediante un aceite no volátil. En la misma forma,
seguede  absorber el sulfuro de hidrógeno en una solución acuosa de fenolato
de sodio; el gas desulfurado se lava posteriormente con agua para recuperar el
fenol evaporado.

3 . Corrosión. Los materiales de construcción que se necesitan para el equipo no
deben ser raros o costosos.

4 . Costo. El disolvente debe ser barato, de forma que las pérdidas no sean costo-
sas, y debe obtenerse fácilmente.

5 . Viscosidad. Se prefiere la viscosidad baja debido a la rapidez en la absorción,
mejores características en la inundación de las torres de absorción, bajas
caídas de presión en el bombeo y buenas características de transferencia de
calor.

6. Miscekíneos.  Si es posible, el disolvente no debe ser tóxico, ni inflamable,
debe ser estable químicamente y tener un punto bajo de congelamiento.

TRANSFERENCIA DE UN COMPONENTE.
BALANCE DE MATERIA

Las expresiones básicas para el balance de materia y su interpretación gráfica se
presentaron para cualquier operación de transferencia de masa en el capítulo 5.
Aquí se adaptan a los problemas de absorción y deserción de gases.

Flujo a contracorriente

En la figura 8.4 se muestra una torre a contracorriente, que puede ser una torre
empacada o de aspersión, con platos de burbuja o de cualquier construccion  in-
terna para lograr el contacto líquido-gas. La corriente gaseosa en cualquier punto
de la torre consta de G moles totaleskiempo  @rea  de sección transversal de la
torre); esta formada por el soluto A que se difunde de fracción mol y, presión
parcial p o relación mol Y, y de un gas que no se difunde, básicamente insoluble,
Gs  moleskiempo  (área). La relación entre ambos es

y- Y _ F--_-
1 -Y P,  -P

(8.5)

Gs = G(1 -y) =.& (8.6)
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moles/(tiempo)(área)  G5

Figura 8.4 Cantidades
o desorbedor.

de flujo para un absorbedor

En la misma forma, la corriente del liquido consta de L moles totales/tiempo
(área) que contienen x fracción mol de un gas soluble, o relación mol X, y L,
moles/tiempo(área)  de un disolvente básicamente no volhtil.

X=X
l - x (8.7)

LS =L(l-+L
1 + x (8.8)

Puesto que el gas disolvente y el líquido disolvente no cambian en cantidad cuan-
do pasan a través de la torre, conviene expresar el balance de materia en función
de éstos. Un balance de soluto en la parte inferior de la torre (entorno 1) es?

G,(Y,  - Y) = Ls(X,  - X) (8.9)

t Las ecuaciones (8.9) y (8.10) y las figuras correspondientes 8.4 a 8.8, se refieren a torres empaca-
das; el 1 indica las corrientes en el fondo y el 2 las corrientes de la parte superior. Para las torres de
platos, en donde los números de los platos se utilizan como subíndices, como en la figura 8.12, se apli-
can las mismas ecuaciones, pero se deben cambiar los subíndices. Entonces, la ecuacibn  (8.9),  cuando
se aplica a toda la torre de platos, se transforma en,

Gd  YN,  + I - Y,)  = b(XN,  - &l)
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hea  de

/ 4 íParte
Inferior

4 x1
Moles de solutolmoles de dlsolvente  en el líquido

la)  Absorbedor 161  Desorbedor

Figura 8.5 Líneas de operación para el absorbedor y desorbedor.

Esta es la ecuación de una línea recta (la línea de operación) sobre las coordena-
das X, Y, de pendiente L,/G,,  que pasa a través de (X,, YI).  La sustitución de
X2  y Y, por X y Y muestra que la línea pasa a través de (X2, Y,), como en la figura
8.52  para un absorbedor. Esta línea indica la relación entre las concentraciones
del líquido y el gas en cualquier nivel de la torre, como en el punto P.

Los datos de solubilidad en el equilibrio para el soluto gaseoso en el disolven-
te líquido pueden también graficarse en función de estas unidades de concentra-
ción en el mismo diagrama, como la curva MN, por ejemplo. Cada punto sobre
esta curva representa la concentración del gas en equilibrio con el líquido corres-
pondiente, a la’concentracih  y temperatura locales. Para un absorbedor (trans-
ferencia de masa del gas al líquido), la línea de operación siempre cae arriba de la
curva de solubilidad en el equilibrio, mientras que para un desorbedor (transfe-
rencia de masa del líquido al gas) la línea siempre está por debajo, como en la fi-
gura-3.56.

La línea de operacih  es recta sólo cuando se grafica  en unidades de relación
mol. En fracciones mol o presiones parciales, la línea es curva, como en la figura
8.6 para un absorbedor. Entonces, la ecuación de la línea es

G Y X- - - - - -
1 - Y 1 - X

(8.10)

Con este propósito, la presión total p, en cualquier punto puede ordinariamente
considerarse constante en toda la torre.
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x-2 11
Fraccibn  mol de soluto en el líquido Figura 8.6 Línea de operación en fracciones mal.

Relación mínima líquido-gas para absorbedores
En el disefio de absorbedores, la cantidad del gas que se va a tratar G o G3, las
concentraciones finales Y, y Y2 y la composición del líquido entrante X2, general-
mente se fijan por las necesidades del proceso, pero la cantidad de líquido que se
va a utilizar es sujeto de elección. Véase la figura 8.7~.  La línea de operación debe
pasar a través del punto D y termhar  en la ordenada Y1. Si se usa tal cantidad de
líquido para obtener la línea de operach  DE, el líquido saliente tendrá la com-
posición X,. Si se utiliza menos líquido, la composición del líquido saliente será
obviamente mayor, como en el punto F; empero, puesto que las fuerzas motrices
para la difusión son menores, la absorción es más difícil. El tiempo de contacto
entre el gas y el líquido debe ser mayor y el absorbedor debe ser lógicamente más

x,  cmáxl

Moles sohtoimoles  de disolvente
(0) (6)

Figura 8.7 Relación minima líquido-gas, absorción. .
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alto. El líquido mínimo que puede utilizarse corresponde a la línea de operación
DM, que tiene la pendiente mayor para cualquier línea que toque la curva en el
equilibrio, y es tangente a la curva en P. En P, la fuerza motriz de difusibn es
cero, el tiempo de contacto requerido para el cambio de concentración deseado es in-
finito; por tanto, se obtiene una torre de altura infinita. Esto representa la rela-
ción limitante liquido-gas.

Con frecuencia, la curva en el equilibrio es cóncava hacia arriba, como en la
figura 8.7b;  entonces, la relación mínima líquido-gas corresponde a una con-
centración del líquido saliente en equilibrio con el gas entrante.

Estos principios también se aplican a los desorbedores, en donde una línea de
operación que toque en cualquier punto a la curva en el equilibrio representa una
relación máxima de líquido a gas y una concentración máxima de gas saliente.

Flujo en corriente paralela

Cuando el gas y el líquido fluyen en corriente paralela, como en la figura 8.8, la
línea de operación tiene una pendiente negativa - L,/G,.  No hay límite para esta
relación, pero una torre infinitamente alta produciría líquido y gas salientes en
equilibrio, como en (X,,  Y,). El flujo en corriente paralela puede usarse cuando
una torre excepcionalmente alta se construye en dos secciones, como en la figura
8.9, con la segunda sección operada en flujo en corriente paralela, para eliminar
la tubería de diámetro grande para el gas que conecta a las dos. También puede
utilizarse si el gas que se va a disolver en el líquido es una sustancia pura; en este

l I
L2

J 1
62

LS GS
x2 Y P

I Línea de

I operación,

pendiente =-LS/&

Figura 8.8 Absorbedor a corriente paralela.
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Líquido
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1Líquido
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i

Figura 8.9 Arreglo a contracorriente-corriente paralela pa-
Ges Liquido  ra  t o r r e s  m u y  aka.%

caso no existe ninguna ventaja en utilizar la operación a contracorriente. Asimis-
mo, se utiliza cuando ocurre una reacción química rápida e irreversible, con el so-
luto en el líquido, en donde sólo se necesita el equivalente a una etapa teórica.

Ejemplo 8.2 Un gas de alumbrado se va a liberar del aceite ligero lavándolo con un aceite de
lavado como absorbente; el aceite ligero se va a recobrar por deserción  de la solución resultante
con vapor. Las circunstancias son:

Absorbedor Gas entrante, 0.250 m3/s (31 800 ft3/h)  a 26 “C;p,  = l.07(105)  N/m2  (803 mm
Hg), contendra 2.0% en volumen de vapores de aceite ligero. Se va a suponer que todo el aceite
ligero es benceno y que se requiere un 96% de eliminación. El aceite de lavado va a entrar a
26 “C,  contendrá 0.005 fraccion  mol de benceno y tendrá un peso molecular promedio de 260.
Se va a utilizar un flujo de circulación del aceite de 1.5 veces la mínima. Las soluciones de aceite
de lavado-benceno son ideales. La temperatura va a ser constante e igual a 26 “C.

Desorbedor La solución del absorbedor se va a calentar a 120 “C  y va a entrar al desorbedor a
1 atm de presión. El vapor desorbente va a estar a presión atm, sobrecalentado a 122 “C. El
aceite para eliminar el benceno, 0.005 fracción mal  de benceno, se va a enfriar a 26 “C  y va a
regresar al absorbedor. Se va a utilizar un flujo de vapor de 1.5 veces el mínimo. La temperatura
va a ser constante a 122 “C.

Calcular el flujo de circulación del aceite y el flujo de vapor que se necesita.

S O L U C I Ó N

Absorbedor Buses:  1 segundo. Definir L, Ls,  G, Gs  en kmol/s.

Gl = 0.250273
1.07Xld  1

- = 0.01075 kmol/s
273 + 26 1.0133 x 16 22.41

0.02
0.02y, = yl  = = 0.0204 kmol1 - 0.02 benceno/kmol gas seco

Gs = 0.01075 (1 - 0.02) = 0.01051 kmol gas seco/s
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0.024, I / I 1

4 O.OK;

l 1 1 1
” “2 0.04 0.06 0.12 0.16 C

X = moles de bencenolmoles  de acene  de lavado
3 Figura 8.10 Solucihn  al

ejemplo 8.2, absorción.

Para el 95% de eliminación de benceno,

Y, = 0.05 (0.0204) = 0.00102 kmol benceno/kmol gas seco

x2  = 0.005 0.005
x2 = 1  - 0.005~ = 0.00503 kmol benceno/kmol aceite

A 26 “C, la presión de vapor del benceno, p = 100 mm Hg = 13 330 N/m2.  Ecuación (8.1) para
soluciones ideales: p*  = 13 330x ?,  _.  :

Y*  = P’/P, p, =. i.07 x Id N/mZ y*  = y+
1 -y*

x=x
l - x

Sustituyendo en la ecuación (8.1). se tiene

Y’ X*___ = 0.125-
1 + Y+

que es la ecuación para la curva en el equilibrio del absorbedor, graficada en la figura 8.10. Las
líneas de operación en ha  figura se originan en el punto D. Para el flujo mínimo del aceite, se
traza la linea DE como la línea de pendiente máxima que toca a la curva en el equilibrio (tangen.
te a la curva). En Y, = 0.0204, X,  = 0.176 kmol benceno/kmol aceite de lavado (punto Q.

L
s

mín  = Gd Y,  - Y,)  = 0.01051  (0.0204 - o.oo102)
XI  - x2 0.176 - 0.00503 = 1.190 X 10m3  kmol aceite/s

‘Para 1.5 veces el minimo, LS = 1.5 (1.190 x 10e3)  = 1.787 X 1O-3 kmol/s,

x
I

= ‘UY,  - YJ + x
LS 2

= 0.01051 (0.0204 - 0.00102) + o,oo503
l.i87  x 1O-3

= 0.1190 kmol benceno/kmol aceite

La linea de operación es DF.
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0 x1 0.02 0.04 0.06 0.08 0.10 x2 0.14
X = moles de bencenoimoles  de aceite  de lavado

Figura 8.11 Solucih  al ejemplo 8.2, desorcih.

Desorbedor A 122 “C,  la presión de vapor del benceno es 2 400 mm Hg o 319.9 kN/mZ.  Por
lo tanto, la curva en el equilibrio para el desorbedor es

Y’ ;$19&  x 3.16X-=
1 + Y* 901.33I+x=iT3

que está tiazada en la figura 8. ll. Para el desorbedor, X, = 0.1190, X1  = 0.00503 I kmol
benceno/kmol aceite, Y, = 0 kmol benceno/kmol vapor. Para el flujo minimo del vapor, se
traza la línea MN  tangente a la curva en el equilibrio y en N el valor de Y, = 0.45 kmol
benceno/kmol vapor .

G
s

mín  p L,(X,  - &,)  - (1.787 x 10-3)(0.1190  - 0.00503)
y2- 9, 0.45 - 0

= 4.526 x 10V4 kmol vaporh

Para 1.5 veces el mínimo, la rapidez del vapor es 1.5(4.526)(10-4,  = 6.79(10-‘)  kmolh,  que
corresponde a la linea MP.

OPERACIÓN A CONTRACORRIENTE EN VARIAS ETAPAS.
TRANSFERENCIA DE UN COMPONENTE

Las torres de platos y arreglos similares proporcionan paso a paso el contacto del
líquido y el gas; por lo tanto, son cascadas a contracorriente en varias etapas. Por



322 OPERACIONES DE TRANSFERENCIA DE MASA

G,
Gs

x0 4 x2 x3 xNp  - 2  xNp-l  xNp
X = moles de solutolmol de líquido disolvente

Figura 8.12 Absorbedor de platos.

ejemplo, en cada plato de una torre de platos, el gas y el líquido se ponen en con-
tacto íntimo y se separan, mhs  0 menos como en.la  figura 5.14; por lo tanto, el
plato constituye una etapa. En realidad, pocos de los arreglos de platos que se
describieron en el capítulo 6 proporcionan el flujo paralelo sobre cada plato,
como se muestra en la figura 5.14. No obstante, conviene utilizar el último como es-
tándar arbitrario, para el diseño y para la medición del funcionamiento de los
platos reales, independientemente del método de operación. Con este propósito,
un plato teórico, o ideal, se define como aquél en que la composición promedio
de todo el gas que abandona el plato está en equilibrio con la composición prome-
dio de todo el líquido que abandona el plato.

El número de etapas ideales que se necesitan para lograr determinado cam-
bio en la composición del líquido o del gas, tanto para absorbedores como para
desorbedores, puede determinarse gráficamente como en la figura 5.15. En la fi-
gura 8.12 esto se ilustra para un absorbedor, en donde las composiciones del
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líquido y el gas correspondientes a cada plato estan senaladas  en el diagrama de
operación. Por ejemplo, el plato ideal 1 proporciona un cambio en la composi-
ción del líquido de X,, a X1  y de la composición del gas de Y, a Yr. Por lo tanto, el
paso marcado con 4 eh el diagrama de operación representa este plato ideal.
Cuanto más cerca esté la línea de operación de la línea en el equilibrio, tanto más
etapas se necesitarán, y si las curvas llegaran a tocarse en cualquier punto corres-
pondiente a una relación L,/G,  mínima, el número de etapas sería infinito.
Igualmente, las etapas pueden construirse sobre diagramas graficados en función
de cualesquier unidades de concentracion, como fracciones mal-o presiones par-
ciales. La construccibn  para los desorbedores es la misma, con la excepción, ob-
viamente, de que la línea de operación cae debajo de la curva en el equilibrio.

Por lo general, para las torres de platos es conveniente definir flujos L y G
simplemente como moles/h,  en lugar de basarlas en la sección transversal unitaria
de la torre.

Mezclas diluidas de gases

Para aquellos casos en que tanto la línea de operación como la curva en el
equilibrio pueden considerarse rectas, el número de platos ideales se puede deter-
minar sin necesidad de recurrir a métodos gráficos. Con frecuencia, esto es válido
cuando se tienen mezclas relativamente diluidas de gases y líquidos. Por ejemplo,
frecuentemente se aplica la ley de Henry [ecuación (8.2)]  para soluciones diluidas.
Si la cantidad del gas absorbido es pequefia, el flujo total del líquido que entra y
sale del absorbedor permanece básicamente constante, Lo  = LN  = L moles
totales/tiempo(área); en forma similar, el flujo total del gas es básicamente cons-
tante en G moles totales/tiempo(área).  Entonces, una línea de operación grafica-
da en función de fracciones mol será básicamente recta. En estos casos, se aplican
las ecuaciones de Kremser (5.50) a (5.57) y la figura 5.16 t . Pueden tomarse en
cuenta las pequefias variaciones en A de un extremo de la torre a otro, debido al

t En funcih  de fracciones mol, esas ecuaciones se vuelven

Absorción:

Deserción:

YN,+  -YI  i ANp+’  - A

YN,+ - “ 0 AN,+’  - 1

1% i yN,+’  - mxoYl - mxo
Np =

<1-+,+-q

log A

_ s$+’  - sxO - xNp
xO -YNp+dm sNp+’  - 1

1%
i

xo-yN+Jm---(l-$)+$]
‘4 - YNp+dm

Np =
log s

en donde A = L/mG  y S = mG/L.

(5.54a)

(5.55a)

(5.50a)

(5.51a)
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cambio en L/G como resultado de la absorción o deserción, o al cambio en la
solubilidad del gas con la concentración o la temperatura, haciendo uso del pro-
medio geométrico de los valores de A en la parte superior y en el fondo p71. Para
variaciones gran$es,  se deben utilizar correcciones mas elaboradas p3*  2~  33] para A ,
cálculos gráficos o cálculos numéricos de plato a plato como los que se de-
sarrollan a continuación.

El factor de absorción, A

El factor de absorción A = L/mG  es la relación entre la pendiente de la línea de
operacibn y la de la curva en el equilibrio. Para valores de A menores a la unidad,
correspondientes a la convergencia de la línea de operación y la curva en el
equilibrio para la parte inferior del absorbedor, la figura 5.16 indica claramente
que la absorción fraccionaria de soluto está definitivamente limitada, aun para
los platos teóricos infinitos. Por otra parte, para los valores de A mayores a la
unidad, es posible cualquier grado de absorción si se cuenta con los platos sufi-
cientes. Para un grado dado de absorción de una determinada cantidad de gas,
cuando A aumenta más de la unidad, el soluto absorbido se disuelve cada vez en
más líquido y, por lo tanto, se vuelve menos valioso. Al mismo tiempo, el número
de platos decrece, de tal forma que el costo del equipo decrece. A causa de estas
tendencias opuestas del costo, en estos casos habrá un valor de A, o de L/  G, para
el cual se obtiene la absorción más económica. Generalmente, ésta debe obtenerse
calculando los costos totales para diferentes valores de A y observando el
minimo. Como regla para obtener estimaciones rápidas, con frecuencia se ha en-
contrado que la A más econ6mica  esta en el rango de 1.25 a 2.0.

El recíproco del factor de absorcibn se conoce como el factor de deserción,
s.

Ejemplo 8.3 Calcular el número de platos teóricos que se requieren para el absorbedor y el de-
sorbedor del ejemplo 8.2.

SOLUCl6N

Absorbedor Puesto que la torre será un arreglo de platos, se van a hacer los siguientes cam-
bios en la notación (compárense las figuras 8.4 y 8.12):

f.,  se cambia a L,,, CI se cambia a GN~  +  r x, se cambia a XN,)

L2 Lo ‘32 GI x2 x0
X, X Yl

x2 x0’  Y,
Y Np  + I YI YN,+

Y, Y2 LI

El diagrama de operación se establece en la figura 8.2 y se vuelve a graficar en la figura 8.13, en
donde se adelantan los platos teóricos. Se requieren entre 7 y 8 (aproximadamente 7.6) platos
tebricos.  Alternativamente, el número de platos teóricos se puede calcular analíticamente:

YN, + , = 0.02
O.atlO2

y’ )= G 0.00102
~ = o.-102
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0
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m
m0.016
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ò

m  0.012
c
D

G

J
E” 0.008
I I

1.

,-

0 ’
0 x0 0.04 0.00 0.12 0.16 Figura 8.13 Ejemplo 8.3, el absor-

X = moles de bencenolmol de aceite de lavado bedor .

x0  =  0.005 m - y’/x  = 0.125

LNp =  L,(  1 + XNp)  = (1.787 x 10-3)(  1 + 0.1190) - 2.00 x 10-3  kmol/s

LN L

ANp  mG
=‘*Le 2.00 x 10-3

NP “G,,  + I 0.125 (0.01075) - ‘.488

& = L,(l  + X0)  = (1.787 x lo-‘)  (1 + 0.00503) = 1.7% x lO-3  kmol/s

G, = G,(l + Y,) = 0.01051 (1 + 0.00102) = 0.01052 kmol/s

Ll  JQ
,-%=x=j&=

1.7% x 10-3
0.125 (0.01052) = 1.366

A = (1.488 (1.366)]“.5  = 1.424

YI  - mo p 0.00102 - 0.125 (0.005) = o,0204
YNI+  - “ 0 0.02 - 0.125 (0.005)

De la figura 5.16 o de la ecuación (5.55): Np = 7.7 etapas ideales.

Desorbedor Los platos se determinaron gráficamente de la misma forma que para el absor-
bedor; se encontró que son 6.7. Para este caso, la figura 5.16 da 6.0 platos debido a la relativa
falta de constancia del factor de deserción, l/ANp = Sh:  = 1.197, VA,  = S, = 1.561. Debeuti-
lizarse el método gráfico.
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Ope!raci~n  no isotémlica
Muchos absorbedores y desorbedores trabajan con mezclas gaseosas y líquidos
diluidos; en estos casos, con frecuencia es satisfactorio suponer que la operación
es isotérmica.  Sin\embargo,  las operaciones reales de absorción son, generalmen-
te, exotérmicas, y cuando se absorben grandes cantidades del soluto gaseoso para
formar soluciones concentradas, los efectos de la temperatura no pueden ignorar-
se. Si la temperatura del líquido aumenta considerablemente mediante la absor-
ción, la solubilidad del soluto en el equilibrio se reducirá apreciablemente y la ca-
pacidad del absorbedor se reducir8 (o bien, se requerirán mayores flujos del
líquido). Si la evolucion  de calor es excesiva, se deben instalar espirales de
enfriamiento en el absorbedor o a ciertos intervalos el líquido puede ser elimina-
do, enfriado y regresado al absorbedor. En el caso de la deserción,  una accion  en-
dotérmica, la temperatura tiende a decrecer.

Considérese la torre de platos de la figura 8.14. Si Q,/tiempo es el calor eli-
minado de toda la torre mediante cualquier método, un balance de entalpía para
toda la torre es

Loff~.o  + GN~+&,+I  = 4v4,~,  + G,ff,,  + QTP P (8.11)

G,  moles totaldtiempo

t

y,  fracch  mol soluto

H6,  energlalmol
ì l-

LL----r - L 0 moles totalesltiempo
1 X0 fracción mol soluto

2H HLo  energielmol

GM~  +j moles totalesltiempo

_  Figura  8.14 Operación no isotkrmica.
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en donde H representa en cada caso la entalpía mola1 de la corriente en su con-
centraci6n y condición particular. Es conveniente referir todas las entalpías a la
condición de disolvente líquido puro, gas diluyente puro (o disolvente) y soluto
puro en alguna temperatura base lo; con este fin, a cada sustancia se asigna una
entalpía cero para sh  estado normal de agregación en tO y 1 atm de presión. En-
tonces, la entalpía mola1 de una solución líquida, a temperatura tt  y composición
x fracción mol de soluto, puede obtenerse de la ecuación (8.4) o, según la natura-
leza de los datos disponibles, por

(8.12)

en donde el primer término de la derecha representa el calor sensible; el segundo
representa la entalpía molal de mezclado, o el calor total de disolución, a la con-
centración predominante y a la temperatura base to,  por mol dé solucidn.  Si hay
evolución de calor durante el mezclado, AHs será una cantidad negativa. Si el so-
luto absorbido es un gas a to,  1 atm, la entalpía del gas sólo incluirit  el calor sen-
sible. Si el soluto absorbido es un líquido en las condiciones de referencia, como
en el caso de muchos vapores, la entalpía de la corriente gaseosa debe incluir tam-
bién el calor latente de evaporación del soluto vaporizado (véase el capítulo 7).
Para soluciones ideales, AHs para el mezclado del líquido es cero y la entalpía de
la solución es la suma de las entalpías de los componentes separados, sin tiezclar.
Si la solución líquida ideal está formada por un soluto gaseoso, el calor despren-
dido es el calor latente de condensación del soluto absorbido.

Para una operación adiabática, QT de la ecuación (8. ll) es cero y la tempera-
tura de las corrientes que salen del absorbedor será generalmente más elevada que
la temperatura de entrada debido al calor de disolución. El aumento en la tempe-
ratura causa un decremento en la solubilidad del soluto, el cual a su vez produce
una L/G mínima mayor y un número mayor de platos que en la absorción isotkr-
mica. El diseño. de estos absorbedores puede hacerse numéricamente, calculando
plato por plato, desde el fondo hasta la parte superior. El principio de un plato
ideal, principio según el cual las corrientes efluentes del plato están en equilibrio
con respecto a la composición y la temperatura, se utiliza para cada plato. Enton-
ces, el balance total y el balance del soluto hasta el plato n, como se muestra en el
entorno, figura 8.14, son

L + CN,+,  = L,v, + Gm+,

Lnxn + GN~+,Y,~~+I  = LN~XN~  + G+IY~+I

de donde se pueden calcular L,,  y x,,. Un balance de entalpía es

de donde se puede obtener la temperatura de la corriente L,. Entonces, la corrien-
te G,,  est8  a la misma temperatura que L, y en equilibrio de composición con ella.
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Así, las ecuaciones (8.13) a (8.15) se aplican del plato n - 1 en adelante. Para em-
pezar, puesto que en general sólo se conocen las temperaturas de las corrientes
entrantes L,  y GN,  + , , generalmente es necesario calcular la temperatura t, del gas
G,  (que es la misma que la temperatura en el plato superior) y utilizar la ecuación
(8. ll) para calculh  la temperatura del líquido que sale en el fondo de la torre. La
estimación se verifica cuando en los cáilculos se llega al plato superior; si es nece-
sario se repite todo el chlculo. El método se ilustra mejor con un ejemplo.

J?jempllo  8.4 Se va a lavar un kmol por unidad de tiempo de un gas que consta de 75% metano
y 25% de vapor de n-pentano, n-CsH12,  27 “C,  1 atm, con 2 kmolhnidad  de tiempo de un
aceite de parafina no volhtil,  peso molec.  200. capacidad calorífica 1.884 kJ/kg . K, que entra al
absorbedor libre de pentano a 35 OC.  Calcular el nhmero  de platos ideales para la absorcih
adiabhtica  del 98% del pentano. Despreciar la solubilidad del CH, en el aceite y suponer que la
operación va a ser a 1 atm (despreciar la caída de presih  del flujo a través de los platos). El pen-
tano forma soluciones ideales con el aceite de parafina.

SOLUCION Las capacidades calÓríficas  que se van a encontrar en el rango de temperaturas son

CH,-  35.59 kJ/kmol . K n-C,H,,  -
119.75 W/kmol  .  K como vapor
177.53 kJ/kmol  + K como liquido

El calor latente de evaporación del n-CsH12  a 0 OC  = 27 820 kJ/kmol. Utilizar una temperatura
base r,,  = 0 OC.  Entonces, las entalpías en funcibn  de 0 “C, pentano liquido, aceite de parafina
líquido y metano gaseoso son

H‘ - (1 - x) (1.884) (200) (1‘ - 0) + x(177.53) (IL - 0)

- r‘(376.8  - 199.3x)  kJ/kmol  soluciõn  líquida

ifG  = (1 - y) (35.59) (tG  - 0) + y[119.75  (tG  - 0) + 27 8201

- r,,-(35.59  + 84.16~)  + 27 820~ k.J/kmol  mezcla gas-vapor

Para soluciones que siguen la ley de Raoult, las ecuaciones (8.1) y (8.2)  dan

en donde p = presión de vapor del n-pentano. Por lo tanto, la presión de vapor del n-CsH12  es
400 mm Hg (53.32 kN/m’) a 18.5” C, de donde m = p/p,  = 400/760  = 0.530. En la misma
forma:

1, “C 20 2 5 30 3 5 40 43

m 0.575 0.69 0.81 0.95 1.10 1.25

Es conveniente preparar una grhfica  con estos datos para la interpolación.
Buses: unidad tiempo. De los datos proporcionados,

G N,+, = 1 kmol YN,  + I = o.25

H G,Np+, =  27[35.59  +  8 4 . 1 6  (0.25)]  +  2 7  820(0.25)  =  8484kJ/kmol

L,=2kmol x,  =  0 HLo  = 35 (376.8) = 13 188 kJ/kmol

n-CsH12  absorbido - 0.98 (0.25) = 0.245 kmol

n-C,H12  en G1  - 0.25 - 0.245 - 0.005 kmol _
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G, - 0.75 + 0.005 - 0.755 kmol
0.005

yl  requerida= m = 0.00662

LNp = 2 + 0.245 - 2.245 kmol 0.245x, = - - 0.1091, 2.245
i-

Suponer ti  = 35.6 OC (que se verificara posteriormente)

H G, = 35.6[35.59  + 84.16 (0.00662)]  + 27 820 (0.00662) = 1471 Id/kmol

Ecuación (8. ll) con Qr = 0:

2(13  188) + 8484 = LN,HLvN,  + 0.755 (1471)

LN,HL, N - 37 749 Id,

HL.  N, - s - r,,[376.8  - 199.3 (0.1091)]

tN, - 42.3”C

nlN,  = 1.21 yN,  - ?nN,XN,  - 1.21 (0.1091) - 0.1330

G -4 1 -o;;;33o  = 0.865 kmol

HG,  Np - 42.3[35.59  + 84.16 (0.1330)]  + 27 820 (0.1330) - 5679 kJ/kmol

Ecuacibn  (8.13) con n = NP - 1:

LN,-I + GN,+I - LN,  + GN,

LN,  _ , + 1 - 2.245 + 0.865

L,,-, - 2.llOkmol

Ecuacib  (8.14) con n = NP - 1:

2.1 10xN,  _, + 0.25 - 0.245 + 0.865 (0.1330)

xN, _ , - 0.0521

Ecuación (8.15) con n = NP  - 1:

2.lloH,,,,-, + 8484 - 3374 + 0.865 (5679)

H L,  N,  _ , - 14 302 kJ/kmol

14 302 - tN,-, [376.8  - 199.3 (O.OSZl)]

tN,-, - 39.O”C

Los calculos  se continúan en igual forma hacia la parte superior de la torre, hasta que la compo-
sici6n  del gas desciende, por lo menos, a y = 0.00662. Los resultados son:

n = número de plato r,,  “C -% Y”

Np  - 4 42.3 0.1091 0.1320
NP-l-3 39.0 0.052 1 0.0568
NP-292 36.8 0.0184 0.01875
NP-J-l 35.5 0.00463 0.00450
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En la figura 8.15 se muestra la composición calculada del gas y la temperatura del plato grafica-
da contra el número del plato. La yt  requerida = 0.00662 ocurre aproximadamente a 3.75 pla-
tos ideales y la temperatura en el plato superior es básicamente la supuesta. Si esto no hubiese si-
do asi,  se hubieragecesitado suponer un nuevo valor de tt  y un nuevo cálculo.  Un número ente-
ro de platos reque&  un flujo del líquido ligeramente mayor (para NP  = 3) o menor (para NP =
4); no obstante. como la eficiencia del plato debe aplicarse para obtener el número real de pla-
tos, generalmente se acepta un número no entero.

Tambien es posible una solución gráfica si seutiliza un diagrama de entalpía-
concentración t4j) (vtase  el capítulo 9). Cuando el aumento en la temperatura del
líquido es grande, o cuando hay gases entrantes concentrados y valores pequeílos
de L/G,  la rapidez de convergencia de la t, calculada y supuesta es muy lenta y el
calculo se lleva a cabo más adecuadamente en una computadora digital. Puede
haber un máximo en la temperatura en otro plato que no sea el plato del fondo. Si
se fija el número de platos, tanto la composición del gas saliente como la tempe-
ratura del plato superior deben encontrarse al tanteo. Los casos en que el gas
acarreador se absorbe y el disolvente se evapora t3,  4l pueden considerarse como
sistemas de multicomponentes (que se verán posteriormente).

Número del plato Figura-E.15 Solución al ejemplo 8.4.
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Platos reales y eficiencia del plato

Los mttodos para calcular la eficiencia de Murphree del plato, corregida para el
arrastre EMoE  para platos perforados, se analizaron en detalle en el capítulo 6.
Respecto de un absorbedor o desorbedor dado, dichos métodos permiten el cctlcu-
lo de la eficiencia del plato en función de las composiciones y temperatura del
fluido cuando éstas varían de un extremo a otro de la torre. De ordinario es sufi-
ciente hacer estos cálculos en tres o cuatro puntos y luego proceder como en la fi-
gura 8.16. La línea punteada se traza entre la curva en el equilibrio y la línea de
operación, a una distancia vertical fraccionaria desde aquella línea de operación
que sea igual a la eficiencia de Murphree del gas predominante. Entonces, el va-
lor de E,,,para  el plato inferior es la relaci6n entre la longitud de las líneas
ANAC. Puesto que entonces la línea punteada representa las composiciones
reales de los efluentes de los platos, se utiliza en lugar de la curva en el equilibrio,
para completar la construcción de los platos, que ahora proporciona el número
de platos reales.

Cuando la eficiencia de Murphree es constante para todos los platos, y en
condiciones tales que la línea de operación y las curvas en el equilibrio son rectas
(Ley de Henry, operación isotermica, soluciones diluidas), puede calcularse la efi-
ciencia global del plato y el número de platos reales puede determinarse ana-
líticamente:

E, =
platos ideales -; l%[l  + LiEWA  - 111
platos reales 1oidVA)

(8.16)

Para cálculos aproximados, la figura 6.16 es útil tanto para platos de capucha
como para perforados.

Figura 8.16 Uso de las eficiencias de Murphree para
un absorbedo!.
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Ejemplo 8.5 Se está considerando un proceso para preparar pequehas  cantidades de hidróge-
no mediante la ruptura de amoniaco; se desea eliminar del gas resultante el amoniaco residual,
que no se ha roto. El gas va a constar de Ha y Na  en relaci6n  molar de 3: 1; contendra 3% de NH,
en volumen, a una presión = 2 bars,  temperatura = 30 “C.

Se posee una torrg  de platos perforados, 0.75 m de diametro,  que contiene 14 platos de flu-
jo transversal con un &pacio  entre los platos de 0.5 m. En cada plato, el derramadero tiene 0.53
m de longitud y se extiende 60 mm arriba del piso del plato. Las perforaciones tienen 4.75 mm
de diámetro; están arregladas en forma triangular sobre centros de 12.5 mm, hechos en una hoja
metálica de 2.0 mm de espesor. Sup6ngase  una operación isottrmica  a 30 “C. Calcular la capaci-
dad de la torre para eliminar amoniaco del gas mediante el lavado con agua.

SOLUCIÓN  En este caso, por “capacidad” se entendera obtener un bajo contenido de NHs  del
gas efluente  a flujos razonables del gas. Con base en la geometria del arreglo del plato yen nota-
ción del capítulo 6, se calculan con facilidad los siguientes:

T = dihmtro  de la torre = 0.75 m Z = distancia entre los vertederos = 0.5307 m

A, = secci6n  transversal de la torre = 0.4418 mz W = longitud del derramadero = 0.53 m

Ad  = sección transversal del vertedero = 0.04043 m* hw  = altura del derramadero = 0.060 m

A, = A, - Ad  = 0.4014 m* t = espaciamiento entre los platos = 0.5 m

A,  = area de la perforación = 0.0393 m* z = espesor promedio de flujo = -‘+  Waum
2

Utilizar una cresta del derramadero h, = 0.040 m. Ecuación (6.34): Wer  = 0.4354 m. Ecuación
(6.32): q = 1.839(0.4354)(0.04) 3’2 = 6.406(10-3)  m3/s  flujo del líquido.

(Nota:  este es un flujo recomendable debido a que produce una profundidad del liquido
sobre el plato = 10 cm).

Densidad del liquido = pL - 996 kg/m3

Flujo del liquido = 6.38 kg/s  = 0.354 kmol/s

.‘eso  molec.  pr. del gas entrante = 0.03 (17.03) + 0.97 (0.25) (28.02) + 0.97 (0.75) (2.02)

= 8.78 kg/kmol

8.78 2.0 273
PG=- -___ =

22.41 0.986 213 + 30
0.716 kg/m3

El flujo de inundaci6n  del gas depende del flujo escogido para el líquido. Con base en los valo-
res anteriores, el flujo de inundaci6n  del gas se encuentra mediante resoluci6n  simultanea de las
ecuaciones (6.29) y (6.30) al tanteo. Para estas soluciones, c = 68(10-‘) N/m tensión superfi-
cial. Como prueba final, utilícese un flujo de la masa gaseosa = 0.893 kg/s.

0 . 5 ;38 0.716
-0.893996 ’c-1

‘.’ r  o 1916

Tabla 6.2: (Y  = 0.04893, /3  = 0.0302
Ecuaci6n  (6.30): C, = 0.0834. Ecuaci6n  (6.29): V, = 3.11 m/s basado en A,.

Por lo tanto, el flujo de inundaci6n  de la masa gaseosa = 3.11(0.4014)(0.716)  = 0.893 kg/s
(verificado). Utilícese el 80% del valor de la inundacibn.  V = 0.8(3.  ll) = 2.49 m/s basado en
A,. Flujo de la masa gaseosa = 0.8qO.893)  = 0.7144 kg/s  = 0.0814 kmol/s.

Los metodos  del capítulo 6 dan (notaci6n  del capítulo 6): k, = 2.49 (0.4014)/0.0393  = 25.43
m/s, 1 = 0.002 m, do = 0.00475 m, C,  = 1.09 (0.00475/0.002)“~25  = 1.353, I = 0.002 m,  k =
1.13 kg/m  . s, Re, = doVopG/pG  = 7654, f = 0.0082, h, = 0.0413 m, V, - VA,/A,, =
3.33 m/s, hL = 0.0216 m, hR = 0.0862 m, h, = 0.1491-m,  h, = 3.84 x 10d3 m, h, = 0.1529 m.
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Puesto que hw  + h, + hl = 0.2529 m, esto es bhsicamente  igual a t/2; por lo tanto, la
inundación no ocurrirl.  Los flujos son razonables. V/ V, = O.B(L’/G’)(QJQ~‘.~  = 0.239. Fi-
gura 6.17: E = arrastre fraccionario = 0.009.

En las condiciones predominantes, los m&odos  del capitulo 2 dan &~,(,,,~a~)  mediante la
mezcla N2 - Hz = D,+  = 2.296(10-s)  m2/s.  Se calcula que la viscosidad del gas es 1.122(10-‘)
kg/m . s,  de donde Sco  = IrJq&o  = 0.683. La difusividad del MIs  en soluciones acuosas di-
luidas es 2.421(10-p  = DL  a 30 “C.

Para soluciones diluidas, NH3 - Hz0  sigue la Ley de Henry, y a 30 “C  m = y*/x  = 0.850.
El factor de absorción A  = L/mG  = 0.354/0.850(0.0814)  = 5.116. (Noto: los valores “ópti-
mos” de A,  como 1.25 a 2.0, que se citaron antes, se aplican a los nuevos disefíos, pero no nece-
sariamente a las torres existentes).

Ec.  (6.61): i& = 1.987 Ec.  (6.64): 8, = 1.145 s

Ec.  (6.62): N,‘  - 1.691 Ec.  (6.52): N,oG = 1.616

Ec.  (6.51): EoG - 0.801 Ec.  (6.63): DE  - 0.01344 m2/s

Ec.  (6.59): Pe - 18.30 Ec.  (6.58): $ = 0.1552

Ec.  (6.57): EIcIG  - 0.86 Ec.  (6.60): E, = 0.853

Puesto que la cantidad del gas absorbido es relativamente pequefia  con respecto al flujo
total y como las soluciones líquidas esthn  diluidas, la eficiencia de Murphree se tomará como
constante para todos los platos. Respecto de las soluciones diluidas que se encuentran aqui,  la
linea  de operacih  en funci6n  de las concentraciones en fracción mol es bhsicamente  recta. En
consecuencia, ecuación (8.16):

Eo =
log[l + 0.853 (1/5.116  - l)l I 0710

log(l/5.116)

(Nota): Figura 6.24, con abscisa = l.306(10e5)  para estos datos, muestra & = 0.7 para la ab-
sorción del NH3 en agua, el punto graficado como +). Ecuación (8.16): NI,  = 14(0.710)  = 9.94
platos ideales. Figura 5.16 esth  fuera de escala. Por lo tanto, la ecuación de Kremser: Ecuacibn
(5.54a),  da

YN,+I  -YI I  YN,+I  -YI 0.03 - yII-I (5.116)‘“.94 - 5.116
YN,+I  - “0 YN,+ 0.03 (5.1 16)‘“‘w  - 1

y,  = 2.17 X 10m9  fracción mal de NH, en el efluente. Respuesta.

EQUIPO DE CONTACTO CONTINUO

Las torres empacadas y de aspersión en contracorriente funcionan en forma
distinta de las torres de platos, ya que los fluidos están, no en contacto intermiten-
te, sino en contacto continuo durante su trayectoria a través de la torre. Por lo
tanto, en una torre empacada las composiciones del líquido y del gas cambian con-
tinuamente con la altura del empaque. Por esta razón, cada punto sobre una línea
de operación representa las condiciones que se encuentran en algún lugar de la
torre, mientras que en las torres de platos, ~610  tienen significado real los puntos
aislados sobre la línea de operación correspondiente a los platos.
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Altura equivalente para una etapa ideal
(plato teórico)

Un método simple para disefiar torres empacadas, introducido hace muchos
anos,  ignora las diferencias entre el contacto por pasos y el continuo. En este mé-
todo el número de platos teóricos que se necesitan para un cambio dado en la con-
centración se calcula mediante los métodos de la sección previa. Luego, este nú-
mero se multiplica por la altura equivalente para un plato teórico (HETP), a fin
de obtener la altura necesaria de empaque para efectuar el mismo trabajo. La
HETP debe ser una cantidad determinada experimentalmente y característica de
cada empaque. Desafortunadamente, se encuentra que la HETP varía, no sólo
con el tipo y el tamaflo  del empaque, sino que también varía -y demasiado- con
los flujos de cada fluido; ademas, en cada sistema varía con la concentración. En
consecuencia, se debe acumular una gran cantidad de datos experimentales para
poder utilizar este método. La dificultad estriba en explicar la acción fundamen-
talmente distinta de las torres de platos y de las empacadas; actualmente el méto-
do ha quedado bastante abandonado.

Absorción de un componente

Considérese una torre empacada de sección transversal unitaria, como en la figura
8.17. La superficie interfacial efectiva total para la transferencia de masa, como

Figura 8.17 Torre empacada.
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resultado de esparcir el líquido en una película sobre el empaque, es S por seccih
transversal unitaria de la torre. Esta superficie se describe convenientemente
como el producto de una superficie interfacial específica, superficieholumen  de
empaque, por el volumen empacado 2 volumen/sección  transversal unitaria de la
torre, o altura (la cantidad a es la uA del capítulo 6). En el volumen diferencial
dZ, la superficie interfacial es

dS = a dZ (8.17)

La cantidad de soluto A en el gas que pasa a la sección diferencial de la torre que
se está considerando es Gy  moleshiempo  (área); por lo tanto, la rapidez de trans-
ferencia de masa es d(Gy) moles A/tiempo(volumen diferencial). Puesto que Na
= 0 y NA/(NA  + Na) = 1.0, la aplicación de la ecuación (5.20) da

N, =
moles de A absorbidos d(G)E---Z

(tiempo)(superficie interfacial) a dZ
F

c
ln 1 - yi

1  - Y
(8-W \

Tanto G como y varían de un extremo al otro de la torre, pero Gs, el disolvente
gaseoso que es bhsicamente  insoluble, no varía. Por lo tanto,

d(Gy) =  d Gsb _  G&
(1 -y)2  l -y

(8.19)

Por sustitución en la ecuación (8.18),  y reordenando e integrando,
YI

z = Gdy
yo  F,a(l  -Y)  ln[(l  -Y,)/  (1 - v>l

(8.20)

El valor de yi  puede encontrarse mediante los métodos del capítulo 5, utilizando
la ecuación (5.21) con N,/CN  = 1:

Para cualquier valor de (x, y) sobre la curva de operación graficada en función
de fracciones mol, se grafica  una curva de xi  VS. yi  de la ecuación (8.21),  a fin de
determinar la intersección con la curva en el equilibrio. Esto da lay y yi  locales que
se usarán en la ecuación (8.20) ? . Entonces, puede integrarse la ecuación (8.20)
gráficamente, después de trazar el integrando como ordenada contra y como abs-
cisa.
Sin embargo, se acostumbra más proceder como sigue laI. Puesto que

Y -y; = (1 -YJ  - (1 -Y) (8.22)

t Como se demostr6 en el ejemplo 8.6, para soluciones moderadamente diluidas es satisfactorio de-
terminar yi  mediante una línea de pendiente - kg/$u  trazada desde (x,y) sobre la línea de operación
hasta la intersección con la curva en el equilibrio, de acuerdo con la ecuaci6n (5.2).
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el numerador y el denominador de la integral de la ecuación (8.20) pueden mul-
tiplicarse por el lado derecho e izquierdo de la ecuación (8.22) para dar

y ’z=
/

G(1 -YLwQ

Y2
Fc4 - Y)(l - YJ

(8.23)

en donde (1 - y)iM es la media logarítmica de 1 - yi  y 1 - y. Definiendo una al-
tura de una unidad de transferencia del gas H,,  como

H,G  = g =
G G

k,a(l  - Y)M = bl+u  - Yhf
(8.24)

G

La ecuación (8.23) se vuelve

YI

Z =
s

HrG (1 -Yhfdy y’

Y 2
(1 - y) (y - yJ  = HtG y2  (1 - y) (y - yJ  = HfGNfGJ

(1 -Yb&

(8.25)

Aquí se saca partido de que la relación G/FGa  = H,,  es mucho más constante
que G o F&a;  mas aún, en muchos casos se puede considerar constante dentro
de la exactitud de los datos que se tienen. En la integral de la ecuación (8.25),  que
contiene sólo los tkrninos  en y, si se desprecia la relaci6n (1 - y)J(l  - y), se ve
que el resto es el número de veces que el promedio y - yi  se divide entre el cambio
de concentración del gas yr - yz. Como en el capítulo 7, ésta es una medida de la
dificultad de la absorción, y la integral se conoce como el número de unidades de
transferencia del gas Nrc.  Entonces, HIG  es la altura del empaque que da una uni-
dad de transferencia del gas. La ecuación (8.25) puede simplificarse más todavía
sustituyendo el promedio aritmético por el promedio logarítmico (1 - y)iM 1’1:

(1 - Y;)  - (1  -Y)
(’  -‘)M  = ln[(l  -y;)/(l  -y)] m

(1  -YJ  + (1  -Y)
2 (8.26)

que tiene poco error. Entonces, N,q  se vuelve

y’
N,G =

s

+qnl  -Y2Q

y2 Y - Yi 2 Y-Y,
(8.27)

que permite una integración gráfica más sencilla. Con frecuencia, una gráfica de
My - yi) VS. y para la integración gráfica de la ecuación (8.27) cubre grandes
rangos de la ordenada. Esto puede evitarse13’1  reemplazando dy por su igual yd In
y, de forma que
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4G = 2.303J bYl  y 1  -Y2-dlogy  + 1.152 log-
logy, y - yi 1  -Y1

(8.28)

Para soluciones diluidas, el segundo término de la derecha de las ecuaciones
(8.27) y (8.28) se puede despreciar, F,a w Kya,  y yi puede obtenerse trazando una
línea de pendiente - kXu/kya  desde los púntos  (x,y)  sobre la línea de operación
hasta la intersección con la curva en el ,equilibrio.

Todas las relaciones anteriores tienen su homólogo en función de las con-
centraciones del liquido, obtenidas exactamente de la misma forma

sXI L dx

s

XI
Z=

L(l - x)¡~ dx
x2  F,u(  1 - X) In [ (1 - x)/ (1 - x;)] = xz FLa(l  - x)(xi  7 X)

(8.29)

sXI
Z = H,L (1 - x)iM dx ~1 ( 1  - X)iM  d x

x2

(1 - X)(Xi  - x) = H,,L2 (1 _  x>(xi  _  x) = KLN~L W30)

H,, = & =
L LL k,U(  1 - X)iM = kLUC(1  - X)i,+f

J

x’ d x  +Ilnl  - x,
NIL = - -

x1
xi  - x 2 l - x ,

(8.31)

(8.32)

en donde HIL  = altura de una unidad de transferencia del líquido
N,L  = numero de unidades de transferencia del líquido

(1 - x)&f = media logarítmica de 1 - x y 1 - xi
Cualquiera de los conjuntos de ecuaciones lleva al mismo valor de Z.

Desorbedores Se aplican las mismas relaciones que para la absorción. Las
“fuerzas motrices” y - yi  y xi  - x que aparecen en las ecuaciones anteriores son
entonces negativas; empero, como para los desorbedores xz > x1  y yz > y, , el re-
sultado es una Z positiva como antes.

Ejemplo 8.6 El absorbedor de los ejemplos 8.2 y 8.3 va a ser una torre empacada, 470 mm
dihmetro,  llena con sillas de Berl  de 38 mm (1.5 in).  Las circunstancias son:

Gas Contenido de benceno: entrada, y,  = ,0.02  fracción mal, Y, = 0.0204 moles/moles gas
seco.

Salida:

y*  = 0.00102 Y2 = 0.00102
Gas no absorbido:

peso molec.  pr. = 11.0

Flujo de entrada = 0.250 m3/s  = 0.01075 kmol/s;  0.01051 kmolh  sin benceno

Temperatura = 26 “C, presih  pt  = 1 .07(lÓ5)N/m2  (803 mm Hg)
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Viscosidad = 10T5  kg/m . s (0.010 centip.); DAG  = l.30(10e5)  m2/s

Liquido Contenido de benceno: entrada, x2 = 0.005 fracciión  mol, X2 = 0.00503 moles
benceno/moles aceite

Salida: ;

x1 = 0.1063, x, ,= 0.1190
Benceno libre de aceite:

peso molec.  = 270; viscosidad = 2(10e3)  kg/m * s (2.0 centip);

densidad = 840 kg/m3; rapidez = 1.787(10T3)  kmol/s.

Temperatura = 26 “C. DA,L  = 4.77(10-l@)  m2/s.

Tensión superficial = 0.03 N/m2; rp = y*/x = 0.1250

Calcular la profundidad de empaque que se requiere.

SOLUCIÓN Para graficar la Ilnea  de operación, utilicese  la ecuación (8.9) para calcular los valo-
res de X y Y (o extraerlos de la-figura 8.10) y convi&tase  ax = X/(1  + X),  y = Y/(l + Y). Por
lo tanto,

0.01051 (0.0204 - Y) = (1.787 x 10-3)  (0.1190 - X)

X X Y Y

0.00503 0.00502 0.00102 o.qo102
0.02 0.01961 0.00357 0.00356
0.04 0.0385 0.00697 0.00692
0.06 0.0566 0.01036 0.01025
0.08 O.Q74  1 0.01376 0.01356
0.10 0.0909 0.01714 0.01685
0.1190 0.1063 0.0204 0.0200

Los valores de y,y  x (la línea de operación) se grafican junto con la linea en el equilibrio, y =
0.1250x,  eh la figura 8.18. Aunque en este caso la curvatura no es grande, la línea de operación
no es recta sobre coordenadas en fracciones mol.
4 El Brea de la sección transversal del absorbedor = ~r(0.47)~/4  = 0.1746 m2. En el fondo,

L’ - (1.787 x lo-‘)(260)  + 0.1190(1.787  x lo-‘)(78)  I 2 75  kg,m2.  s
0.1746

En forma similar, en la parte superior, L ‘ = 2.66 kg/m2 . s. L’ pr = 2.71 kg/m2 . s. En la mis-
ma forma para el gas, en el fondo G’ = 0.761 kg/m2.  s; en la parte superior G’ = 0.670
kg/m’ . s; G’ pr = 0.716 kg/m2.  s.

Las cantidades del flujo cambian tan poco de un extremo al otro de la torre que se pueden
utilizar valores promedio para calcular los coeficientes de transferencia de masa, que entonces se
pueden considerar como constantes. Las circunstancias son precisamente las del ejemplo 6.6, en
donde se encontrb  que

Fcu  = 0.0719 kmol/m’  . s F,a = 0.01377 kmol/m3. s

Las composiciones en la interfase que corresponden a puntos sobre la línea de operación de la fi-
gura 8.18 se determinan con la ecuaci6n  (8.21). Por ejemplo, en (x = 0.1063, y = 0.0200) sobre
la línea de operación en el punto A,  figura 8.18, la ecuacibn  (8.21) se vuelve
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A

0.004

l!!

///

ti--

0
n

r
-(x2,  Y2)

I I / , I I

” 0.04 0.08 0.12 0
x =  fracci6n  mal  de benceno en el  l iquido

4 Figura 8.18 Solución al
ejemplo 8.6.

1  -y,  = ( 1  ;~;;)00”“‘ce”s
1 - 0.0200

Esto se grafica (Yi  VS. xi) como la curva AB sobre la figura 8.18 hasta ìntersecar la curva en el
equilibrio en B, en donde yi  = 0.01580.

Nota: En este caso, puesto que las concentraciones son bajas, puede obtenerse un valor
esencialmente correcto de yi  por el calculo siguiente, mas o menos tedioso. La tabla 3.1 muestra

En el punto A  sobre la línea de operación, 1 - y = 1 - 0.02 = 0.98, 1 - x = 1 - 0.1063 =
0.8937. Como aproximación, éstas se pueden tomar como (1 - y)iM y (1 - x)~~,  respectivamen-
te. Entonces

%*
0.07 19

= - = 0.0734 kmol/m3. s . (fracción mol)l
0 . 9 8

ka
0.01377

= - - 0.01541 kmol/m’ . s (fracci6n  mol)
0.9837

De acuerdo con la ecuación (5.2),  - ~.@/c,AI = - 0.01541/0.0734  = - 0.210, y si se traza una
linea recta con esta pendiente desde el punto A, intersèca  a la curva en el equilibrio en yi  =
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Figura 8.19 Integración grafica para el ejemplo 8.6.

0.01585. En otras palabras, la curva AB es casi una linea recta de pendiente - 0.210. El error
con este mttodo se vuelve menor aún a concentraciones menores.

Cuando se tengan que utilizar las F, es suficiente proseguir como se muestra a conti-
nuacibn.  En la figura 8.18 se traza la línea vertical AC  hasta intersecar con la línea horizontal
CB,  se localiza asi  la intersección en C. Repítanse los cálculos en otros dos puntos, como Dy E,
y tracese  la curva EDC.  Entonces, las concentraciones en la interfase G correspondientes a cual-
quier punto F sobre la linea de operacibn  pueden obtenerse mediante la construcción que se
muestra en la figura que lleva al punto G.

De modo similar se determinaron los valores de yi  que se tabulan a continuaci6n

Y
Y - Y,

h3Y

0.00102 0.000784 4.32 -2.9999 = 108yz
0.00356 0.00285 5.02 - 2.4486
0.00692 0.00562 5.39 -2.1599
0.01025 0.00830 5.26 - 1.9893
0.01356 0.01090 5.10 - 1.8687
0.01685 0.01337 4.84 - 1.7734
0.0200 0.01580 4.76 - 1.6990 = logy,

Puesto que los coeficientes de transferencia de masa son básicamente constantes, se va a
utilizar la ecuación (8.28) para determinar N,o. Con base en los datos tabulados antes, se traza
la curva para la integración gráfica de la ecuación (8.28) en la figura 8.19. El área bajo la curva
(en la ordenada cero) es 6.556. Entonces, por la ecuaci6n  (8.28)

N,G  - 2.303 (6.556) + 1.152 log 1 _ o.0200
1 - 0.00102 li I5 11.

La rapidez promedio P*J  es v,  ? @ u,  ,
G  I 0.01075 + 0.01051/  (1 - 0.00102) = 0.0609 kmol/m2.  8

Ecuacibn  (8.24):
2(0.1746&-U+

&G  - A - K - 0.847 m
G .

Z - H,GN,G  - 0.847 (15.11) ~-12.8  espesor del empaque. Respuesta.
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Notu:  Para este problema, las circunstancias son tales  que son adecuados los c&ulos  sen-
cillos del ejemplo 8.7. Sin embargo, el m¿todo  que se utilizó antes es propio para soluciones de
cualquier concentrach y cuando la curva en el equilibrio no es recta. Si los flujos varian apre-
ciablemente de la parte superior a la inferior de la torre, de tal forma que también varian los ce
eficientes de transferencia de masa, estas variaciones se toman en cuenta fkilmente  para deter-
minar yk  En estos casos, b debe utilizar la ecuación (8.20) para calcular Z.

Coeficientes totales y unidades de transferencia
(m  = @@xi  = const.)

Con respecto a los casos en que la curva de distribución en el equilibrio es recta y
la relación entre los coeficientes de transferencia de masa es constante, ya se
mostró, en el capítulo 5, que son apropiados los coeficientes de transferencia de
masa globales o totales. Entonces, pueden escribirse las expresiones para la altura
del empaque

z = N,cxiH,OG (8.33)

J
YI

N
(1 - Y)*A.f  Q

rOG  =
y2 (1 -YNY  -u*)

NrOG  =

(8.34)

(8.35)

(8.36)N
J

YI dY 1 + Y,
rOG  = y, Y - Y*

+ fln-1 + Y,

H
G

IOG 1w,%(l  - Y)*hf
(8.37)

En donde y* (o r*) es la concentración del soluto en el gas correspondiente al
equilibrio con la concentración del tiquido  x (o X),  de tal forma que y - y* (o Y
- Y!+) es simplemente la distancia vertical entre la línea de operación y la curva
en el equilibrio. (1 - Y).~  es el promedio logarítmico tanto de 1 - y como de 1 -
y*. Estos mktodos  son convenientes, puesto que no se necesitan obtener las con-
centraciones en la interfase; la ecuación (8.36) es especialmente adecuada puesto
que la línea de operaci6n  en las coordenadas X, Y es recta. NtoG  es el númeti de
unidades globales de transferencia del gas y H,,  la altura de una unidad gIoba1
de transferencia del gas.

Generalmente, las ecuaciones (8.33) a (8.37) se utilizan cuando la resistencia
principal a la transferencia de masa se encuentra en el gas. Para los casos en que
la resistencia principal a la transferencia de masa está en el líquido, es rnhs conve-
niente utilizar

z = 4OLfJIOL (8.38)
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J
~1

N
(1 - x)+M  dx

fOL =
x2  (1 -  X)(X’ -  x)

(8.39)

N
I

XI dx
IOL  =

x2
x*  _ x  + sn

1 - x,
l-x, . 03.40)

N1OL  = /
XI  dX

x2

x* _ x + fin

1 + x,
1 + x, (8.41)

H
L L L

IOL =  -  =
FoLa K,a(l - x)+M z K,ac(l - x)+~

(8.42)

Soluciones diluidas

Se puede simplificar bastante el chlculo  del número de unidades de transferencia
para mezclas ,diluidas. Por ejemplo, cuando la mezcla gaseosa está diluida, el se-
gundo thnino de la definición de NKK; [ecuación (8.35)) se puede despreciar
completamente

N /
y’

IOG  =
4

y2  Y-Y+  -
(8.43  ~

./

Si la curva en el equilibrio en función de fracciones mol es lineal, en un rango de
x, a 3 de composiciones,

Y l =m⌧+r (8-W

Si las soluciones esthn diluidas, también la línea de operación se puede considerar
como una línea recta

Y m-&- x2)  + Yz

de forma que la fuerza motriz y - y* es lineal en x

y-y+=qx+s (8.W
en donde 4, r y s son constantes. Por lo tanto, la ecuación (8.43) se transforma en

N =
x’ dx

IOG  = 5
J

-=Lln(Y  -r% * YI  -Y2

X2
qx + s Gq  (y - y*)2 (Y  -y*),  - (Y  -Y92

ln[(u  -Y%/  (Y - Y*>z]

N rOG  = tY”--=;,

(8.47)

(8.48)



ABSORCI6N  DE CMSES 343

en donde (y - y*),  es el promedio logarítmico de las diferencias de concentra-
ción en los puntos terminales de la torre. Algunas veces esta ecuaci6n  se utiliza en
la conocidísima forma de la rapidez de transferencia que se obtiene sustituyendo la
diferencia de N&

WY,  - YJ = K9ZP,(Y  - u*)A4 (8.49)

Soluciones diluidas, Ley de Henry

Si se aplica la Ley de Henry [r de la ecuaci6n  (8.44) = 01,  eliminando x entre las
ecuaciones (8.44) y (8.45) y sustituyendo y* en la ecuación (8.43),  se tiene para
los absorbedores t9)

(8.50)

en donde A = L/mG, como antes. Para desorbedores, la expresión correspon-
diente, en función de NtoL  es similar

N
I;;;; (1 - Al + A

10.5  =
1

1 - A
(8.51)

Estas ecuaciones se muestran convenientemente de manera gráfica en la figura
8.20.

Construcción grhfica para unidades,
de transferencia [*l

La ecuación (8.48) demuestra que ~610  se obtiene una unidad global de transfe-
rencia del gas cuando el cambio en la composición del gas es igual a la fuerza
motriz global promedio que ocasiona el cambio. Considerese ahora el diagrama
de operación de la figura 8.21, en donde la línea KB se ha trazado de tal modo
que en cualquier punto esté verticalmente a la mitad entre la línea de operación y
la curva en el equilibrio. El paso CFD, que corresponde a una unidad de transfe-
rencia, se ha construido trazando la línea horizontal CEF, de manera que la linea
CE = EF y continúe verticalmente hasta D. yo - yH puede considerarse como la
fuerza motriz promedio para el cambio en la composición del gas yO - yF corres-
pondiente a este paso. Puesto que GE = EH,  y si la línea de operación se puede
considerar recta, DF = 2(GE)  = GH,  el paso CFD corresponde a una unidad de
transferencia. En la misma forma se pueden obtener las otras unidades de trans-
ferencia (JK  = KL, etc.). Calculando N,o‘,  se puede trazar la línea KB a la mi-
tad, horizontalmente, entre la curva en el equilibrio y la línea de operaci6n;  la
línea KB bisecará a las partes verticales de los pasos.
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Figura  8.28 Ntmero  de unidades de transferencia para absorbedores o desorbedores  con factor de
abaorch  o deorci6n  constante.
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x = fracci6n  mal  de soluto en el líquido

Figura 8.21 Ddermi~ación  grU’ica de las
des de transferencia.

Alturas globales de las unidades
de transferencia

Cuando son apropiados los números globales de las unidades de transferencia, las al-
‘turas  globales de las unidades de transferencia se pueden obtener a partir de las
ahras  de las fases individuales mediante las relaciones que se obtuvieron en el
capítulo 5. Por lo tanto, la ecuación (5.25a),  con m’ = m”  = m = cte., se puede
escribir como

G- = G(l  - Y)IM
Fo,a FG41 -YL

; mG  L (l--x),
L FLa (1 -Y)*M

de donde, por definición de las alturas de las unidades de transferencia,

H (1 -Yhhf *H  (l - x)ibt

‘OG  = HfG(l - y)*M  + L ‘=(l - y)*M

(8.52)

(8.53)

Si toda la resistencia a la transferencia de masa está básicamente en el gas,
Yi f-Y*>  Y

H = HIG  + t1 - x)iM
rOG

(1 -Y)*hf
(8.54)

y, para soluciones diluidas, la relación de concentración en la última ecuación
puede eliminarse. En la misma forma, la ecuación (5.26a) da

HKOL I HrL  ;; 1 )-
x +M

+ -$HtG;;  -;;E (8.55)

y si toda la resistencia a la transferencia de masa se encuentra básicamente en el
líquido,
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H IOL  = 4L  + $40
(1 -Yhhf
0 - 4M

(8.56)

La relación de concentración de la Utima  ecuación puede despreciarse en solu-
ciones diluidas. En el capítulo 6 se resumen los datos para los coeficientes de las
fases individuales para empaques estándar.

Ejemplo 8.7 Repítanse los chlculos  del ejemplo 8.6 utilizando los procedimientos simplifica-
dos para mezclas diluidas.

Nlmero de unIdades  de tra~fere~~cir
u) Utilkesc  la ccuaciõn  (8.48). y1  = 0.02, x1 = 0.1063, yf  = @,  = 0.125(0.1063)  =

0.01329, 0) - y*)1 I 0.02 - 0.01329 = 0.00671. yz  = 0.00102, x2 = 0.0050, Yf =
@Lq  E 0.125(0.005)  = o.a-Q62s,  (Y - y’)z  = 0.00102 - 0.000625 ,=  o.OOf395.

OO&  0000395
(Y-Y*h=  .In (O.q@,O.m,  395) - oaE23

N
0.02 - 0 .00102

100  - 0.00223
- 8.51 Respueatn.

6) Ecuaciõn  (8.50) o figura 8.20 Apr = 1.424 (ejemplo 8.3)

0.024,
I

X = moles de bencenolmol  de aceite de lavado

Flgun  8.22 Soluci6n  al ejemplo 8.7.
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Y2-ml-9 0.00102 - 0.125 (0.005) = oo2(#
YI - m1 0.02 - 0.125 (0.005) *

De la ecuacibn  (8.50) o de la figura 8.20, N,oo 5 9.16. Respuesta.
c) La construcción grM’ica  para las unidades de transferencia se muestra en la figura 8.22.

Las coordenadas de relaci6n  mol son satisfactorias para mezclas diluidas (aun cuando
la figura 8.21 esta trazada en fracción mol); la linea  de operaci6n  y la curva en el
equilibrio se volvieron a trazar mediante la figura 8.10. La línea BD se traz6  vertical-
mente en todos los puntos entre la línea de operación y la curva en el equilibrio; los pa-
sos de la unidad de transferencia se construyeron haciendo que fueran identicos  los
segmentos horizontales como AB y BC. El numero requerido de unidades de transfe-
rencia es 8.7. Respuesta.

d) Ecuaci6n  (8.36). Con base en la figura 8.10, para cada valor de X,  los valores de Y se
toman de la linea de operaci6n  DF; los de Y’@  se toman de la línea en el equilibrio
(pueden tambien  calcularse a partir de las ecuaciones de estas lineas)

1
Y - P

x, = 0.00502 0.00102 0.000625 2531
0.02 0.00357 0.00245 893
0.04 0.00697 0.00483 467
0.06 0.01036 0.00712 309
0.08 0.01376 0.00935 227
0.10 0.01714 0.01149 177.0

x, = 0.1190 0.0204 0.01347 144.3

La integral de la ecuaci6n  (8.36) puede calcularse grM’icamente  a partir de una grafica de l/(Y
- F) como ordenada VS. Y como abscisa, o, siguiendo la sugerencia de la ecuación (8.28),  a
partir de una grafica de Y/( Y - F) como ordenada VS. log Y como abscisa. Entonces, el tbrmi-
no de la integral es 8.63. Y

N 1 + O.OOlM,OG  = 8.63 + fln 1 + o.0204  = 8.62 Respuesta.

Altura de una unidad de transferencia. Puesto que las soluciones estAn  diluidas, la ecuacibn
(8.54) se vuelve

Del ejemplo 6.4, F@ = 0.0719 kmol/m’ . s y FLu = 0.01377 kmol/m3.  s. G pr = 0.0509
kmol/m2  . s (ejemplo 8.6). L-pr  = l.787(10V3)[(1  + O.íl90)  + (1  + 0.00503)j/2(0.1746)  =
0.01087 kmol/m2  . s. Ecuaci6n  (8.24): /

H,G = ; = gg = 0.847 m
G  *

Ecuaci6n  (8.31):

H,L  = &, = E = 0.789
L *

H 0.789,m = 0.847 + 1.424  = 1.401 m

2 = H,OG&G = 1.401 (9.16) = 12.83 m Respuesta.
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Operación 00 isotérmica
Todas las relaciones desarrolladas hasta ahora para torres empacadas, son váli-
das tanto para operaciones isotérmicas como no isotérmicas; sin embargo, no
abarcan todo lo relativo a las no isotermicas.  Durante la absorción, la liberación
de energía que ocurre en la interfase debido al calor latente y al calor de disolu-
ción, hace que la temperatura en la interfase se vuelva mayor que la del líquido.
Este hecho cambia las propiedades físicas, los coeficientes de transferencia de
masa y las concentraciones en el equilibrio. Pueden entrar en el. problema efectos
laterales más sutiles, asociados con cambios en el volumen y difusión térmica 14* ‘*
ll* 42).  En la prktica,  cuando la energía liberada es mucha (como en la absorción
de HCl u 6xidos nitrogenados en agua), el aumento en la temperatura limita la
concentración final de la solución que se va a producir tz31,  a menos que se haga
un gran esfuerzo para suprimir el calor.

Para soluciones relativamente diluidas, se puede hacer una aproximacián
moderada suponiendo que todo el calor producido durante la absorción es atra-
pado por el líquido; de esta forma se desprecia el aumento en la temperatura del
gas. Esto induce una temperatura del líquido mayor de la probable, lo cual lleva a
una torre más elevada de lo necesario. Un procedimiento ligeramente más correc-
to, pero aun aproximado, desprecia la resistencia térmica y la resistencia a la
transferencia de masa del líquido t361.  El método que se da a continuación consi-
dera dichas resistencias y también la transferencia simultanea de masa del solven-
te, el cual se evapora en las paredes templadas de la torre y se vuelve a condensar
en las partes más frías t4n.  Se ha confirmado experimentalmente Pa].

Absorción y deserción  adiabbáiticas

Debido a la posibilidad de tener efectos sustanciales de temperatura, se debe tomar en cuenta la eva-
poracih y la condensaci6n  del disolvente liquido. Por lo tanto, para este problema, los componentes
se van a definir en la siguiente forma:

A - soluto principal transferido. presente en la fase gaseosa y líquida
B = gas acarreador, que no se disuelve, presente ~610  en el gas
C = disolvente principal del liquido, que se puede evaporar y condensar, presente en la fase gaseosa y
líquida

Obs&vese  la figura 8.23, que es una representación esquemhtica  de una sección deferencia1 de la torre
empacada 1411.  Por conveniencia, se muestran las fases separadas por una superficie vertical. Las
entalpías esthn  referidas a los componentes puro8 sin mezclar, en su estado normal de agregacibn,  a
cierta temperatura conveniente ro ya la presión de la torre. Las entalplas  del líquido están  dadas por la
ecuación (8.12),  expresadas por mol de solución:

HL  - C,(r, - ro) + AHS (8.12)

dH, - CL  dr,  + dAH, (8.57)

Las entalpias del gas esth  expresadas por mol del gas acarreador B:

4 - Cdt,  - 3 + Y,,[CdtG  - ro) + bol + Yc[Cc(t, - 3 + &,,l (8.58)
dH;  - Ca dtG  + Y,,C,  dr,  + [ C,,(  tG  - 3 + bol dY,  + Y,Cc  dr, + [CcAtG  - to)  + &,,l dY,

(8.59)
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Si el soluto A es un gas a 6, X,c  se toma como cero.

Rapidez de transferencia Los fluxes  de masa y calor que se muestran en la figura 8.23 se toman
como positivos en la dirección del gas al liquido y negativos en la dirección opuesta. Las relaciones que
se desarrollan a continuación son validas para cualquier combinación de dichos fluxes.  Considérese la
fase gaseosa: el soluto A y el disolvente en forma de vapor C se pueden transferir, pero Na = 0

Y

N,a  dZ - R,F,,  In ~A~yy*i)a  dZ = -G,  dY,
(

NC a dZ  - R,F,, ln Rc - YC,  i
Rc -YC

adZ= -G,dY,

en donde RA = NA/(N*  + NC),  Rc = Nc/(NA  + NC).  Puesto que los fluxes  NA  y NC pueden tener
cualquier signo, las R pueden ser mayores o menores de 1 .O, positivas o negativas. Sin embargo, RA
+ Rc = 1 .O. La rapidez de transferencia de calor para el gas es

qca  dZ = hCa(t, - ti) dZ (8.62)

en donde & es el coeficiente de convección corregido para la transferencia de masa. En la misma for-
ma, para el líquido

N,a  dZ  = R,FL,, In RA - XA
R.t-xbi

Nca dZ = RcFLv c ln’ Rc - xc
Rc  - xc.i

Superficie de
las interfases = u dZ

I L + dL
fr +  dtr

Brea), gas da acarreo

H,  = entalpfa,  energialmol B,

Figura 8.23 Secci6n  diferencial de un absorbedor o desorbedor empacado.
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qLo  dZ = h,o(t, - 1‘) dZ

Balance de masa Véase el entorno III, figura 8.23.

(8.65)

Puesto que

entonces

L+dL+G-L+G+dG
dL = dG
G = GB(l  + Y,,  + Y,)

dL = G,,(dY,,  + dY,) (8.W

Balances de entalpin El balance para el gas utiliza el entorno 1, figura 8.23, el cual se extiende hasta
la interfase, pero no la incluye:
Rapidez de cambio de la entalpía con respecto al tiempo, entrada = CaH; (8.67)

Rapidez de cambio de la entalpía con respecto al tiempo, salida = Ga(H&  + dH,$)

- GB  dY,,[C,&  - ro)  + hd

- GB  dYc[Cdk - ro)  + hd (8.W

Los últimos dos terminos  son las entalplas  de la masa transferida. En estado estacionario,
rapidez de cambio de la entalpla con respecto al tiempo, entrada - rapidez de cambio
de la entalpla con respecto al tiempo, salida = rapidez de la transferencia de calor.

La sustituci6n  de las ecuaciones (8.62),  (8.67) y (8.68),  con la ecuación (8.59) para H,, da como re
sultado

- GB(CB  + Y,,c,,  + Y&,-)  dr,  = h;,O(t, - ti)  dZ (8.69)

En la misma forma, para el liquido. El entorno II se extiende hasta la interfase, pero no la incluye.

Rapidez de cambio de la entalpía
con respecto al tiempo, entrada = (L + dL)(H,  + dH,)  + ( NAgh  i + NcH(=  ¡)o dZ (8.70)

H,, i es la entalpla parcial de un componente J( = A,C)  en solución a la temperatura ti, concentración
Xj,  i; el último termino es la entalpía de la sustancia transferida desde el gas.

Rapidez de cambio de la entalpía con respecto al tiempo, salida = L.HL

En estado estacionario,

(8.71)

Rapidez de cambio de la entalpía con respecto al tiempo, salida = rapidez de cambio de la entalpla
con respecto al tiempo + rapidez de la transferencia de calor

La sustituci6n  de las ecuaciones (8.12),  (8.57). (8.60),  (8.61). (8.65). (8.66). (8.70) y (8.71),  y elimi-
nando la diferencial de segundo orden dH dL,  da como resultado

t(C,  dr, + dAH,) - GB{  - [C,(t, - tO) + AH,](dY,  + dY,-)  + IT,¡ dY,  + Hc, dY,}

- hLo(ti  - tL)  dZ (8:72)

Finalmente, un balance de entalpía, utilizando el entorno III:

Rapidez de cambio de la entalpía
con respecto al tiempo, entrada = GaHt,  + (Jf,  + dH‘)(L  + dL.)

Rapidez de cambio de la entalpia
con respecto al tiempo, salida = LH, + G,,(H; + dH;,j ’

(8.73)

(8.74)

En estado estacionario,
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Rapidez de cambio de la entalpia con respecto al tiempo, entrada = rapidez de cambio de la entalpía
con respecto al tiempo, salida
La sustituci6n  de las ecuaciones (8.12). (8.57).  (8.59).  (8.66). (8.73) y (8.74). e ignorando oT&  & se ob-
tiene

L(C,  dr,  + dAH,)  - G,( CB dtG  + Y,,C,  dra  + [ C,,(to  - t,,) + X,]  dY,

+ Yccc  4 + [Cc(tc - 10) + kol  dYc

- WA + dYc)[CL(tL  - ro)  + WI) (8.75)

Chdidonea  en la interfnne Igualando el lado derecho de las ecuaciones (8.72) y (8.75). se obtiene la
temperatura en la interfase:

GB
ti  - tL + S;L,

I[
Rh i - C,(r,  - ro)  - XAo] 2

+[ki  - WG - 3 - &o]$$

4- (Cn  + YAC,  + YCCC)~ 1

Las ecuaciones (8.60),  (8.61) y (8.69) dan los gradientes para estas expresiones

dY,
-Zr*

RAFG,  AU  M RA - YA. i

GB RA-Y,

dYc
XT-

WG. CU  l,,  RC - YC.  i

GB Rc -YC

dr,
dz--

h&(to  - ti)
G,(C,  + YACA  + yccd

(8.77)

(8.78)

(8.79)

Las condiciones en la interfase se obtienen de las ecuaciones (8.60) y (8.63) para A:

YA.,  - R, - (R, - y*)(  ;;If;i)FLJb’* w-w

En forma similar para C:

YC.;  - R, -<& - yc)(  ~---x~i)F“c’FG’c (8.81)

Éstas se resuelven simultaneamente con sus curvas de distribuci6n  en el equilibrio respectivas, en la
forma descrita en el capítulo 5 (véase ejemplo 5.1). El calculo es por prueba: se supone RA,  de donde
Rc  = 1 - RA  y las R correctas son aquellas para las cuales x,+,  i + xo, i = 1 .O.

Las entalpías parciales de la ecuación (8.76) se pueden obtener de diferentes formas; por
ejemplo, a partir de datos de los coeficientes de actividad il*l, a partir de los calores integrales de solu-
ción por el método de la intersección de tangentes lz2*  4ol.  Sin embargo, puesto que las presiones par-
ciales en el equilibrio de los componentes Ay C de estas soluciones se necesitan en un intervalo de tem-
peratura para cualquier caso, el procedimiento mas sencillo es el descrito antes con respecto ala figura
8.2 y la ecuación (8.3). Para soluciones ideales, HJ,  i es la entalpía del líquido puro J en ti para toda
XJ,  i.

Los coeficientes de transferencia de masa deben ser aquellos asociados con cada fase líquida y
gaseosa: los coeficientes globales no sirven. Las correlaciones del capitulo sexto proporcionan los co-
eficientes para las sillas de Berl  y los anillos de Raschig; datos adicionales se resumen en The  Chemicul
Engineers’ Handbook  u41.  Los coeficientes de tipo k no son adecuados, debido a que en algunos casos la
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transferencia es opuesta al gradiente de concentraci6n;  pero las k pueden convertirse a F (tabla
3.1). Datos similares en la forma de H, se pueden convertir a Fu [ecuaciones (8.24) y (8.31)].  Los coefi-
cientes de transferencia de calor pueden calcularse.  si no es posible obtenerlos de otra forma, median-
te la analogía de transferencia de calor-masa. En el caso del gas, la corrección para la transferencia de
masa [ecuación (3.70)]  da

k;;a -
- GB(  C, dY,,/dZ  + C, dY,/dZ)

1 - exp[ Ga(  CA  dY,/dZ + C, dY,-dZ)/k,A] (8.82)

No se cuenta con la corrección correspondiente para el líquido, que involucra el cambio de AHs  con la
concentración, pero generalmente kL es lo suficientemente grande para que no importe la corrección.
La difusividad media para las mezclas gaseosas de tres componentes se calculan mediante la aplica-
ción de la ecuacibn  (2.35) que se reduce a

D RA -ya
A.m =

D Rc  - YC
C.m  -

(8.83)

C3.W

En el diseho  de una torre, el area de la secci6n  transversal y por ende las velocidades de masa del gas y
del liquido se establecen mediante consideraciones de la caída de presión (capítulo 6). Suponiendo que
las rapideces  dc flujo de entrada, composiciones, temperaturas, presión de absorción y por ciento de
absorci6n  (o desorcibn)  de un componente esmn  especificados, entonces la altura del empaque está
dada. Por lo tanto, el problema es calcular la altura del empaque y las condiciones (temperatura, com-
posición) de las corrientes salientes. Se requiere hacer uso del método al tanteo; por ello, las relaciones
seflaladas antes pueden resolverse m&.s  adecuadamente con una computadora digital 1361.  Los cálculos
por computadora también pueden adaptarse al problema de mezclas de multicomponentes [r51.  En el
siguiente ejemplo 14’1  se indica el procedimiento para el caso de tres componentes.

Ejemplo 8.8 Se va a lavar un gas que consta de 41.6% de amoniaco (A), 58.4% de aire (B), a
20 “C, 1  .atm, que fluye a un flujo de 0.0339 kmol/m2  * s (25 Ib mol/h ft’),  a contracorriente con
agua (C), que entra a 20 OC,  con un flujo de 0.271 kmol/m2  . s (200 Ib mol/h ft’),  hasta eliminar
el 99% del amoniaco. El absorbedor adiabático se va a empacar con sillas de Berl de ceramica  de
38 mm. Calcular la altura de empaque.

SOLUCIÓN  A 20 “C,  CA  = 36 390, Ca = 29 100, CL 33 960 J/kmol . K, X,  = 44.24(106)
J/kmol. Estos y otros datos se obtienen de Tke Ckemical  Engineers’  Handbook 13’1.
Entulpfu  bus-e = NH3  gas, Hz0  liquida, aire a 1 atm, t.  = 20 OC.  XAo  = 0.X,  = 44.24(106)

J/kmol.

Gas  entrante:
Ga = 0.0339(0.584)  = 0.01980 kmol aire/m2  . s

ya  = 0.416
0.416

yA  = 1 - 0.416
- 0.7123 kmol NH3/kmol  aire

Yc  = yc  - 0 H; - 0
Líquido entrante:

Gas saliente:
L = 0.271 kmol/m2.  s XA  - 0 xc = 1.0 HL = 0

YA  - 0.7123(  1 - 0.99) = 0.007 123 kmol NH3/kmol  aire
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Supóngase ro del gas saliente = 23.9 “C,  por verificar.

Supóngase yc  = 0.0293 (saturación), por verificar.
Yc  - yc

Yc + 0.007  123 + 1
Y, = 0.0304 kmol HP/kmol  aire

Ecuación (8.58):
HO  = 1 463 kJ/kmol aire

Líquido saliente:
Contenido de Hz0  - 0.271 - 0.03040(0.01980)  - 0.2704 kmol/m2.  s

Contenido de NH3 - 0.01980(0.7123  - 0.007 123) - 0.013% kmol/m2.  s

L - 0.2704 + 0.01394 - 0.2844 kmol/m’.  s

XA a 0.01396  w  0.0491
0.2844

xc - 0.9509

En X,  = 0.0491, t,,  = 20 OC,  AHs  = - 1709.6 kJ/kmol solución 1241

Condicionea  en el tordo  de Ir torre Balance de entalpía, torre completa:
Entalpía gas entrante + entalpía líquido entrante = entalpia gas saliente + entalpía líquido saliente

0 + 0 = 0.01980(1  463 OC@)  + 0.2844[  C,(r,  - 20) - 1 709 6001

El valor de C, obtenido por prueba a (tL  + 20)/2,  es igual a 75 481 J/kmol q K, de donde tr  =
41.3 “C.

Para el gas, MG,  Dr  = 24.02, ~~ = 0.999 kg/m3, fiG  = 1.517(10-s)  kg/m  * s, k (conductividad
térmica) = 0.0261 W/m . K, C,,  = 1 336 J/kg * K, DAB  = 2.297(10e5)  m2/s, , DAC =
3.084(10e5)  &, DCB  = 2.488(10e5)  m2/s,  Pro = 0.725.

Para el líquido, ML,  pr  = 17.97, Q~ = 953.1 kg/m3,  pL  = 6.480(10-‘)  kg/m.  s, Du  =
3.317(10-q m2/s,  k(cond.  thn.)  = 0.4777 W/m * K; Sc, = 202, PrL  = 5.72.

La masa velocidad en el fondo es G’ = G~I~G,~,  = 0.0339Q4.02)  = 0.8142 kg/m2.  s, y L’ =
LML

*P
r = 0.2844(17.97)  = 5.11 kg/m” . s. De los datos del capítulo 6, d, = 0.0472 m. a = 57.57

m2/m  , (Po,  = 0.054, & = 0.75 y EL,  = 0.6% (notach  del capítulo 6).
Ecuacih  (6.72): kL = 3.616(10w4)  kmol/m2  . s . (kmol/m3).  Tabla 3.1: F,  = kLc, c = pL/Mr

= 953.Vl7.97 = 53.04 kmol/m3.  Por lo tanto FL = 0.01918 kmol/m2  * s. La analogia de la transfe-
rencia de calor-masa utilizada con la ecuación (6.72) da

de donde, con k = 0.4777 W/m * K, h,  = 8 762 W/m2  . K. El an&logo  de transferenda de calor de la
ecuaci6n  (6.69) es

& Pry3  = 1.195[  )1G(~~~L0)]-o’36
P

de donde hs  = 62.45 W/m2.  K.

Para obtener los coeficientes de transferencia de masa del gas, se deben conocer las difusivida-
des medias de A y C y, por lo tanto, RA y Rc. Supóngase RA = 1.4, de donde Rc = 1  - 1.4 = - 0.4.
Con yA  = 0.416, ye  = 0.584, yc  = 0, las ecuaciones (8.83) y (8.84) dan DA, ,,, = 2.387UOp5),  DC, ,,,
= 2.710(10-5)  m2/s,  respectivamente. Por lo tanto, SCG,  A = b/ eo,  DA,  m = 0.636,  Sc, c = 0.560.
Ecuacibn  (6.69): FG,  A  = 2.13(10e3),  FG,  c = 2.32(10-‘)  kmol/m2  . s.  Entonces, las ecuaciones
(8.80) y (8.81) se vuelven
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l 4 _ o 0491

( *

0.01918/2.13X  IO-’

yA,¡  = 1.4 - (1.4 - 0.416) ; 4 _ ;
A.  1I

0.01918/2.31X  IO-’
yc,  i = - 0 . 4  - -  ( - 0 . 4  - 0) -Os4  - o-9509

- 0 . 4  - xq

(8.85)

(8.W

Estas ecuaciones se grafican para obtener las intersecciones con sus curvas de distribución respectivas
a la temperatura t,. Los datos para el equilibrio de los vapores de NH,  y Hz0  en contacto con solu-
ciones están graficados  en las figuras 8.2 y 8.24, con agua como sustancia de referencia.

Después de una prueba, supongase  I,  = 42.7 OC,  por verificar. Los datos de las figuras 8.2 y
8.24 se utilizan para trazar las curvas en el equilibrio de la figura 8.25, y las ecuaciones (8.85) y (8.86)
se grafican en sus partes respectivas. En forma similar se grafica el homólogo de estas ecuaciones para
RA = 1.3, Rc = - 0.7 y RA = 1.5, Rc = - 0.5. Por interpolación, las intersecciones de las curvas
con las líneas en el equilibrio satisfacen x,.,,  i + xo,  i = 1 .O para RA = 1.38, Rc = - 0.38; ademas,
x,, i = 0.0786, y,,  i = 0.210, yxc, i = 0.9214. y,, i = 0.0740.

Ecuacion  (8.77): dY,/dZ  = - 1.706 (kmol HsO/kmol  aire)/m. Ecuación (8.78): dY&dZ  =
0.4626 (Kmol HzO/Kmol  aire)/m. Ecuación (8.82): h& = 4 154 W/m3  . K. Ecuación (8.79): dt.JdZ
= 86.5 K/m.

Cuando las curvas de las figuras 8.2 y 8.24 se interpolan para las concentraciones x& i y XC,  iv las

pendientes son mÁ,  I = 0.771 y rn;, r = 1.02, respectivamente. A 42.7 “C.  Xu,o  = X,  = 43.33(106)
J/kmol. Entonces, la ecuación (8.3) para A:

loa

8 0

6 0

4 0

4

2L
4 6 8 10 20 40 60 10

Presión de vapor del H2O,  mm Hg

Figura 8.24 Gráfica de la sustancia de referencia a la misma temperatura para presiones parciales de
agua sobre soluciones acuosas de amoniaco. La sustañcia  de referencia es agua.
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0 . 0
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I

4 0.06 0.08 0

Fracci6n  mol de NH, en el líquido, XA

H,O=C

10

0.85 0.90 0 . 9 5 1 .0

Fracci6n  mol del HI0  en el líquido, xc

Figura 8.25 Determinach  de las condiciones en la interfase, ejemplo 8.8.

ii& i - 36 390(42.7  - 20) + 0 - 0.771(43.33  x 106)  - -32.58 x Id J/kmol

En forma similar para C: Hc,  i = 0.784(106)  J/kmol. Ecuación (8.76): ti  = 42.5 “C, la cual esta  lo su-
ficientemente cerca a los 42.7 “C  que se supusieron previamente.
Un intervalo hacia la parte superior de In torre Tómese un incremento pequefio  en AY,. Para una
calculadora de escritorio, AYA = - 0.05 es adecuado (para una computadora digital, es más apro-
piado - 0.01). Entonces, AZ = AYA/(dY,/dZ)  = - O.Oj/(  - 1.706) = 0.0293 m. En este nivel,
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YA,  sig. = YA  + AY, = 0.7123 - 0.05 = 0.6623 kmol/kmol aire

Y, sie.  - Y, + AYc  = Yc + (dY,-/dZ) AZ = 0 + 0.4626(0.0293)  = 0.01355 kmol H,O/  kmol aire

tG,  sie. = ro + (dr,/dZ)  AZ = 20 + 86.5(0.0293)‘=  22.53”C

L,,, = L + G,(A  Y, + A Yc) = 0.2837 kmol/m* * s

XA,  si& -
G,AY,+  Lx,,

Ldg.
= 0.0457 fracción mol de NH3

H& Si& = 7.33 X ld  J/kmol aire

HL.  sip. - U-H,),,  +
Gd&,  sig.  - %.  top)

L,.
= -4.868 x ld  J/kmol

Ahora pueden repetirse los c.&lculos  previos a este nivel; se obtendra  al final una AY,t,  nueva. Los
c&lculos  se continúan hasta que se alcanza la composición deseada del gas saliente; entonces pueden
verificarse la temperatura de salida del gas y la concentraci6n  del agua supuestas. Esta Qltima  puede
ajustarse, se&t  se requiera; todo el calculo se repite hasta que se verifica adecuadamente. Por tanto, la
profundidad requerida del empaque es la suma de las AZ finales. Los Calculos  que se empezaron arri-
ba llevan a Z = 1.58 m, r, = 23.05 “C. Los resultados finales se muestran en la figura 8.26 pal. El
agua se desorbe  en la parte inferior de la torre y se absorbe en la parte superior.

Altura del empaque por encima del fondo, m

Figura 8.26 Perfiles de temperatura. ejemplo 8.8.
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Durante estos cAlculos,  puede suceder que la dirección de la transferencia de masa del disolvente
líquido, especialmente como un vapor en la fase gaseosa, estt  contru  el gradiente de concentración.
Esto es completamente posible (vhse el capítulo 2) y es una de las razones por las cuales es  bhsico  te-
ner los coeficientes de transferencia de masa de tipo F (en lugar de los de tipo k).  La temperatura del
gas nunca debe ser menor que el punto de formación de rocío; de lo contrario, se provocaría la forma-
ción de una neblina, la cual no esti  considerada en los cAlculos.  Un flujo grande del Liquido. con tem-
peraturas del líquido consecuentemente m&s  bajas, produce menor evaporaci6n  del disolvente y me-
nor probabilidad de formación de neblina.

SISTEMAS DE MULTICOMPONENTES

Excepto la evaporación del disolvente considerada en el anklisis  anterior de las to-
rres empacadas adiabaticas, hasta ahora se ha supuesto que sólo uno de los
componentes de la corriente gaseosa tiene una solubilidad apreciable. Cuando el
gas contiene varios componentes solubles, o cuando el líquido contiene varios
componentes solubles para la deserción,  se necesitan algunas modificaciones. Des-
afortunadamente, la falta casi completa de datos de solubilidad para los sistemas
de multicomponentes (excepto cuando se forman soluciones ideales en la fase
líquida y cuando las solubilidades de los distintos componentes son, por lo tanto,
mutuamente  independientes), hace que los cAlculos, aun en los casos más comu-
nes, sean muy dificiles.  Sin embargo, algunas de las aplicaciones industriales más
importantes pertenecen a la categoría de soluciones ideales; por ejemplo, la ab-
sorci6n  de hidrocarburos a partir de mezclas gaseosas en aceites de hidrocarburos
no volátiles, como en la recuperación de la gasolina natural.

En principio, el problema para las torres de platos debe poderse solucionar
mediante los métodos de calculo plato a plato que se utilizaron en el ejemplo 8.4
para la absorción de un componente, por medio de las ecuaciones (8.11) a (8.15).
Ciertamente, estas expresiones son validas. Si los clculos  al igual que con la ab-
sorción de un componente, se comienzan en el fondo de la torre, se deben conocer
la temperatura y la composición del líquido saliente; ademas, con el fin de
completar el balance de entalpía de la ecuacibn (8.1 l), también se necesita caku-
lar al principio la composición total del gas saliente con respecto a cada compo-
nente. Aquí es donde reside la dificultad.

Las cantidades que de ordinario se fijan antes de empezar el disefio del ab-
sorbedor son las siguientes:

1. Flujo, composición y temperatura del gas entrante.
2. Composici6n  y temperatura del líquido entrante (pero no el flujo)
3. Presión de operación
4. Ganancia o pérdida de calor (aun si se fija en cero, como para una operación

adiabatica).

En estas condiciones se puede mostrar 130)  que las variables principales que
quedan son:
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1. Flujo del líquido (o relación líquido/gas)
2. Número de platos ideales
3. Absorción fraccionaria de cualquier componente único.

Cualesquiera dos de estas últimas variables, pero no las tres,  pueden fijarse en for-
ma arbitraria para un disefio dado. Habiendo especificado dos, la tercera se fija
automáticamente, como se fija el grado de absorción de todas las sustancias que
todavía no se han especificado y las temperaturas de las corrientes salientes. Por
ejemplo, si se especifican el flujo del líquido y el número de platos ideales, el gra-
do de absorción de cada una de las sustancias en el gas se fija automáticamente y
no puede escogerse de modo arbitrario. Asimismo, si se especifican el flujo del
líquido y el grado de absorción de una sustancia, el número de platos ideales y el
grado de absorción de todos los componentes se fijan automáticamente y no
pueden escogerse en forma arbitraria.

Como resultado, para los cálculos de plato a plato que se sugirieron arriba,
se deben suponer no sólo la temperatura de salida del gas, sino también la compo-
sición total del gas saliente, las cuales deberán verificarse al finalizar los cálculos.
Esto se vuelve un procedimiento de cálculo por prueba y error tan desesperante
que no puede realizarse prácticamente sin alguna guía. Esta guía consiste en un
procedimiento aproximado, ya sea el ofrecido por las ecuaciones de Kremser, que
~610  se aplican cuando se tiene un factor constante de absorción, o en algún pro-
cedimiento que considere la variación del factor de absorción con el número de
platos. Para establecer el último, primero se necesita conocer una expresión exac-
ta para el absorbedor con respecto a la variación del factor de absorción. Esta fue
obtenida  inicialmente por Horton y Franklin t*rj,  y se indica a continuación.

Obsérvese la figura 8.27, que muestra un absorbedor o desorbedor de multiplatos. Puesto que todos
los componentes se pueden transferir entre el gas y el líquido, quizá no haya, por ejemplo, una sustan-
cia que pase a un flujo constante en el gas. Por lo tanto, es conveniente definir todas las composi-
ciones del gas en función del gas entrante y todas las composiciones del líquido en función del líquido
entrante. Entonces, para cualquier componente del líquido que abandona cualquier plato n,

moles de componente en LJtiempo x L
x; = s””

43 r,

y para cualquier componente en el gas G.,

Y; -
moles de componente en GJtiempo y G=“”

G Np  + 1 G N,+t

en donde x y y son las fracciones mol usuales.

Todas las ecuaciones que siguen pueden escribirse por separado para cada componente. Consi-
derese  la torre de la figura 8.27 como un absorbedor. Un balance de material para cualquier compo-
nente en un plato ideal n es

b(&i - &i-,)  - GN,+,(~;+, - %)
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1'

2

b-1 AGn
xn’-, v,’

n. ” 1,

v
1” G“+,
x,  v,‘+,

GN,+I
,

‘ND  +l

Figura 8.27 Absorbedor o desorbedor de varios componentes.

La relación de equilibrio para el plato ideal es t

o en función de las nuevas concentraciones

En forma similar, para el plato n - 1

Resolviendo las ecuaciones (8.89) y (8.90) para las X,  sustituyendo en la ecuación (8.87) y reordqan-
do, se tiene

Y; = yi+,  +4-1X-l
1 + A,

en donde A. = L./m. G. y A, _ , = L,  _ ,/m, _ ,G, _ , son los factores de absorcibn  del componen-
te en los dos platos.

Si el absorbedor sólo contiene un plato (n  = l),  la ecuaci6n  (8.91) seria

t Generalmente, la relación y/x  en el equilibrio se escribe como K, pero aqul  se utiliza m para dis-
tinguirla de los coeficientes de transferencia de masa.
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Y; + A,Yó
‘;= l+A,

De la ecuación (8.90),

Y

(8.93)

L,  %W%  WóAoyó=----.--=-
m@o GN,.+I  GN,+I

(8.94)

Sustituyendo esta  en la ecuach (8.92) se tiene

r; =
y; + Lo%/  G,vp  + I

1 +A,

Si el absorbedor contiene dos platos, la ecuación (8.91) con n = 2 se vuelve

r; =
Y; + A,Y;

1 +A,
Sustituyendo Y{  de la ecuación (8.95) y reordenando

r; =
(A,  + 1)y; + A,Lo%/GNp+,

A,A,  + A, + 1

En forma similar para un absorbedor de tres platos,

r; =
(A,A, + ~42  + 1)y.i  + A&k&/GN,+,

A ,A,A,  + A,A,  + A, + 1

(8.92)

(8.95)

(8.96)

(8.97)

(8.98)

y para NP  platos

(A VW,  ** * AN,-,  + A,A,. *. AN,-,  +.  . . +AN,-,  + 1)

G, -
x YN,+,  + A,A, .  . . AN~-,L~~,/GN~+,

A ,A,A,  * * . A,,  + A,A,  * . . A,,  + . ’ . fANp + 1

(8.99)

Con el fin de eliminar Y;,,  que esti  dentro del absorbedor, un balance de material del componente en
todo el absorbedor

b(%,  - xó) = GN,+,( YA,+,  - yí)

y la ecuaci6n  (8.89) para n = NP,

(8.100)

(8.101)

se resuelvk  simultheamente para eliminar Xi,, el resultado se sustituye por Yi, en la ecuación
(8.101),  y reordenando se obtiene

Y ’N, + I - Y; A,A*A,  . . . Ay + AzA,.  . *AN,+..*  +AN,

Y’N,+ 1 - AI&‘,* * * AN, + AZA, * . . AN,  + . . . +A,,+l

wó 44A4  * * .AN,+Ay44.**AN,+*..  +AN,+l

G N,+IYh,+I  A,A~A,...AN,+A,A,...AN,+...  +AN,+l

(8.102)
La ecuaci6n  (8.102) es una expresih  para la absorcibn  fraccionaria de cualquier componente; es exac-
ta debido a que ~610  esti  basada en los balances de materia  y en la condición de equilibrio que define
un plato ideal.
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Una expresión similar para desorbedores es

xó - x;AI s,s* . . * SM,  + s,s, * * * SN,-, + * * * +s,
xó sI& * . . SN,  + s,s,-  * . &,-,  + * . * * +s, + 1

G,v,+,YN,+1
wó

s,s** * * SN,-1 + SA- * * SN,-2 + * * * +s1  + ' (* *03)
s,s, * * . SN,  + s,s, * * *SN,-,+...  +s,+1  *

Con el fin de utilizar las ecuaciones (8.102) y (8.103),  se necesitan la relación
L/G de cada plato y las temperaturas del plato (que determinarán las m) para
calcular las A o las S. Si los líquidos no son ideales, m para cualquier componente
en cualquier plato depende, además, de la composición total del liquido sobre el
plato. Lo mismo es cierto para las composiciones del gas en condiciones en que las
soluciones gaseosas no son ideales. Por lo tanto, prácticamente las ecuaciones son
útiles sólo para soluciones ideales.

Como aproximación 1211, puede calcularse el flujo del gas G, para el plato n
de un absorbedor, suponiendo que la absorción fraccionaria es la misma para
cada plato:

0

(8.104)

(8.105)

Entonces, el flujo del líquido L, puede obtenerse mediante un balance de materia
en la parte terminal de la torre. En forma similar, para desorbedores,

(8.106)

en donde G. se determina por un balance de materia. Si los calores latentes mola-
res y las capacidades caloríficas son parecidos para todos los componentes y si no
se desprende calor de disolución, el aumento de temperatura durante la absorción
es aproximadamente proporcional a la cantidad absorbida; por tanto, de manera
aproximada

G Np + 1 -Gn+,  tN -‘II

GNp+1 -G, “G

y en forma similar para la deserción,

Lo - 48 to - 48
LO - LN

za-
P tO  -  tNI

(8.107)

(8.108)

Con el fin de simplificar más  aún los cAlculos, Edmister ~1  escribió las ecuaciones
de Horton-Franklin en función de los factores de absorción y deserción  promedio
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o “efectivos” en lugar de las A y S para cada plato. Por lo tanto, para la absor-
ción, la ecuación (8.102) se vuelve

Y’Np + 1 - r; Jvó AENp+’  -A,

Y’ (8.109)
Np + 1

y’
Np+1  Np+  1 A%+’  - 1E

Para un absorbedor de dos platos, se tiene que

A’ =
ANp(A, + l)

ANp + 1
(8.110)

P A, = [ANp(~I  + 1) + 0.25]O.’  - 0.5 (8.111)

Estas ecuaciones son exactas, pero, según se observa, las ecuaciones (8.109) a
(8.111) se aplican razonablemente bien a cualquier número de platos, siempre y
cuando no se tengan perfiles extraordinarios de temperatura (como una tempera-
tura mbima  en un plato intermedio). Si Xi = 0, la ecuación (8.109) es la
ecuación de Kremser. Es también conveniente notar que (A$  + l - A)/ (A  $ + r
- 1) es la función de Kremser [ecuación (5.54)]  y que la ordenada de la figura
5.16 es 1 menos esta función.

En forma similar, para la deserción,

G Y’N,+l  Np+1 sEN,+’  - s,

S'L& sEN,+'  - 1
(8.112)

Y

S’ = wv#  + 0
s, + 1

SE = [ S,(SNp  + 1) + 0.25]“‘5 - 0.5

(8.113)

(8.114)

La ecuación (8.112) se vuelve la ecuación de Bremser si YN.  + r = 0.
Los componentes presentes ~610  en el gas entrante serán absorbidos y los pre-

sentes en el liquido entrante serán desorbidos. Si un componente está presente en
las dos corrientes, se calculan los términos entre parentesis del lado derecho de las
ecuaciones (8.109) y (8.112); la ecuaci6n  que se utiliza es la que da una cantidad po-
sitiva.

Las ecuaciones (8.109) y (8.112) pueden utilizarse para determinar el número
de platos ideales que se requieren para absorber o desorber un componente hasta
tm grado especffico y para calcular el grado de absorción o deserción  de todos los
demAs  componentes. Hay aquf una base para utilizar las ecuaciones exactas de
Horton y Franklin, ecuaciones (8.102) y (8.103). Estas últimas pueden utilizarse só-
lo para un numero entero de platos ideales. Puede ser necesario un cambio de
WGN +1p ara cumplir exactamente las especificaciones con dicho número entero;
akern&vamente,  puede aceptarse el numero entero mayor mas cercano de platos.
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Ejemplo 8.9 Un gas cuyo an&lisis es 70% en mol de CH.,, 15% C,&,  10% n-C3Hs  y 5%
n-C4H10  a 25 “C,  2 atm. se va a lavar en un absorbedor de platos adiabático, con un liquido que
contiene 1% en mol de n-C4Hlo.  99% de un aceite de hidrocarburo no volátil. a 25 “ C utilizando
3.5 mal líq./mol  gas entrante. La presión va a ser de 2 atm y se va a absorber, cuando menos, el
70% del CJHs  del gas entrante. La solubilidad del CH, en el líquido se va a considerar desprc
ciable.  y los otros componentes forman soluciones ideales. Calcúlese el número de platos ideales
requeridos y la composicibn  de las corrientes efluentes.

%LUCI6N  A continuacih,  el CH.,. C&,  CJHs  y C,H,,,  se van a identificar como C,. Cz,  Ca,
y C,,  respectivamente. Las propiedades  flsicas  son:

Componente

Cl
CZ
c3

c4

aceite

Calor esp. pr. 0 a 40 OC,
kJ,  kJ/kmol  . K Calor latente m-

de evaporach,
Gas Liquido 0 OC.  kJ/kmol 2 5 ° C 27.5”C 3 0 ° C

35.59
53.22 105.1 10 032 13.25 13.6 14.1
76.04 116.4 16 580 4.10 4.33 4.52

102.4 138.6 22530 1.19 1.28 1.37
37.7

Bases: J kmol gas entrante, t,  = 0 “C;  las entalpias se refieren al C,  gaseoso y a los otros
componentes líquidos a 0 OC.  Gas entrante: GN . + , = 1 kmol. tN. + I = 25 “C.

YA,+,  - Entalpia, kJ/kmol  = HG.  N,+,

Componente yN,  + , por  comporfente HG,N,+IyN,+I

Cl 0.70 35.59(25  - 0) = 889.75 622.8
CZ 0.15 53.22(25  - 0) + 10  032 * 16 363 1704.5
C3 0.10 76.04(25  - 0) + 16 580 - 18 480 1848.0

c4 0.05 102.4(25-0)+22530-25090 1254.5-
1.00 5429e8 - h. N , + 1

Líquido entrante: L,, = 3.5 kmol, t = 25 “C

Entalpia,  kJ/kmol  = RI,
Componente xó - XQ Jvó por  componente fbwó

c4 0.01 0.035 138.6(25 - 0) - 3465 121.28

Gil 0.99 3.465 377(25 - 0) - 9425 32 658-
1.00 3.50 32 780 - H,,L,,

Cálculos  pmUmhres La absorción total se calcula en 0.15 kmol;  se supone una temperatura
promedio de 25 “C.  Entonces, un valor aproximado de L/G  en la parte superior es 3.5/(1  -
0.15) = 4.12 y en el fondo (3.5 + O.lS)/l .O = 3.65, con un promedio de 3.90. Se fija el número

Los valores de m son de C. L. Depriester,  Chem. Eng. Progr. Symp. Ser., 49(7),  l(l953);
The Chemical Engineers’ Handbook, 5a. Cd.. pp.  13-12, 13-13.
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de platos ideales mediante la absorcih  especificada de Ca.  Para Cj, m a 25 “C  = 4.10, A  aprox.
= 3.90/4.10  = 0.951. La ecuación (8.109) con absorcih  fraccionaria = 0.7 y X0 = 0,

0.7 -
0.9514+’  - 0.951

0.951%+’  - 1

Ésta puede resolverse directamente para N,.  En forma alternativa, puesto que la figura 5.16
tiene como ordenada (1 - funcih  de Kremser) = 0.3, entonces A  = 0.951, y se puede leer N,.
De cualquier forma. N,  = 2.53. Puesto que la ecuacibn  de Horton-Franklin puede utilizarse
posteriormente, se escoge un nhmero  entero de platos N, = 3. Entonces, la figura 5.16 con N,
= 3, A = 0.951, muestra una ordenada de 0.27, o 0.73 fracción de C3  absorbido.

y.&+1 - y í 0.10 - r;

G,+,
= - - 0.73

0.1

Y; = 0.027 kmol C3  en G1

Para Cz,  m = 13.25 a 25 “C, A aprox. = 3.9OD3.25  = 0.294. A A bajas, la figura 5.16 muestra
mia  ordenada a 1 - A y la absorción fraccional  = 0.294.

Y'Np+1 - y í

G,,+,
= 0.15 P 0.294

0.15

Yí = 0.1059 kmol Cz en G1

C, esth  presente tanto en el líquido como en el gas entrante. A 25 “C, m = 1.19, A aprox. =
3.90/1.19  = 3.28, Saprox. = V3.28  = 0.305. Entonces,

rdró
’ - A’GNp+,YN,+,  = ’ -

3.5(0.01)
3.28(  l.O)(O.OS)  = +“*7866

G
l-

N,+Iyhp+, l(O.05)
S’ wo = 1 - 0.305(3.5)(0.01)  = -3.684

Por lo tanto, C4  será absorbida. Ecuación (8.109)

0.05 - u; 3.284 - 3.28
o.05 = 0.7866 3.284 - 1

Y; = 0.01145 kmol C4  en G,

En forma alternativa, en N, = ,3, A = 3.28, la figura 5.16 da una ordenada de 0.0198, de donde
(0.05 - YfiIO.05  = 0.7866(1  - 0.0198) y Y; = 0.01145.

Mktodo  de Edmister. Estímese la temperatura del plato superior fl  = 26 “C  (por verificar). En-
tonces, los resultados de los cálculos preliminares dan los siguientes resultados aproximados:

G,

Componente Y;

c: 0 . 7 0  0 . 1 0 5 9

c, 0.027
c4 0.01145

0.8444 =

Gl

Entalpla.  kJ/kmol = Hol  por componente fL.i,Y;

35.59(26  53.22(26  - - 0) 0) + 10 032 = = 925 11 420 1209.4 647.5

76.04(26  - 0) + 16 580 * 18 560 501.12
102.4(26 - 0) + 22 530 * 25 190 288.4

2646  = H,,G,
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Componente Q,,  kmol
Entalpia, kJ/kmol
= ffLs  por  componente H,,L,x,

Cl 0.15 - 0.1059 = 0.0441 l05&  - 0) 4.64t,
CI 0.01 - 0.027 = 0.073

i48
116.4(t,  - 0) 8.5Ot,

c4 0.035 + 0.05 - 0.01 = 0.0736 138.6(t,  - 0) 10.2t,

3.465 377(tJ - 0)
L3  = 3.656

Balance global de entalpia, ecuación (8.11) con Qr  = 0, GN,  + r = 1.0, N,  = 3:

32 780 + 5429.8 - 1329ts  + 2616

tj  = 26.8”C

Ahora puede utilizarse la ecuación (8.109) para obtener una segunda aproximación de la compo-
sicibn  efluente.

Ecuación (8.105) con R = 2:
Cl=  1.0 0.8444

( 1
-

1.0
(‘+ ’ - W’ = o 8934

Ecuaci6n  (8.13) con n = 1:

L, + 1.0 = 3.656 + 0.8934

L, = 3.549 -=3.549=4.203Ll
G, 0.8444

Ecuación (8.105) con n = 3:

G,  = 1.0 (3+‘-w3 = a945

- = - = 3.869
3.656

G3 0.945

Para C4:

m a 26 “C = 1.225
4.203

A, = - = 3.431.225

m a 26.8 OC  = 1.250 3.869A, - -1.250 = 3.095 = A,,

Ecuación (8.110):
A’ = 3.348

Ecuación (8. ll  1):
A,  = 3.236

Ecuación (8.109):
Y; = 0.01024 kmol C4  en G,

C4  en L, = 0.035 + 0.05 - 0.01024 - 0.07476 kmol  - L,x,

En forma similar, pueden calcularse las Yí para los demas  componentes, junto con las entalpías
para el gas saliente y el líquido saliente:
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Componente yí HG,  Yí, 26°C L3X3 H3JQ3

Cl 0.700 647.5 0 0
C2 0.1070 1 2 2 2 0.0430 4.519ts
c3 0.0274 508.5 0.0726 8.45 tj
c4 0.01024 288.4 0.07476 10.36t,
aceite 3.465 1306.3ts

0.8446 - G, 2666.4 - H,,G, 3.655 - L, 1329.6t,  - H,,L,

La ecuación (8.11) muestra t3 = 26.7 “C  lo suficientemente cercana a la que se calculó al princi-
pio (26.8 “C),  de forma que se puede continuar con la ecuación (8.102).

Metodo  de Horton-Franklin. Ahora, las ecuaciones (8.105),  (8.107) y (8.13) que se utilizaron
antes con Gt  = 0.8446, muestran

plato n G. 48 Ln/Gn  tn,  “ C

1 0.8446 3.549 4.202 26.0
2 0.8935 3.600 4.029 26.1
3 0.9453 3.655 3.866 26.7

Las temperaturas permiten la tabulacion  de las m y las L./G.  permiten calcular A para cada
componente en cada plato. Entonces, la ecuación (8.102) da Yt’  y un balance de materia da los
moles de cada componente en L3:

C o m p o n e n t e  At -43 Y; [ecuación (8.102)]  L3x3

Cl 0.700 0
C2 0.314 0.301 0.286 0.1072 0.0428
C3 1.002 0.959 0.910 0.0273 0.0727
c4 3.430 3.290 3.093 0.01117 0.0738
Aceite 3.465

0.8457 - G, 3.654 - L,

Nuevamente, un balance de entalpía  muestra t3  = 26.7 “C.

Para la mayoría de los fines, los resultados anteriores son razonablemente
satisfactorios. Sin embargo, ~610  son correctos si los valores de A para cada com-
ponente en cada plato son correctos. Estos pueden verificarse, verificando prime-
ro las relaciones L/G. Para los componentes que se encuentran tanto en el líquido
como en el gas,

0

A”
L

= z = (v,,$Gn
LXG,y,  = y

n

(8.115)

(8.116)

Si hay GS  moleskiempo  de gas no absorbido;
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G”
LX

=G,+LT
n

y la ecuaci6r-r  (8.13) dará L,,x”,  cuya suma es L,.  Entonces, las relaciones LJG.
pueden compararse con las que se utilizaron previamente.

Ejemplo 8.9, continúa Para el plato 3, G,  = 0.7 kmol CI*.  Para Cz,  Gg3 = L+3/A3 =
0.0428/0.286  = 0.1497, y la ecuacih  (8.14) con n = 2 da L,x,  = 0.0428 + 0.1497 - 0.15 =
0.0425. En forma similar

Componente

C,
c2

c3

c4

aceite

GY,  - L,x,/A, L2-3

0.700 0
0.1497 0.0425
0.0799 0.0526
0.0239 0.0477

3.465

0.9535 = G, 3.6078 - r,

L3 3.654
- = 0.9535G3
- - 3.832 (3.866 utilizando previamente)

En forma similar. pueden calcularse Lz/G2  y L,/G, y compararse con los valores que se utilizaron
wn anterioridad.

Entonces, el procedimiento por seguir es utilizar la ecuación (8.102) con las
nuevas relaciones L/G  para obtener las A, verificando nuevamente L/G  y utili-
zando la ecuación (8.102) hasta que se obtenga una buena verificación. Esto aún
deja por verificar las temperaturas. Para una temperatura supuesta del plato su-
perior, un balance global de entalpía para la torre de tN  . Finalmente determina-
das las composiciones y los flujos para cada corriente, fos balances individuales
de entalpía de los platos dan la temperatura de cada plato. Estos balances se repi-
ten hasta que las t, supuestas concuerden con las calculadas. Entonces, se utilizan
las nuevas m y A con la ecuación (8.102),  y se repite todo el procedimiento hasta
que se obtengan conjuntos completamente coherentes de las L/G  y las temperatu-
ras; en este momento el problema está resuelto. El procedimiento es muy tedioso
y los métodos para reducir el trabajo, incluyendo el uso de computadoras de alta
velocidad, se han estudiado bastante [la, ‘*l  19*  39j.

Uso de los absorbedores por intercambio
de calor-reflujo

Hágase referencia de nuevo al ejemplo previo. Considérense sólo las tres sustan-
cias absorbidas; en el gas húmedo están aproximadamente en las proporciones
C,H,:  C,H,:  C,H,,  = 50 : 33 : 17. El aceite enriquecido que sale de la torre con-
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tiene las mismas sustancias en la relación aproximada 21 : 36 : 37. A pesar de su
baja sshrbilidad,  la proporción de gas absorbido que corresponde al etano es alta,
debido a la proporci6n  relativamente elevada de esta sustancia en el gas húmedo
original. Si se desean reducir las proporciones relativas de etano en el aceite enri-
quecido, el gas, en el momento en que abandona la torre, debe ponerse en contac-
to con un gas relativamente escaso o en etano y rico en propano y butano. Este
gas puede obtenerse calentando una parte del aceite enriquecido, el cual despien-
derá un gas del bajo contenido en etano requerido. Este gas que se desprende
puede devolverse a una prolongación del absorbedor debajo de la entrada del gas
húmedo, en donde al ascender a través del aceite desorberá el etano (y también
parte del metano que pueda haberse absorbido). Entonces, el etano que no se ha-
ya absorbido saldrá con el gas empobrecido. El intercambiador  de calor, en don-
de se calienta una parte del aceite enriquecido, se conoce como rehervidor y puede
utilizarse el arreglo de la figura 8.28. Se poseen métodos de calculo para multi-
componentes t20* 251.

Se llama reflujo a una corriente devuelta a una cascada de etapas, representada
por los platos en el absorbedor, con el fin de obtener un enriquecimiento mayor
al obtenido mediante el contacto a contracorriente alimentando la cascada. Este
principio se utiliza bastante en la destilación, extracción líquida y adsorción, pero
se puede aplicar a cualquier operación de enriquecimiento a contracorriente.

G a s

t
empobrecido

-t
t I
t I,
t 1

G a s

Vapor de agua

Acei te
empobrecido

enriquecido

Figura 8.243 -Absorbedor rehervidor.
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ABSORCIÓN CON REACCIÓN QUÍMICA

Muchos procesos industriales de absorci6n van acompañados de una reacción
química. Es especialmente común la reacción en el líquido del componente absor-
bido y de un reactivo en el líquido absorbente. Algunas veces, tanto el reactivo
como el producto de la reacción son solubles, como en la absorci6n del dióxido de
carbono en una solución acuosa de etanolaminas u otras soluciones alcalinas. Por
el contrario, los gases de las calderas que contienen dióxido de azufre pueden po-
nerse en contacto con lechadas de piedra caliza en agua, para formar sulfito de
calcio insoluble. Hay otros muchos ejemplos importantes, para los cuales debe
consultarse el libro de Kohl y Riesenfeld t2*l . La reacción entre el soluto absorbido
y un reactivo produce dos hechos favorables a la rapidez de absorción: (1) la
destrucci&n del soluto absorbido al formar un compuesto reduce la presión
parcial en el equilibrio del soluto y, en consecuencia, aumenta la diferencia de
concentración entre el gas y la interfase; aumenta también la rapidez de absor-
ción; (2) el coeficiente de transferencia de masa de la fase líquida aumenta en
magnitud, lo cual tambien  contribuye a incrementar la rapidez de absorción. Es-
tos efectos se han analizado bastante desde el punto de vista teórico [‘*  lo*  381,  pero
se han verificado experimentalmente poco.

NOTACIÓN PARA EL CAPÍTULO 8
Puede utilizarse cualquier conjunto consistente de unidades.

A
A’
4
A. B,  C
C

CJ

CL

cp
4
D
DIJ

4,

DL

LE

Eo
FG.J

FL. J

Fo
G

GJ
G'
h

superficie interfacial específica, area/volumen empacado, L2/L3
factor de absorción UmG,  adimensional
factor de absorci6n  efectiva [ecuación (8.1 lo)],  adimensional
factor de absorción efectiva [ecuaci6n  (8.11 l)], adimensional
componentes A B C
concentración, moles/volumen  mol/L3
capacidad calorifica del componente J como un gas FL/mol T
capacidad calorifica de un líquido FL/mol T
capacidad calorifica de un gas a presión constante FL/mol T
diámetro equivalente de empaque L
difusividad L*/e
difusividad del componente 1 en una mezcla binaria gaseosa JJ,  L*/e
difusividad media de 1 en una mezcla de multicomponentes, L*/e
difusividad del liquido L*/CI
2.7183
eficiencia de Murphree de un plato para el gas, corregida para el arrastre, fraccionaria
eficiencia global del plato, fraccionaria
coeficiente de transferencia de masa para la fase gaseosa para el componente J
mol/L*B
coeficiente de transferencia de masa para la fase líquida para el compuesto J mol/L*0
coeficiente global de transferencia de masa, mol/L*e
flujo total del gas para torres de platos, mol/e;  para torres empacadas, la masa velocl-
dad molar superficial mol/L*e
masa velocidad molar del ga” para el componente J, mol/L'e
masa velocidad del gas M/L*e
coeficiente de transferencia de calor FL/L*éT
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h’
f%
fc7
-
HJ,,

HL
fft

40
AHs
k
k,
9
k
k*
K

In
1%
L
L

LS

m

IU
NJ

Np

4

N IO

P
P

4
QT

RJ
s
S
S’

SE
Sc

x concentraci6n  en el líquido, fracción mal, moi/mol
x concentraci6n  en el liquido, mol/mol de disolvente, moi/moi
X’ concentración en el liquido, mol/mol líquido entrante, moi/mol

Y concentraci6n  en el gas, fracci6n  mol moi/moi

coeficiente de transferencia de calor corregido para la transferencia de masa FL/L’BT
entalpía molar de un gas referida a la sustancia pura a la temperatura t.  FL/mol
entalpia molar de un gas por mol de gas acarreador, referido a la sustancia pura a la
temperamra  t, FL/moi
entalpla parcial del compuesto J en solución a la concentración xi, temperatura ti
FL/moi
entalpia de una solución liquida referida a la sustancia pura ala temperatura to.  FL/moi
altura de una unidad de transferencia L
altura de una unidad global de transferencia L
calor integral de solución por mol de solución. FUmoi
conductividad termita  FL/LTB

coeficiente de transferencia de masa para el gas, moi/L*WF/L*)
coeficiente de transferencia de masa para el liquido moi/L20(moi/L3)
coeficiente de transferencia de masa del liquido moi/L28(frncci6n  moi)
coeficiente de transferencia de masa del gas moi/L*8(fracción  moi)
coeficiente de transferencia de masa global (las unidades indicadas por los subíndices
como para las k)
logaritmo natural
logaritmo decimal
flujo molar total del líquido, para torres de platos moi/8
flujo de masa del disolvente (torres de platos) M/8;  flujo total de masa por secci6n
transversal unitaria de la torre (torres empacadas) M/L*8
flujo total de masa del líquido (torres de platos) M/8;  flujo total de masa por secci6n
transversal unitaria de torre (torres empacadas) M/L*8
pendiente de la curva en el equilibrio, dy*/dr;  relación de distribuci6n  en el equilibrio,
y*/x, adimensional
pendiente de una gráfica logaritmica  para la sustancia de referencia a la concentraci6n
XJ,  10s  i$/log  Pr

peso molecular, M/moi
flux de transferencia de masa del componente J, moi/L*8
número de platos ideales
número de unidades de transferencia
número de unidades globales de transferencia
presión de vapor de una sustancia pura FIL*
presi6n  parcial F/L*
presión total F/L*
número de Prandtl, C&k,  adimensional
flux de la transferencia de calor FL/L*e;  una constante
rapidez de la eliminación total de calor FL/8
una constante
NJ/CN, adimensional
una constante
factor de desorci6n,  mG/L, adimensional
factor de deserción  efectiva [ecuación (8.113)],  adimensional
factor de deserción  efectiva [ecuación (8.114)],  adimensional
número de Schmidt, p/eD,  adimensional
temperatura T

.Y
Y ’

concentración en el gas, mol/moI gas acarreador, mol/mol
concentración en el gas, mol/mol gas entrante, moi/moi
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altura de empaque L
diferencia
fracción volumen vacia, empaque seco L3/L3
fracción volumen vacía, empaque irrigado L3/L3
calor latente molar de evaporación de J a la temperatura to. FWmol
calor latente molar de evaporación de una sustancia de referencia a la temperatura t,
FL/ mol
viscosidad M/LB
densidad M/L3
retención líquida total fraccionaria, volumen líquido/volumen espacio empacado,
LJ/LJ

Subíndices:

Pr
A, B: C, J
G
i
L
M
n

Np
0

ó

1
2

promedio
componentes A, B, C, J, respectivamente
gas
interfase
liquido
media logarítmica
efluente  del plato n
efluente  del plato N,
global
sustancia de referencia
liquido entrante al plato superior
temperatura de referencia para la entalpia
fondo de una torre empacada; efhrente  del plato 1 (torre de platos)
parte superior de una torre empacada; efluente  del plato 2 (torre de platos)

índice  superior:
l en equilibrio con la otra fase
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PROBLEMAS

8.1 Las presiones parciales del dióxido de carbono sobre soluciones acuosas de monoetanolamina
(30% en peso) [Mason y Dodge: Truns.  AIChE, 32, 27 (1936)]  son:

Presión parcial del  CO,, mmHg

mol CO,
mol solución 2 5 ° C 5 0 ° C 75°C

0.050 6 5
0.052 7.5 93.5
0.054 13.6 142.6
0.056 25.0 245
0.058 5.6 47.1 600
0.060 12.8 96.0
0.062 29.0 259
0.064 56.0
0.066 98~7
0.068 155
0.070 232 _
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Una planta fabricante de hielo seco va a quemar coque al aire para producir un gas de
caldera que, despu  de ser limpiado y enfriado, contendrá 15% CO,,  6% 0~,79% N2.  El gas
se va a introducir a una torre lavadora de platos perforados a 1.2 atm, 25 OC,  para lavarlo con
una solucián  al 3OVo  de etanolamina a 25 OC en la entrada. El liquido de lavado, que se esta re-
circulando a trav68 de un desorbedor, contendra  0.058 moles COz/moles  de solución. El gas
que abandona el lavador va a contener 2% de Coz.  Supóngase una operacibn  isotermica.

a) Calcule la relaci6n  ndnima  líquido/gas, mol/mol
6) Calcule el número de kg de soluci6n  que entra al absorbedor por m3  de gas entrante, para

una relaci6n  L/G  de 1.2 veces el minimo.
Reapuestx  18.66.

c) Calcule el número de platos DAricos  para la8 condicione8 dadas en (b).
Respuesta: 2.5

d) La viscosidad de la soluci6n  es 6.0 centipoises; dens. = 1.012. Calcule la m promedio y la
eficiencia global del plato que se esperaría. &Mntos platos reales se necesitan?

8.2 u) Calcule el número de platos ideales para la absorcibn  del Prob. 8.1, suponiendo una ope-
raci6n  adiabatica.  Utilicese 25.6 kg solución absorbente/m3  gas entrante, que sera aproxi-
madamente 1.2 veces el minimo.  El calor de disolución del COz  es 1675 kJ
desprendidos/kg  CO8 absorbido (720 BtuAb),  con referencia al COZ  gaseoso y la soluci6n
líquida. El calor específico de la solución es 3.433 kJ/kg sohrci6n  . K (0.82 BtuAb  - “P).

Respuestc  2.6.
6) Suponga que el absorbedor que se plane  para una operación isotermica  (L/G  y pk&?s

teóricos del Prob. 8.1) se opera adiab&icamente.  LQué  concentración de Coz se esperaría
en el gas saliente? [Observe que generalmente esto requiere la determinaci6n  al tanteo así
de la temperatura del plato superior como de la concentraci6n  del gas efluente. Sin embar-
go, et estudio de los c&lculos  de la parte (u)  deben indicar que en este ca80 la temperatura
del plato superior no necesita determinarse por prueba].

Respuesta: 4.59%.
8.3 Obtenga la ecuación (8.16) [Sugerencia: Empiecese  con la definición de EMG~  y localícese una

“línea de seudoequilibrio” que pueda utilizarse conjuntamente con la línea  de operación para
construir graficamente  los pasos que representaran los platos reales. Entonces, utilicese  la
ecuación de Kremser, ecuaci6n  (5.550),  con la línea de seudoequilibrio; con este fin,  se mueve
el origen del diagrama Y,X hasta interceptar la linea  de seudoequilibrio con el eje de las YJ.

8.4 Se evapora disulfuro de carbono, CSz.  utilizado como disolvente en una planta qulmica.  del
producto en un secador en un gas inerte (basicamente  Nz),  con el fin de evitar una explosión.
La mezcla vapor-N8  se va a lavar con un aceite de hidrocarburo absorbente, que posteriormente
se va a desorber  mediante vapor para recuperar el CSz.  La mezcla de CSz-Nz  tiene una presión
parcial de CS  igual a 50 mm Hg a 24” C (75” P) y se va a introducir al absorbedor, b&sica-
mente, a presi6n  atm al flujo esperado de 0.40 m’/s  (50 000 ftt/h). Se va a reducir el contenido
de vapor del gas hasta 0.5%. El aceite de absorción tiene un peso molec.  pr. de 180, viscosi-
dad de 2 centipoises  y dens. 0.81 a 24 “C. Se puede decir que el aceite que entra al absorbedor no
contiene CSz  y que las soluciones de aceite y CSz.  aunque en realidad no son ideales. siguen la
ley de Raoult [vtase Ewell  et al.: Ind.  Eng. Chem.,  36.871 (FM)]. La presión de vapor del CS,
a 24 “ C = 346 mm Hg. SupóngaJe  una operaci6n  isotérmica.

u) Calcule la relación mínima líquido/gas.
b) Para una relación liquido/gas  de 1.5 veces el mínimo, calcule los kg de aceite por hora

que entraran en el absorbedor.
c) Calcule el número de platos teóricos requeridos, tanto grafica como analiticamente.
d) Para una torre tradicional de platos perforados, calcule la eficiencia global del plato que

se esperaría y el número de platos reales que se requiere.

8.5 Disefie  un plato perforado propio para el absorbedor del Prob. 8.4, calcule SU hidraulica (que
puede considerarse constante para todos los platos) y el número requerido de platos reales, en
forma gráfica y mediante la ecuacibn  (8.16). Tórnese  una tensión superficial de 30 dinas/cm.
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8.6 Calcule el n6mero  de platos ideales para el absorbedor del Prob. 8.4, suponiendo una opera-
ci6n  adiabatica.  Utilice un flujo del líquido de 2.27 kg/s, que es aproximadamente 1.5 veces el
mínimo. El calor específico del aceite = 362.2, del CS  llquido  = 76.2 y del CSs  vapor =
46.89, todos en kJ/kmol + K (86.5, 18.2 y ll.2 Btu/lb mola “F.  respectivamente). El calor la-
tente de evaporaci6n  del CS, = 27 910 kJ/kmol  a 24 “ C (12 000 Btu/lb mol).

Respuesta: 3.6.
6.7 EmpRcese  con la ecuaci6n  (8.34); reempWense  las y por las Y equivalentes y obt6ngase  la

ecuaci6n  (8.36).
8.8 Con ayuda de la ecuaci6n  de Kremser y la ecuaci6n  (8.50).  obtenga la relaci6n  entre N, y Ns

para el factor de absorción constante. Establezca las condiciones cuando N, = Nti.
8.9 Disege  una torre empacada con anillos de Raschig de ceramica  de 50 mm (2 in) para el lavador

de disulfuro de carbono del Prob. 8.4. Suponga una operación isotérmica,  utilice una relación
líquido-gas de 1.5 veces el minimo  y una caída de presión del gas que no exceda 327 (N/m’)/m
(0.4 in HzO/ft)  de empaque. La tensión superficial del líquido = 30 dinas/cm. A continuación
se ofrece un procedimiento.

u) Calcule el di&metro  de la torre.
Respuesta: 0.725 m.

6) Utilice flujos promedio (parte superior e inferior) y las propiedades del fluido; calcular los
coeficientes de transferencia de masa Fa y Fza y las alturas de las unidades de transferen-
cia Ha,  H,‘ y Hm.

c) Calcule Ne y H,, la altura del empaque.
Respuesta: 9.61; 4.73 m.

d)  Calcule Nti  mediante los métodos siguientes y la altura correspondiente de empaque para
cada uno: ecuaci6n  (8.36),  ecuación (8.48) y figura 8.20.

e) Compare la caída de presi6n  del gas para el espesor total del empaque con la de todos los
platos en el Probl. 8.5. A un costo de potencia de $0.30/kw-h,  y una eficiencia del motor
del ventilador del 50%.  calcule la diferencia anual (350 días) en el costo de la potencia para
las dos torres.

8.10 Para mexclas  diluidas y los casos en que se aplica la ley de Henry, demuestre que el número de
unidades globales de transferencia para la absorción del gas a corriente paralela en torres em-
pacadas está dado por

NrOG
L A ;Yl-WI

A+l  ys-mx,

en donde el subíndice 1 indica la parte superior (en donde entran el gas y el líquido) y el
subíndice 2 indica el fondo de la torre.

8.11 Se va a eliminar el vapor de benceno en un gas de caldera de coque con un aceite de lavado en
un lavador empacado a contracorriente. Después, la solución benceno-aceite de lavado se va a
calentar a 125 “ C y se va a lavar en una torre de platos; se utilizara vapor como medio de lava-
do. El aceite lavado se va a enfriar y reciclar al absorbedor. Algunos datos relativos a la opera-
ción son:
Absorcihx

Benceno en el gas entrante = 1% en mol

Presión del absorbedor = 800 mm Hg

Rapidez de circulación del aceite = 2 m3/1000  m3  gas a STP(15 US gas/1000  ft’)

Dens. aceite = 0.88 peso molec.  = 260

Constante de la ley de Henry m = 5 para benceno-aceite de lavado -
( .
0:: 8: i::,”

Nm = 5 unidades globales de transferencia di1 gas.
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Presión = 1 atm Vapor = 1 atm, 125  “ C

Constante de la Ley de Henry para el benceno WI  - $ - 3.08 at 125°C

Número de etapas ideales = 5
u) En el invierno, es posible enfriar al aceite lavado recirculado hasta 20 OC,  temperatura a la

cual opera entonces el absorbedor. En estas condiciones, se utilizan 72.0 kg de vapor en el
lavado por 1000 m3  de gas a STP (4.5 lb,/l@lO ft’).  Calcule el porcentaje de recuperación
de benceno del gas de caldera de coque en el invierno.

Respuesta: 92.6010.
b) En el verano es imposible enfriar el aceite de lavado recirculado a menos de 27 OC,  con el

agua de enfriamiento disponible. Se ha sugerido que el flujo del vapor en el lavado puede
aumentarse con el tin  de obtener el mismo porcentaje de recuperaci6n  de benceno que en
el invierno. Suponga que el absorbedor trabaja a 27 OC.  con el mismo flujo del aceite y
que N*  y las etapas ideales permanecen iguales; ¿quC flujo del vapor se requerir8 en vera-
no?

c ) Si el flujo del aceite no puede incrementarse, pero el flujo del vapor en el verano se aumen-
ta un 20% sobre el valor del invierno, Iqut  recuperacibn  de benceno se esperarfa  en el ve

Ressuesta:  86.2%.
8.12 Se desee reducir el contenido en amoniaco de 0.0472 m3/s (26.7 OC.  1 atm) (6000 ft’/h)  de una

mexcla  amoniaco-aire de 5.0 a 0.04% en volumen mediante el lavado con agua. Se posee
una torre con diarnetro  0.305 m (1 ft). empacada con sillas de Berl de 25 mm, con una profundi-
dad de 3.66 m (12 ft). hEs satisfactoria la torre? Si lo es, Lqut  flujo de agua se deber& @izar? A
26.7 “C, las soluciones de amoniaco-agua siguen la Ley de Henry hasta 5% en mol de amoniaco
en el líquido y m = 1.414.

8.13 Una torre, 0.6 m di&n.,  empacada con anillos de Raschig de cer&nica  de 50 mm a una profud-
dad de 1.2 m, se va a utilizar  para producir una solucibn  de oxigeno en agua para ciertas opera-
ciones de control de contaminaci6n.  El espacio empacado se va a presurixar  a 5 atm abs  con
oxígeno gaseoso puro de un tanque de gas. No habra  salida del gas, y el gas entrara a traves  del ci-
lindro tmicamente para mantener la presiõn  mientras se va disolviendo el oxígeno. El agua va a
fluir descendente y continuamente en el empaque a 1.50 kg/s. La temperatura va a ser de 25 OC.
Suponiendo que el agua entrante no contiene oxígeno. Iqut  concentraci6n  de oxLgeno puede espe-
rarse en el agua efluente?

Respuesta: l.lOS(lO-*)  fracci6n  mol.
Datos. A 25 “C,  la difusividad del O2  en agua = 2.5(10vs)  cmz/s;  viscosidad del agua = 0.894
centipoise; la solubilidad del OX en H,O  sigue la Ley de Henry; 5 = 4.38(10‘$,  en dondeir =
presión parcial en el equilibrio, atm, y x = fracción mol de Os  en el liquido. Despreciese  el con-
tenido de vapor de agua del gas.

8.14 En un sistema para recuperar metano a partir  de un producto s6lido  hfunedo  con metano1
interviene la evaporacibn  del metano1 en una corriente de un gas inerte, b&amente  nitrógeno.
Con el fin de recuperar el metano1 del nitrbgeno.  se esta  considerando un esquema de absorci6n
en el cual se lava el gas a contracorriente con agua en una torre empacada. La solución resultante
metanol-agua  se va a destilar posteriormente para recuperar el metanol. [Nota: un esquema alter-
nativo es lavar el gas con metano1 refrigerado, y no se necesita la destilaci6n  (ve&  el Prob. 7.11).
Otro mttodo diferente es adsorber el metano1 en carb6n  activado (vease  el capítulo 1 l)].

La torre de absorci6n  se va a llenar con anillos de Raschig de ceramica  de 38 mm (1.5 in).
Utilicese una caída de presi6n  del gas que no exceda 400 N/mZ  por metro de espesor empacado.
Se pueden conseguir cubiertas de la torre con incrementos de 25 mm de di&m.

Las presiones parciales del metano1 y agua en soluciones acuosas de metano1 se pueden
obtener en The Chemical  Engineers’ Handbook. Sa ed.. p. 3-68. Grafique estas como en la fi-
gura 8.2; utilice agua como sustancia de referencia;
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u) Suponga una operación isotérmica  a 26.7 “C  (80 “P). Gas entrante: 0.70 m3/s (90 000
ft3/h)  a 1 atm, 26.7 “C,  presión parcial del metano1 = 100 mm Hg. Sc0 = 0.783 (MeQH-
Nd. Gas saliente: presi6n  parcial del metano1 = 15 mm Hg. Líquido entrante: agua libre
de metanol, 26.7 “C,  0.15 kg/s  (1190 lb,/h);  desprecie la evaporación del agua. Calcule la
profundidad requerida del empaque.

6) Suponga una operaci6n  adiabática. Gas entrante: 0.70 m3/s  a 1 atm. 26.7 “C,  presión par-
cial del metano1 = 100 mm Hg. presión parcial del agua = 21.4 mm Hg. Gas saliente: pre-
si6n  parcial del metano1 = 15 mm Hg. Liquido entrante: agua libre de metano&  26.7 “C,
1.14 kg/s  (9000 lb,/h).  Suponga que el gas sale a r, = 30 “C,  con&Q = 26 mm Hg. No
se desprecie la evaporación del agua. Calcule los siguientes valores para el fondo de la
torre: tr, t,,  dtJdZ,  dY,/dZ,  dY&dZ.  Para AYA = - 0.02, calcule los siguientes valores
de 2, YA,  Ys.  te  Y tr.

l)rrtos  adicionale%  Calor de disolucibn.  Intemational  Critical  TabIes,  IV, p. 159.

x,, fracción mol
MeQH en el liquido 1 0.5 1 0.10 1 0.15 ( 0.20 1 0.25 ) 0.30

AHs,  calor integral de
disoluci6n.  kJ/kmol sol.
a2O”C.

~-341.7~-597.g/-767.6~-872.3~-9I4.1~-9I6.4

Utilice una temperatura base t.  = 20 OC.  El calor latente de evaporación del metano1 a 20 “C
= 1163 kJ/kg. Capacidades calorlficas de las soluciones líquidas: véase Chemicul  Engineers’
Hundbook.  5a ed.. p. 3-136; Capacidades molares calorificas de los gases: Ns.  29.141; MeOH,
52.337; HzO,  33.579 kJ/kmol . K.

8.15 Un gas que contiene 88% CH4,  4% C$Is,  5% n-CsHs  y 3% n-C4Hto  se va a lavar isottrmica-
mente a 37.8 “ C (100 “P), 5 atm de presi6n.  en una torre que contiene el equivalente a 8 platos
ideales. Se desea eliminar el 80% del CsHs.  El aceite a usarse contendrá 0.5% en mol de C4H1c,
pero carecer8  de todos los demás componentes gaseosos. El resto del aceite es no volátil. iQué
cantidad de aceite, mol/mol gas húmedo,  debe utilizarse y cual sera la composición del aceite
enriquecido y del gas de lavado? Las constantes de la Ley de Henry son:

CH, w6 n-w38 n-C4H 10

32 6.7 2.4 0.74

8.16 Se va a operar adiabaticamente un absorbedor de cuatro platos ideales a 1.034 kN/m2  (150
lbr/it?); se va a alimentar con 1 mol/tiempo de cada liquido y gas, cada uno de los cuales entra-
rA  a 32.2 “ C (90 ‘T),  como sigue:

Componente
Liquido, G=,
fracción mol fracción mol

CH4

c2I-G

n-CsHs
n-G-40
n-WI2
Aceite no volatil

0.70
0.12
0.08

0.02 0.06
0.01 0.04
0.97
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Calcule la composici6n  y el flujo (mol/tiempo)  del gas saliente.
Dutos:  constantes de la Ley de Henry @epriester.  Chem.  Eng. Progr. Symp. Ser., 49(7),
l(1953);  tambien  Chemicd  Engineers’  Hundbook,  5a ed.. pp. 13-12, 13-131, entalpías  a
32.2 “C  relativas al líquido saturado a - 129 “ C ( - 200 “P) (Maxwell, Dato  Book on Hydro-
curbons,  Van Nostrand, Princeton, N.J., 1950); las capacidades molares caloríficas son:

32.2"C (90°F) cP’

H@t HL, m kJ/kmol * K
kJ/kmol  x  1O-3 kJ/kmol  x  lo-’ 37.8”C  4 3 ° C (Btu/lb mol * “P)

Componente m (Btu/lb mal) (Btu/lb mol) (100°F)  (11O’F)  G a s Líquido

CH4 16.5 12.91 9.77 17.0 17.8 37.7 50.2
(55 10) (4200) (9.0) (12.01)

C2H6 3.40 22.56 15.58 3.80 4.03 62.8 83.7

(9700) (6700) (15.0) (20.0)
n-CsHs 1.16 31.05 16.86 1.30 1.44 79.6 129.8

(13 350) (7250) (19.0) (31.0)
n-C,&, 0.35 41.05 20.70 0.41 0.47 96.3 159.1

(17 650) (8900) (23.0) (38.0)
n-W-I,2 0.123 50.94 24.66 0.140 0.165 117.2 184.2

(21 m) (10 @J-b (28.0) (44.0)
Aceite 376.8

ww

8.17 En este capítulo se demostr6  que hay un valor óptimo, o más económico, del factor de absor-
ción. También hay algunos valores óptimos para los siguientes factores:
u) Concentraci6n  del gas saliente, en el caso de solutos valiosos.
b) En los casos en que el liquido absorbente se recircula a través de un desorbedor o frac-

cionador para la recuperación del soluto, la concentraci6n  del soluto en el líquido entrante
en el absorbedor.

c ) En el caso de una torre de platos, el espaciamiento entre los platos.
d) En el caso de una torre empacada, la caída de presi6n  del gas por altura unitaria del empa-

que.
En cada uno de los casos, explique por qué hay un valor óptimo.



NUEVE
DESTILACIÓN

La destilación es un método para separar los componentes de una solución; de-
pende de la distribución de las sustancias entre una fase gaseosa y una líquida, y
se aplica a los casos en que todos los componentes estan presentes en las dos fases.
En vez de introducir una nueva sustancia en la mezcla, con el fin de obtener la
segunda fase (como se hace en la absorción o desorci6n  de gases) la nueva fase se
crea por evaporación o condensaci6n  a partir de la solución original.

Con objeto de aclarar la diferencia entre la destilación y las otras opera-
ciones, se va a citar algunos ejemplos específicos. Cuando se separa una so-
lución de sal común en agua, el agua puede evaporarse completamente de la solu-
ción sin eliminar la sal, puesto que esta última, para todos los fines prácticos, casi
no es volátil en las condiciones predominantes. Esta es la operación de evapora-
ción. Por otra parte, la destilacibn  se refiere a separar soluciones en que todos los
componentes son apreciablemente volátiles. A esta categoría corresponde la sepa-
ración de los componentes de una solución líquida, de amoniaco y agua. Si la so-
lución de amoniaco en agua se pone en contacto con aire, el cual es básicamente
insoluble en el líquido, el amoniaco puede desorberse mediante los procesos
expuestos en el capitulo  8, pero entonces el amoniaco no se obtiene en forma pura,
porque se mezcla con el vapor de agua y el aire. Por otra parte, aplicando calor, es
posible evaporar parciahnente la solución y crear, de esta forma, una fase gaseosa
que consta únicamente de agua y amoniaco. Y puesto que el gas es más rico
en amoniaco que el líquido residual, se ha logrado cierto grado de separación.
Mediante la manipulaci6n  adecuada de las fases, o mediante evaporaciones y
condensaciones repetidas, es generalmente posible lograr una separación tan
completa como se quiera y recobrar, en consecuencia, los dos componentes de la
mezcla con la pureza deseada.

378
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Son claras las ventajas de un método de separaci6n como éste. En la destila-
ci6n,  la nueva fase difiere de la original por su contenido calorífico, pero el calor
se incrementa o se elimina sin dificultad; por supuesto, debe considerarse inevi-
tablemente el costo de aumentarlo o eliminarlo. Por otra parte, las operaciones
de absorción o deserción, que dependen de introducir una sustancia extrafla, pro-
porcionan una nueva solución, que a su vez quizá tendría que separarse mediante
alguno de los procesos difusivos, a menos que la nueva soluci6n fuera útil directa-
mente.

Al mismo tiempo, la destilación posee ciertas limitaciones como proceso de
separacibn. En la absorcibn u operaciones similares, en donde se ha acordado
introducir una sustancia extraila  para obtener una nueva fase con fines de distri-
buci6n,  generalmente se escoge entre una gran variedad de disolventes con el fin
de obtener la mayor separación posible. Por ejemplo, como el agua no sirve para
absorber gases de hidrocarburos presentes en una mezcla gaseosa, se escoge, en
lugar del agua, un aceite de hidrocarburo que proporcione una solubilidad eleva-
da. Sin embargo, en la destilaci6n  no se tiene esta posibilidad de elección. El gas,
que puede crearse a partir de un líquido mediante la aplicación de calor, consta,
inevitablemente, sólo de los componentes que se encuentran en el liquido. Por lo
tanto, ya que el gas es químicamente muy similar al liquido, el cambio de com-
posición resultante por distribuir los componentes entre las dos fases generalmen-
te no es muy grande. Es más, en algunos casos, el cambio de composición es tan
pequeño que el proceso no es práctico; mas aún, puede suceder que no haya nin-
gún cambio en la composición.

No obstante, la separación directa que comúnmente es posible por destila-
ción, en productos puros que no requieren procesamiento posterior, tal vez ha
hecho de ésta la más importante de todas las operaciones de transferencia de
masa.

EQUILIRRIO  VAPOR-LÍQUIDO

Los métodos de destilación se aplicarán con éxito si se comprenden los equilibrios
que existen entre la fase vapor y líquido de las mezclas encontradas. Por lo tanto,
es esencial un breve análisis de dichos equilibrios. Aquí se dara especial atencibn a
las mezclas binarias.

Diagrama de fases presión-temperatura-concentración

Inicialmente, se van a considerar las mezclas binarias, las cuales serán llamadas
“ordinarias”, para indicar (a) que 10s  componentes líquidos se disuelven en cual-
quier proporción para formar soluciones homogéneas, las cuales no son necesa-
riamente ideales, y (b)  que no hay complicación alguna de puntos de ebullición
máximos o minimos. El componente A de la mezcla binaria A-B se considerará
como el más volátil; esto significa que la presión de vapor de A puro a cualquier
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temperatura es mayor que la presión de vapor B puro. Por supuesto, el equilibrio
entre vapor-líquido para cada sustancia pura de la mezcla es su relación entre la
presión de vapor y la temperatura, tal como se indican en la figura 7.1. Respecto
de las mezclas binarias, se debe también considerar una variable adicional, la con-
centración. Las fracciones mol son las unidades mas convenientes de concentra-
ción que pueden utilizarse; durante todo este analisis  x será la fracción mol de la
sustancia más volitil,  A en el líquido, y y* la correspondiente fracción mol ene1
equilibrio de A en el vapor.

La representación gráfica completa del equilibrio requiere un diagrama tridi-
mensional como el de la figura 9.1 t29p 47].  La curva señalada pA es la curva de pre-
sión de vapor de A; cae completamente en el plano de composición mas cercano a
x = 1 .O. La curva se extiende desde su punto crítico C, hasta su punto triple TA,
pero las complicaciones de la fase sólida que no intervienen en las operaciones de
destilación no se van a considerar. De manera parecida, la curvapa  es la presión
de vapor de B puro, en el plano mas lejano a x = 0. Las regiones del líquido y del
vapor en las composiciones entre x = 0 y 1 .O están separadas por una superficie
doble que se extiende desdep,  hastap,.  La forma de esta superficie doble se estu-
dia más facilmente considerando secciones a presiones y temperaturas constantes,
ejemplos de los cuales se muestran en la figura.

55cP
Sección e
presi6n

Figura 9.1 Equilibrios binarios vapor-liquido.
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bPB

PRESl6N  CONSTANTE

vapor

to

1 Puntos de rocío

1 /
G Puntõs de burbuja

x v5.t

Liquido

0-. X>Yf
(81

Fracción mol de A

Ia)

(Al

‘PA

x = fracch  mal  de h en el líquido
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Figura 9.2 Equilibrios a presibn  constante vapor-líquido.

Equilibrios a presión constante

Considérese primero una seccibn  típica a presión constante (figura 9.2a).  La in-
tersección de la superficie doble de la figura 9.1 con el plano de presión constante
produce una curva sin máximos o mínimos que se extiende desde el punto de
ebullición de B puro hasta el de A puro a la presión considerada. La curva supe-
rior proporciona la relación entre la temperatura y la composición del vapor
(t-y*); la curva inferior, la relación entre la temperatura y la composición del
líquido (t-x). Las mezclas de líquido y vapor en el equilibrio están a la misma tem-
peratura y presión, de forma que las líneas de unión, como la línea DF, unen las
mezclas en el equilibrio en D y F. Hay un número infinito de dichas líneas de
unión para este diagrama. Una mezcla en la curva inferior, como en el punto D,
es un líquido saturado; una mezcla en la curva superior, como en F, es un vapor
saturado. Una mezcla en E es una mezcla de dos fases, que consta de una fase
líquida de composición en D y una fase vapor de composicibn en F, en propor-
ción tal que la composición promedio de toda la mezcla se representa mediante E.
Las cantidades relativas de las dos fases en el equilibrio estan relacionadas con los
segmentos de la línea de unión,

Moles de D línea EF
Moles de F = línea DE (9.1)

Considérese una solución en G, en un recipiente cerrado que puede mantenerse a
presión constante moviendo un pistón. La solución está completamente líquida.
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Si se calienta, la primera burbuja de vapor se forma en H y tiene la composición
en J, más rica en la sustancia más volátil; por lo tanto, la curva inferior se llama
la curva de temperatura del punto de burbuja. Al irse evaporando más mezcla, se
forma más vapor a expensas del líquido; se origina entonces, por ejemplo, el
líquido L y su vapor en el equilibrio K, aunque la composición de la masa total es
atín la original como en G. La ultima gota del líquido se evapora en M y tiene la
composición en ZV.  El sobrecalentamiento de la mezcla sigue la trayectoria MG.
La mezcla se ha evaporado en un rango de temperatura desde H hasta M, a dife-
rencia de la temperatura tmica  de evaporación de una sustancia pura. Entonces, el
término punto de ebullicidn  para una solución, generalmente no tiene significa-
do puesto que la evaporación ocurre en un rango de temperatura, esto es, desde el
punto de formación de la burbuja hasta el punto de formación de rocío. Si se
enfría la mezcla en 0, todos los fenómenos reaparecen en orden inverso. Por
ejemplo, la condensación comienza en M, en donde la curva superior se conoce
como la curva de punto de rocío y continúa hasta H.

Por otra parte, si una soluci6n  como la que se encuentra en H, se hierve en
un recipiente abierto y sus vapores escapan hacia la atmósfera, el residuo líquido
se volverá cada vez mas pobre, puesto que el vapor es más rico en la sustancia más
volátil. La temperatura y la composici6n  del líquido saturado residual se mueven
a lo largo de la curva inferior hacia N,  al continuar la destilación.

Las composiciones vapor-liquido en el equilibrio pueden mostrarse también
sobre un diagrama de composición (X VS. JJ*),  como en la figura 9.2b. Por
ejemplo, el punto P sobre el diagrama representa la línea de unión DF. Dado que
el vapor es más rico en la sustancia más volátil, la curva cae arriba de la diagonal
45 ’ que se ha trazado como comparación.

Volatilidad relativa

Cuanto mayor es la distancia entre la curva en el equilibrio y la diagonal de la fi-
gura 9.2b, mayor es la diferencia en las composiciones del líquido y del vapor, y
mayor es la facilidad para realizar la separación por destilacibn.  Una medida nu-
mérica de lo anterior se conoce como el factor de separación o, particularmente
en el caso de la destilación, la volatilidad relativa <y. Esta es la relación entre la re-

- lación  de concentraciones de A y B en una fase y en la otra, y es una medida de la
posibilidad de separacibn.

a = .Y*/ (1 -u*>  = YV - XI
x/ (1 - XI x(1 -u*)

El valor de <IL  generalmente cambiará al variar x de 0 a 0.1. si y* = x (excepto en x
= 0 o 1), cr = 1.0 y la separacibn  no es posible. Cuanto mas arriba de la unidad
esté QI, mayor será el grado de separación. .
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0
x,  y’  = fracch  mol de A

> -
(BI (0)

IA)
x = fracch  mol de A en el líquido

!
1 .0

(61

Figura 9.3 Equilibrios vapor-liquido a presiones aumentadas.

Presión aumentada

Por supuesto, a presiones mayores, las secciones a presión constante interseca-
rán la superficie doble de la figura 9.1 a temperaturas mayores. Las intersecciones
se pueden proyectar en un plano sencillo, como en la figura 9.3a.  Debe observarse

TEMPERATURA CONSTANTE

V a p o r

-1
1.1 3 Figura 9.4 Equilibrios a temperatura constante

x,  y’  = fracción mol de A
(N vapor-liquido.
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que las curvas anilladas no ~610  se presentan a temperaturas altas, sino que gene-
ralmente también se vuelven más cerradas. Esto se ve claramente en las curvas de
distribución correspondientes de la figura 9.31>.  Por lo tanto, la volatilidad relati-
va y por ende la separatibilidad, generalmente son menores a presiones elevadas.
Cuando se supera la presión crítica de un componente, deja de existir la distinción
entre vapor y líquido para ese componente y para mezclas, por \o tanto, las cur-
vas anilladas se vuelven mas cortas, como sucede a presiones mayores de pt3, que
es la presión crítica para A en la figura. Las separaciones por destilación sólo
pueden realizarse en la región en que exista una curva anillada.

En sistemas particulares, la presión crítica de la sustancia menos volátil
puede alcanzarse antes que la presión crítica de la más volatil;  también es posible -
que la superficie doble de la figura 9.1 se extienda, a composiciones intermedias,
ligeramente más allá de las presiones críticas para cualquiera de las sustancias.

Equilibrios a temperatura constante

En la figura 9.4 se muestra una sección típica a temperatura constante del diagra-
ma de fases tridimensional. La intersección del plano a temperatura constante
con la superficie doble de la figura 9.1 proporciona las dos curvas que se extien-
den sin máximos ni mínimos desde la presi6n de vapor de B puro hasta la A.
Al igual que antes, hay un número infinito de líneas de uni6n horizontales, como
TV, que unen un vapor en el equilibrio, como en V, con su líquido correspondien-
te, como en T. Una solución en W, en un recipiente cerrado, es completamente un
líquido; si la presión se reduce a temperatura constante, la primera burbuja de va-
por se forma en U, la evaporación completa sucede en S; una reducción mayor de
la presión da un vapor sobrecalentado como en R.

Los datos de equilibrio vapor-líquido, excepto en el caso de las situaciones
especiales de las soluciones ideales y regulares, se deben determinar experimental-
mente. Existen descripciones de métodos experimentales [lEI, extensas
bibliografías ~~1  y listas de datos [‘*  ul.

Soluciones ideales. La Ley de Raoult

Antes de estudiar las características de las mezclas que se desvían marcadamente
de las características que se acaban de describir, se van a considerar los equilibrios
para el caso límite de las mezclas cuyos vapores y líquidos son ideales. La natura-
leza de las soluciones ideales y los tipos de mezclas que se aproximan al ideal se
analizaron en el capítulo 8.

Para una solución ideal, la presibn parcial en el equilibrio p* de un compo-
nente a una temperatura fija es igual al producto de su fracción mol en el líquido
por su presión de vapor p cuando está puro a esta temperatura. Esta es la Ley de
Raoult.

j$  = PAx p; =Pg(l  -x> (9.3)
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Si la fase vapor también es ideal,

Pt 3 p; + p; = pAx + p,(l - x) (9.4)

y las presiones totales, al igual que las parciales, son lineales en x a una tempera-
tura dada. Estas relaciones se muestran de modo gráfico en la figura 9.5. Enton- .
ces puede calcularse la composición del vapor en el equilibrio a esta temperatura.
Por ejemplo, el valor de y* en el punto D sobre la figura es igual a la relación
entre las distancias FG y EG,

)+p9;”
I t

*-;*+ Pd1  - XI
I Pt

Sustituyendo en la ecuación (9.2),  la volatilidad relativa cx  es

PA(YC-

P B

(9.5 j

Por tanto, para soluciones ideales es posible calcular los equilibrios totales
vapor-líquido a partir de las presiones de vapor de las sustancias puras. Con pre-
siones demasiado elevadas como para aplicar la ley de los gases ideales, se utilizan
fugacidades en lugar de presiones [2g,  42].  También es posible calcular los
equilibrios para la clase especial de soluciones conocidas como “regulares” 12’l.
Sin embargo, en todas las demás mezclas es necesario obtener los datos experi-
mentalmente.

TEMPERATURA CONSTANTE

x,  y’  = fracción  mal  de A 0 Figura 9.5 Soluciones ideales.
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Ejemplo 9.1 Calcular los equilibrios vapor-líquido a la presión constante de 1 atm para
mezclas de n-heptano con n-octano, las cuales, segun  se preve,  forman soluciones ideales.

SOLUCIÓN Los puntos de ebullicibn  a 1 atm de las sustancias son: n-heptano (A), 98.4 OC;
n-octano (B), 125.6 “C. En consecuencia, los c&lculos  se hacen entre estas temperaturas. Por
ejemplo, a i 10 ‘XT,  p,  = 1 OSO,mm  Hg, w = 484 mm Hg. p,  = 760 mm Hg.

Ecuación (9.4):

h-PB 760-484
x=-=  1050-484PA-PB

= 0.487 fracción mol de heptano en el líquido

Ecuación (9.5):

Ecuación (9.7):

y+  - p,x  * 105w$7)
P I

= 0.674 fracci6n  mol de heptano en el vapor

P A 1 0 5 0
a=L=zr

= 2.17

En forma similar, pueden calcularse los datos de la siguiente tabla:

1t, “C PA>  -Hg PII>  dl3 X Y* a

98.4 760 333 1.0 1.0 2.28
1 0 5 940 417 0.655 0.810 2.25
ll0 1050, 484 0.487 0.674 2.17
1 1 5 1 2 0 0 5 6 1 0.312 0.492 2.14
1 2 0 1 3 5 0 650 0.1571 0.279 2.08
125.6 1540 760 0 0 2.02

TEMPERATURA CONSTANTE

l

0 1.C
(8)

x,  y’  = fracciln  mol de A
(Al Figura 9.6 Desviaciones positivas del ideal.
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Ahora pueden graficarse las curvas del tipo de las curvas de la figura 9.2. Obsérvese que
aunque las presiones de vapor de las sustancias puras varian considerablemente con la tempera-
tura, para soluciones ideales esto no sucede con a. En este caso, un promedio de las a calculadas
es 2.16; sustituyendo este promedio en la ecuación (9.2) y reordenando,

proporciona una expresión que para la mayorla  de los fines es una relación empírica satisfacto-
ria entre JJ*  y x para este sistema a 1 atm.

Desviaciones positivas del comportamiento ideal
De una mezcla cuya presión total es mayor que la calculada para el ideal
[ecuación (9.4)]  se dice que muestra desviaciones positivas de la Ley de Raoult.
La mayoría de las mezclas pertenecen a esta categoría. En estos casos, las pre-
siones parciales de cada componente son mayores que la presión ideal, como se
muestra en la figura 9.6 t. Debe observarse que conforme las concentraciones de
cada componente se aproximan a la unidad en fracción mol, las presiones par-
ciales para esa sustancia tienden tangencialmente al ideal. En otras palabras, la
Ley de Raoult, es casi aplicable a la sustancia presente en concentraciones muy
grandes. Este es el caso de todas las sustancias, excepto cuando existe asociación
dentro del vapor o disociaci6n electrolítica dentro del líquido.

El diagrama de distribución (X VS. JJ*)  para los sistemas de este tipo se parece
bastante al de la figura 9.2b.

Mezclas con punto de ebullición mínimo-azeotrogos Cuando las desviaciones
positivas del ideal son lo suficientemente grandes y cuando las presiones de vapor
de los dos componentes no están muy alejadas entre sí, las curvas cJe  presión total
a temperatura constante, pueden aumentar a travts de un máximo a cierta con-
centracih,  como en la figura 9.7~.  Se dice que una mezcla de este tipo forma un
azeotropo o mezcla con punto de ebullición constante. El significado de esto se
comprende mis  fkilmente  al estudiar la sección  a presión constante (figura 9.7b
o c). Las curvas de composici6n del líquido y del vapor son tangentes en el punto
L, el punto de azeotropismo a esta presión, el cual representa la temperatura de
ebullici6n mínima para este sistema. Para todas las mezclas de composición me-
nor a L, como las de C, el vapor en el equilibrio (E) está mhs  enriquecido con el
componente más volitil  que el líquido (II).  Sin embargo, para todas las mezclas
más ricas que L, tal como en F, el vapor en equilibrio (G)  es menos rico en la sus-

t La relación entre la presión parcial real en el equilibrio p* de un componente y el valor idealpx  es
el coeficiente de actividad referido a la sustancia pura: y = >*/px.  Puesto que y es mayor que la uni-
dad en estos casos y por lo tanto log y es positivo, las desviaciones se conocen como desviaciones
positivas del ideal. Se ha elaborado una tecnica  muy extensa del tratamiento de las soluciones no idea-
les mediante los coeficientes de actividad; a partir de un pequefio  número de datos, se pueden prede-
cir mediante dicha tkcnica  todos los equilibrios vapor-líquido de un sistema *421.
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x = fracción mol de CS  en el liquido

íc)

Figura 9.7 Azeotropismo de punto de ebullición
mínimo en el sistema disulfuro de carbono-acetona.
(u)  A temperatura constante; (LI)  y(c) a presih  cons-
tante.
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tancia  volátil que el líquido (H). Una mezcla de composición L da lugar a un va-
por de composición idéntica a la del líquido y en consecuencia hierve a temperatu-
ra constante y sin cambio de composición. Si las soluciones, ya sea a D o H, se
hierven en un recipiente abierto con escape continuo de los vapores, la temperatu-
ra y la composición de los líquidos residuales en cada uno de los casos se mueven
a lo largo de la curva inferior y se alejan del punto L (hacia K para un líquido en
H y hacia J para uno en II).

Este tipo de soluciones no pueden separarse por completo mediante los mé-
todos ordinarios de destilación a esta presión, puesto que la composición azeotró-
pica y* = x y CY = 1 .O 7 . La composición azeotr6pica al igual que su punto de
ebullición cambia con la presión. En algunos casos, el cambio de presión puede
eliminar el azeotropismo del sistema.

Las mezclas azeotrópicas  de este tipo son muy comunes; se han registrado
miles t2’j. Una de las más importantes es el azeotropo etanol-agua, el cual a 1 atm
aparece a 89.4% en mol de etanol y 78.2 “C. El azeotropismo desaparece en este
sistema a presiones menores de 70 mm Hg.

Miscibilidad parcial del liquido Algunas sustancias exhiben desviaciones positi-
vas tan grandes del ideal que no se disuelven completamente en el estado líquido;
por ejemplo, ísobutanol-agua (figura 9.8). Las curvas a través de los puntos C y E
representan los límites de solubilidad de los componentes a temperaturas relativa-
mente bajas. Las mezclas de composici6n y temperatura representadas por pun-
tos dentro del área central, tales como el punto D, forman dos fases líquidas en el
equilibrio en C y E; la línea CE es una línea de unión del líquido. Las mezclas en
las regiones sobre cualquiera de los lados de los límites de solubilidad, como en F,
son líquidos homogéneos. La solubilidad generalmente aumenta al aumentar la
temperatura; en consecuencia, el ancho del área central decrece. Si la presión
fuera lo suficientemente alta para que no hubiese evaporación, las curvas de solu-
bilidad del líquido continuarían a lo largo de las líneas punteadas, como se
muestra. Sin embargo, a la presión predominante la evaporaci6n  ocurre antes de
que esto suceda y da lugar a las curvas ramificadas  de equilibrio vapor-líquido.
Para líquidos homogéneos, como en F, los fenómenos de equilibrio vapor-líquido
son normales; una mezcla de este tipo hierve inicialmente en H para formar la pri-
mera burbuja de vapor de composición J. Lo mismo es cierto para cualquier solu-
cibn  más rica que M, excepto que aquí el vapor es más pobre en el componente
más volatil.  Cualquier mezcla líquida de dos fases dentro del rango de composi-
ción de K a M hervirá a la temperatura de la línea KA4 y toda ella dará lugar al
mismo vapor de composición L. Una mezcla líquida de composición promedio
L, que produce un vapor de la misma composición, se llama algunas veces un he-
teroazeotropo. En la figura 9.8b,  se muestra el diagrama de distribucibn  corres-

t Para las composiciones a la derecha de L (figura 9.7), u como generalmente se calcula es menor a
la unidad; entonces, se usa generalmente el recíproco de a.
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Figura 9.8 Isobutanol-agua a 1 atm.

pondiente con la línea de unión HJ,  los limites de solubilidad en el punto de
ebullición K y M y el punto azeotrópico L.

Relativamente en pocos casos, la composición azeotr6pica cae fuera de los
límites de solubilidad; un ejemplo son los sistemas metil etil cetona-agua y fenol-
agua. En otros casos, especialmente cuando los componentes tienen una diferen-
cia muy grande en sus puntos de ebullición, no se puede formar un azeotropo,
como en amoniaco-tolueno y dióxido de carbono-agua.



DESTILACI6N  3 9 1

Líquidos insolubles; destilación por arrastre de vapor La solubilidad mutua de
algunos líquidos es tan pequeña que pueden considerarse practicamente inso-
lubles; entonces, los puntos K y h4 (figura 9.8) estan,  para todos los fines prkti-
cos, sobre los ejes verticales de estos diagramas. Esto sucede con una mezcla de
un hidrocarburo y agua, por ejemplo. Si los líquidos son completamente inso-
lubles, la presión de vapor de cualquiera de los componentes no puede ser modifi-
cada por la presencia del otro; además, ambos ejercen una presión de vapor ver-
dadera a la temperatura predominante. Cuando la suma de las presiones de vapor
por separado es igual a la presión total, la mezcla hierve; la composicibn del
vapor se calcula fácilmente, suponiendo que se puede aplicar la sencilla ley de los
wes,

*=PA
y PI

(9.8)

(9.9)

Mientras las dos fases líquidas cstan presentes, la mezcla hervirá a la misma tem-
peratura y producir-8 un vapor de composición constante.

Ejemplo 9.2 Puede suponerse que una mezcla que contiene 50 g de agua y 50 g de etilanilina,
es básicamente insoluble. Se hierve a presion  atmosférica. Describir el fenómeno que ocurre.

SOLUCIÓN Puesto que los líquidos son insolubles, cada uno ejerce su propia presi6n  de vapor y
cuando la suma de éstas es igual a 760 mm Hg, la mezcla hierve.

1, “C

PAasua 1, pa(  etilanilina ),
-I-k mmHg

Pt -PA +PB,

mJm3

38.5 51.1 1 52.1
64.4 199.7 5 205
80.6 363.9 10 314
96.0 657.6 20 678
99.15 137.2 22.8 760

113.2 1 2 2 5 40 1 2 6 5
204 760

La mezcla hierve a 99.15 “C.

y
. _  PA 737.2
-p,-  760- - = 0.97 fraccibn  mol de agua

1 -y* = z = $#  = 0.03 fracción mol de etilanilina

La mezcla original contenía 50/18.02  = 2.78 g mol de agua y 50/121.1  = 0.412 g mol etilanili-
na.  La mezcla seguirá hirviendo a 99.15 “C  con un vapor en el equilibrio de la composicion  indi-
cada, hasta que se haya evaporado toda el agua junto con 2.78(0.03/0.97)  = 0.086 g mol de la
etilanilina. Entonces, la temperatura aumentará hasta 204 “ C y el vapor en el equilibrio sera eti-
lanilina pura.
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Observese que mediante este m&odo  de destilaci6n  por arrastre de vapor,
mientras el agua líquida esté presente, el líquido orgánico de alto punto de ebulli-
cibn se evaporará a una temperatura bastante menor que su punto normal de
ebullición, sin necesidad de utilizar un equipo de vacío que opere a 22.8 mm Hg.
Si se hierve a 204 “C, este compuesto sufrira una descomposición considerable.
Sin embargo, las necesidades caloríficas del proceso por arrastre de vapor son
grandes, puesto que se tiene que evaporar simultaneamente una gran cantidad de
agua. Las alternativas serían: (1) operar a una presi6n  total diferente en presencia
de agua líquida en donde la relación entre las presiones de vapor de las sustancias
puede ser mas favorable, y (2) burbujear vapor sobrecalentado (u otro gas inso-
luble) a través de la mezcla en ausencia de agua líquida y evaporar la etilanilina
para que se sature con vapor.

Desviaciones negativas del comportamiento ideal

Cuando la presión total de un sistema en el equilibrio es menor que el valor ideal,
se dice que el sistema se desvía negativamente de la ley de Raoult. Una situación
de este tipo se muestra en la figura 9.9 a temperatura constante. Obsérvese que en
este caso, como en el caso de las desviaciones positivas en donde no hay aso-
ciación del vapor ni disociaci6n  del líquido, las presiones parciales de los compo-
nentes de la solución tienden al ideal cuando sus concentraciones tienden al
100%.  El diagrama de presión constante para un caso como éste es, en general,

parecido a los diagramas que se muestran en la figura 9.2.

Mezclas con punto de ebollicih  mhximo:  azeotropos Cuando la diferencia
entre las presiones de vapor de los componentes no es muy grande y cuando las

TEMPERATURA  CON STA N T E

’ = fraccih  mol de A
1.c

(Eu  x*  ” (Al Figura  9.9 Desviaciones negativas del ideal.
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desviaciones negativas tambikn  son grandes, la curva de presión total contra com-
posición puede pasar a travks de un mínimo, como en la figura 9. loa. Esta condi-
ción da lugar a un mAximo  en las temperaturas de ebullicih,  como en el punto L
(figura 9.104, y a una condicih  de azeotropismo. El vapor en el equilibrio posee
menos sustancia IXI& votitil  para los líquidos ctxya x es menor que la composición
azeotrópica y poti  mayor cantidad de dicha sustancia si x es mayor. Las solu-
ciones en cualquier lado del azeotropo, si se hierven en un recipiente abierto con
escape del vapor, finalmente dejarán un liquido residual de la composición
azeotrópica en el recipiente.

Los azeotropos de punto de ebullición mAximo  son menos comunes que los
de punto de ebullición mínimo. Uno de ellos, muy conocido, es el formado por
Acido  clorhídrico-agua (ll. 1 Vo mol de HCl,  110 “C, a 1 atm); puede prepararse
simplemente hirviendo una soluci6n  del Acido  de cualquier concentración en un
recipiente abierto. Este es un método para estandarizar ácido clorhídrico.

Diagramas entalplr-concentra&h

Los equilibrios binarios vapor-líquido tarnbikn  pueden graficarse utilizando
como coordenadas la entalpía VS. concentración a presión constante. Las entalpías
de solución del líquido incluyen tanto el calor sensible como el cal&  de mezclado de
los componentes

HL  = CL(~L  - @‘L  + AHs (9.10)

en donde CL  es la capacidad calorífica de la solución, energía/mol  “C y AI& es el
calor de disolución en to; la concentración predominante se refiere a los compo-
nehtes líquidos puros, energWmo1  solucidn;  Para líquidos saturados, ?= es el
punto de formaci6n  de la burbuja correspondiente a la concentración del líquido
a la presión predominante. Los datos de calor de disolución varían de forma y tal
vez se necesite algtm ajuste de las unidades de los datos tabulados. Si se desprende
calor durante el mezclado, Ns  ser8 negativa; para las soluciones ideales es cero.
Para soluciones ideales, la capacidad calorífica es el promedio medido para la ca-
pacidad calorífica de los componentes puros.

Respecto de los objetivos presentes, las entalpías del vapor saturado se
pueden calcular adecuadamente suponiendo que los líquidos. sin mezclar se ca-
lientan por sep,arado como líquidos a la temperatura del gas fo  (el punto de for-
mación de rocío), evaporando cada uno de ellos a esta temperatura y mezclando
los vapores

HG = u[ cL, A"A@G  - ‘0) + ‘AMA] + t1 - d[  cL, FI”&G  - ro) + b%]
(9.11)

en donde X,, X, = calores latentes de evaporación de las sustancias puras en to,

energWmo1.
c CL,LA’ , = capacidades caloríficas de los líquidos puros, energía/mol  “C.
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l Presión constante

Figura 9.11 Coordenadas de entalpía-con-
centración. ,

En la parte superior de la figura 9. ll, que representa una mezcla binaria
típica, se han graficado  las entalpías de los vapores saturados en sus puntos de
formación de rocío VS. y; las entalpías de los líquidos saturados se graficaron  en
sus puntos de formaci6n  de burbuja VS. x. Las distancias verticales entre las dos
curvas a x = 0 y 1 represèntan;respectivamente,  los calores latentes molares de B
y A. El calor necesario para evaporar completamente la solución C es HD - Hc
energía/mol solución. Los líquidos y vapores en el equilibrio pueden unirse me-
diante líneas de unión, de las cuales, la línea EF es típica. La relación entre este
diagrama de fases en el equilibrio y la curva xy se muestra en la parte inferior de
la figura 9. ll. Aquí, el punto G representa la línea de unión EF, localizada en la
curva inferior en la forma mostrada. Otras líneas de unión, cuando se proyectan
hasta la curva xy, producen la curva de distribuci6n  completa en el equilibrio.

Características de los diagramas Hxy y xy ~1 Supóngase que el punto M sobre
la figura 9. ll, representa M moles de una mezcla con entalpia H.,,  y concentra-
ción zM, en forma similar, sea N, N moles de una mezcla con propiedades HN,  zN.
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0 fQ x Figura 9.12 Relación entre los diagramas.

El mezclado adiabhtico  de M y N producir8 P moles de una mezcla con entalpía
HP y concentración zP. Un balance de materia es

M+N=P (9.12)

y un balance para el componente A es

Mz, + Nz,  = Pz, (9.13)

Un balance de entalpía es

MH,+NH,=  PH, (9.14)

La eliminaci6n  de P entre las ecuaciones (9.12) y (9. !3)  y entre (9.12) y (9.14) da

M ‘N - ‘P HN  - HP
-=
N ZP  - ZM = HP- HM (9.15)
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Esta es la ecuación de una línea recta sobre la gráfica de concentraci6n-entalpía,
que pasa a traves de los puntos (HM,  zM),  (NN,  zN)  y (H,,  z,,).  Por lo tanto, el pun-
to P está sobre la línea recta MN, localizado de forma que M/N  = línea
NP/línea  PM. En forma similar, si la mezcla N se eliminase adiabáticamente de
la mezcla P, se obtendría la mezcla M.

Considérese ahora la mezcla C(&, zc) en la figura 9.12. Es útil describir una
mezcla de este tipo en función de los líquidos y vapores saturados, puesto que en
la destilación se trabaja principalmente con este tipo de mezclas. C puede consi-
derarse el resultado de eliminar adiabáticamente el líquido saturado D del vapor
saturado E (DE no es una linea de uni6n);  xD y yE  pueden localizarse sobre el
diagrama inferior, como se muestra. Sin embargo, se puede considerar en forma
igualmente adecuada que C se produjo restando adiabáticamente F de G, o J de
K, o bien mediante una combinación de los liquidos  y vapores saturados, como la
dada por cualquier línea desde C que intersecte las curvas de entalpía a satura-
ción. Éstas, cuando se proyectan en el diagrama inferior, forman la curva que ahí
se muestra. Por lo tanto, cualquier punto C sobre el diagrama Hxy puede repre-
sentarse por la diferencia entre los líquidos y los vapores saturados y también por
una curva sobre la gráfica xy. Para la combinación E - D = C, un balance de
materia muestra

D ZC -YE  = línea CE-=
E Le  - x, línea CD

(9.16)

Esta es la ecuación sobre el diagrama xy de la cuerda de pendiente D/E trazada
entre el punto CyE,  xD)  y y = x = zc sobre la línea a 45 “. En forma similar, se
mostrarán las relaciones F/G y J/K  por las pendientes de las cuerdas trazadas
desde estos puntos hasta y = x = zc.

Al considerar la geometría del diagrama, se observa fácilmente lo siguiente:

1. Si las curvas Hoy y HS  son líneas paralelas rectas (lo cual sucede cuando los
calores latentes molares de A y B son iguales, cuando las capacidades
caloríficas son constantes sobre el rango predominante de temperatura y
cuando no hay calor de disolución), entonces D/E = F/G = J/K  para la di-
ferencia adiabatica,  puesto que entonces las relaciones entre los segmentos de
las líneas son iguales; ademas, la curva sobre xy que representa a C se vuelve
una línea recta.

2. Si el punto C se mueve hacia arriba, la curva sobre xy se vuelve más pronun-
ciada y coincide finalmente con la línea a 45 O, cuando C se encuentra a
entalpía infinita.

3. Si el punto C está sobre la curva rr,U, la curva sobre xy se vuelve una línea rec-
ta horizontal; si la línea C está sobre la curva HG,  la curva sobre xy se vuelve
una línea recta vertical.
Estos conceptos serán útiles para entender las aplicaciones de estos diagra-
mas.
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Sistemas de multicomponentes

Los sistemas no ideales de tres componentes pueden visualizarse gráficamente,
utilizando coordenadas triangulares para expresar las composiciones como en el
Capítulo 10; no obstante, para mas de tres componentes, la evaluación gráfica se
vuelve muy compleja. En la actualidad, el conocimiento acerca de los sistemas no
ideales de este tipo es extremadamente limitado; mas aun, son relativamente po-
cos los datos que se han reunido. Muchos de los sistemas de multicomponentes de
importancia industrial pueden considerarse casi ideales en la fase líquida para to-
dos los fines prácticos. Esto es particularmente cierto para mezclas de hidrocar-
buros de la misma serie homóloga, como las mezclas de la serie paraflnica o los
hidrocarburos aromáticos de bajo punto de ebulliciónt  . En estos casos, puede
aplicarse la Ley de Raoult o su equivalente en función de las fugacidades y calcular
el equilibrio a partir de las propiedades de los componentes puros. Sin embargo,
generalmente no es seguro predecir el comportamiento detallado de un siste-
ma de multicomponentes a partir, únicamente, de la consideración de los compo-
nentes puros, ni siquiera del conocimiento de los sistemas binarios simples que
pueden formarse a partir de los componentes. Por ejemplo, algunas veces los sis-
temas de tres componentes forman azeotropos ternarios, cuyo vapor y liquido en
el equilibrio tienen composiciones idénticas. Sin embargo, el hecho de que existan
uno, dos o tres azeotropos binarios entre los componentes no asegura la forma-
ción de un azeotropo ternario; además, un azeotropo ternario no coincide necesa-
riamente con la composición a la temperatura del punto mínimo o máximo de
burbuja para el sistema a presión constante. La complejidad de los sistemas hace
que las computadoras digitales sean útiles para manejar los datos 14].

En particular, para los sistemas de multicomponentes se acostumbra descri-
bir los datos en el equilibrio mediante el coeficiente de distribución m $ . Para el
componente J,

Y:m,=  -
XJ

(9.17)

en donde mJ depende por lo general de la temperatura, presión y composición de
la mezcla. La volatilidad relativa atJ del componente 1 con respecto a J es

(9.18)

* Sin embargo, los hidrocarburos de estructura molecular diferente forman con frecuencia solu-
ciones ideales en las que ocurre el azeotropismo, como por ejemplo, en los sistemas binarios hexano-
metilciclopentano, hexano-benceno y benceno-ciclohexano.

$ Generalmente se utiliza K en lugar de m para denotar el coeficiente de distribución, pero aquí se
va a utilizar K para el coeficiente global de transferencia de masa.
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Para soluciones ideales a presión moderada, m, es independiente de la composi-
ción y sólo depende de la temperatura (puesto que ésta afecta a la presión de va-
por) y la presión total

PJmJ = -
PI

Y
PI(Y,J = -
PJ

Punto de burbuja Para el vapor en el punto de burbuja,

zy; = 1.0

0 mAx,+m,x,+mcxc+*~* - 1 . 0

Con el componente J como componente de referencia

mAxA 1 0-+-mgxB + mcxc + . . . - *
mJ MJ mJ “J

0 (YAJXA  + (XBJXB  + (Y($c  + ’ . . = Ba,, Jxi  = $

(9.19)

(9.20)

(9.2 1)

(9.22)

(9.23)

(9.24),

La composición del vapor en el punto de burbuja en el equilibrio esta dada por

ai J%
Yi =L

2%.  ~4
(9.25)

Habiendo fijado la composición del líquido y la presión total, el cálculo de la
temperatura se hace por ensayo hasta satisfacer la ecuación (9.24). La convergen-
cia es rápida, puesto que las CY  sólo varían lentamente al cambiar la temperatura
(véase ejemplo 9.3).

Punto de rocio Para el líquido en el punto de rocío,

Lxi* = 1.0 (9.26)
L &+YB+Yc+.  . . E  1.0

mA mB “C
(9.27)

.

Con el componente J como componente de referencia

mJyA mJyB
- + - +

mJyC- + . . . =m

MA ml3 MC
J (9.28)

YA+ Yi118+2L+...=~-=mJ (9.29)
OLAJ aBJ  aCJ %, J
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La composición del líquido en el punto de rocío está dada por

Yi/(T,  J
xi  = ~(Y,l%,J)

(9.30)

En el ejemplo 9.3 se muestra el método de cálculo.

Ejemplo 9.3 Una solucibn  de hidrocarburos a una presi6n  total de 350 kN/m’ (508 Ibt/in’)
tiene el siguiente análisis n-C,HI  = 5.0, n-C,HrO  = 30.0 n-CsH,,  = 40.0, n-CsHr,  = 25.0% en
mol. Calcular los puntos de burbuja y de rocío.

sOLUCI6N Los valores de m se van a tomar de la monografia  de DePriester  [Chem. Eng.  Progr.
Symp. Ser., 49(T),  1 (1953),  y de Chem.  Engrs. Handbook, 5a.,  ed., Fig. 13-661,  que supone so-
luciones líquidas ideales.

Puntos de burbuja En la columna (1) se listan las composiciones en fracci¿m  mol. Como pri-
mera estimación del punto de burbuja, se escoge 60 “C;  en la columna (2) se listan las m corres-
pondientes a 60 OC,  350 kN/m2.  Se escoge el pantano  como el componente de referencia. La co-
lumna (3) lista las volatilidades relativas. [cy,-,,o,  = 4.70/0.62  = 7.58, etc.]. Ca,; oSx, = 1.702
[columna (4)],  de donde [Ec.  (9.23)] mc, = VI.702 = 0.588. Se repiten los c&lculos para esta
temperatura en las columnas (5)-(7).  mc,  = Vl.707 = 0.586!correspondiente  a t = 56.7 “C, lo
cual verifica los 56.8 “C  supuestos. Este es el punto de burbuja; la composición correspondiente
del vapor en el punto de burbuja esta dada en la columna (8) [0.391?1.707  = 0.229, etc.].

;;)

n-G 0.05
n-c, 0.30
n-C,  0.40

n-G 0.25

4,
6 0 ° C 5 c, ai, cpi
(2) ( 3 ) (4)

4.70 7.58 0.379
1.70 2.74 0.822
0.62 l.OJJ  0.400
0.25 0.403 0.1008

1.702

mi,
> -j  2 , y

56.8”C ai, C$ ai, ~pi
( 5 ) (6)  (7) :g)

4.60 7.82 0.391 0.229
1.60 5 2.72 0.816 0 . 4 7 8
0.588 ’ 1.00 0.400 0.234
0.235 .:++  0.40 0.100 0.0586- -

1.707 l.ooo

Yt

(1)

5
8 0 ° C

(2)
ai, C,

( 3 )

fqn,,

dai,  C, 83.7”C aI.  C, hla,, c, -5
(4) ( 5 ) (6)  (7 (8)

n-c, 0.05 6.30 6.56 0.00762 6.60 6.11 0.00818 0.0074
’n-c, 0.30 2.50 2.60 0.1154 2.70 2.50 0.120 0.1088.

n-C, 0.40 0.96 1.00 0.400 1.08 0.3626
n-G 0.25 0.43 0.448 0.558 0.47

0.435 fi
0.5213

1.081 1.103 l.ooo.3 . ji*
. /

Punto de rocio El procedimiento es similar al del punto de burbuja. La primera estimaci6n  es
80 “ C (176 “F),  de donde C~,/CZ,,~,  = 1.081 [columna (4)]  = mc,  [Ec. (9.29)].  La temperatura
correspondiente es 83.7 “C  (183 ‘F).  La repeticibn  lleva a mc,  = 1.103 correspondiente a
84.0 “C,  lo que es el punto de formación rocío. Las composiciones correspondientes del líquido
en el punto de rocio se listan en la columna (8) [0.00818/1.103  = 0.0074, etc.].
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OPERACIÓN DE UNA SOLA ETAPA-EVAPORACIÓN
INSTANTÁNEA

La evaporación instantánea o destilación en el equilibrio -como algunas veces se
llama-, es una operación de una sola etapa en donde se evapora parcialmente
una mezcla líquida, se permite que el vapor alcance el equilibrio con el líquido re-
sidual y se separan y eliminan del aparato las fases vapor y líquido resultante.
Puede llevarse a cabo por lotes o en forma continua.

ALIMENTACl6N

F molesltiempo

ZF

Hf

intercambiadorintercambiador
de calorde calor

V A P O R
* D moles/tiempo

yo”

HD

Separador

LIQUIDO
* W molesltiempo

XW
HW

Figura 9.13 Evaporación instantánea continua.

En la figura 9.13 se muestra de modo esquematice un diagrama típico de flu-
jo para la operación continua. Aquí, el líquido alimentado se calienta en un inter-
cambiador de calor tubular tradicional o pasandolo a través de los tubos calientes
de un horno de combustible. Entonces, se reduce la presión, el vapor se forma
adiabáticamente a expensas del líquido y la mezcla se introduce en un tanque de
separación vapor-líquido. El separador que se muestra es del tipo ciclón, en don-
de la alimentación se introduce tangencialmente en un espacio anular cubierto.
La parte líquida de la’mezqa  se arroja mediante fuerza centrífuga hacia la pared
externa y sale por el fondo, mientras que el vapor sube a través de la chimenea
central y sale por la parte superior. Entonces, el vapor puede pasar a un con-
densador, el cual no se muestra en la figura. En particular para la evaporación
instantánea de una sustancia volátil a partir de una sustancia relativamente no vo-
látil, la operación en el separador puede llevarse a cabo a presión reducida, pero
no tan baja que el agua ordinaria de enfriamiento no condense el producto evapo-
rado.
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El producto, D moleshiempo,  más rico en la sustancia m8s volátil, es en este
caso totalmente un vapor. El balance de materia y el de entalpía son:

F=D+W (9.3 1)
FL, = %J + w-w (9.32)

FH,+Q-DH,+  WH, (9.33)

Resolviendo estas ecuaciones simultáneamente, se tiene

w YO - ZF HD  -(HF+  Q/F)--=
D xw - ZF = H, - (HF + Q/F)

(9.34)

Sobre el diagrama Hxy esto representa una línea recta a través de los puntos de
coordenadas (H,, y,J que representan a D, (H,,  x,)  que representan a W y (HF
+ Q/F, zF) que representa la mezcla de alimentach  después que abandona el
intercambiador  de calor de la figura 9.13. En la parte superior de la figura 9.14

47

P
“F+T

HW

HF

1.0

Y

YO

ZF

0
0 ‘w G x 1.0 Figura 9.14 Evaporación instantánea.
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esto se muestra como la línea D W. Los dos miembros del lado izquierdo de la
ecuación (9.34) representan la línea usual de operacih  en una sola etapa sobre las
coordenadas de distribución, con pendiente negativa como para todas las opera-
ciones de una sola etapa (a corriente paralela) (véase el capítulo Z),  pasando a tra-
vés de las composiciones que representan a las corrientes entrante y saliente,
puntos F y M sobre la figura inferior. Si las corrientes efluentes estuviesen en
equilibrio, el dispositivo sería una etapa ideal y los productos D’ y W’ estaríah
sobre una línea de unión en la figura superior y sobre la curva en el equilibrio en
N en la figura inferior. El vapor más rico, pero en cantidad infinitesimal, es el
correspondiente a P en el punto de burbuja de la mezcla alimentada; y el líquido
más pobre, también en cantidad infinitesimal, es el correspondiente a Ten el pun-
to de rocío de la mezcla alimentada. Las composiciones de los productos reales
estarán entre estos límites, según el grado de evaporach  de la mezcla alimentada
y la eficiencia de la etapa.

Condensación parcial

Todas las ecuaciones se aplican igualmente bien para el caso en que la mezcla ali-
mentada sea un vapor y en que se tome como negativo Q, el calor eliminado en el
intercambiador  de calor para producir la condensación incompleta. En la parte
superior de la fiiura 9.14, el punto Fes entonces o bien un vapor saturado, o bien
un vapor sobrecalentado.

/ 1 /  -\\LPendiente’=  -0.667

Figura  9.15 Solucitm  al ejemplo 9.4.

x = fracci6n  mol de heptano en el líquido
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Ejemplo 9.4 Una mezcla líquida que contiene 50% mal de n-heptano (A), 50% mal de
n-octano (B) a 3O”C,  se va a evaporar instantánea y continuamente a 1 atm para evaporar
60% mal de la mezcla. ¿Cu&l sera la composici6n  del vapor y del líquido y la temperatura en el
separador para una etapa ideal?

SOLUCIÓN Buses: F = 100 moles mezcla, zF  = 0.50. D = 60 moles, W = 40 moles. - W/D  =
-40/60  = -0.667.

Los datos en el equilibrio se determinaron en el ejemplo 9.1 y se graficaron en la figura
9.15. El punto que representa la composición de la mezcla se graticó en P  y la línea de operación ,
se trazó con una pendiente de - 0.667 hasta intersecar la curva en el equilibrio en T,  en donde
y%  = 0.575 fracción mal de heptano y xw = 0.387 fracción mol de heptano. La temperatura en
Tes 113 YI.

Sistemas de multicomponentes. Soluciones ideales

Para mezclas que al salir de una etapa ideal contienen los componentes A, B, C,
etc., la relación en el equilibrio para cualquier componente J puede escribirse
como -1

Yb = mJxJ,  W _ (9.35)

También se aplica la ecuación (9.34) para cada uno de los componentes; combi-
nada con la ecuacibn  (9.35),  también se aplica a cualquier componente J para una ’
etapa ideal

W
-= mJxJ,  W  - zJ, F = Yb - zJ, F

D zJ,  F - xJ,  W zJ,F  -YJ’dmJ
(9.36)

Esta ecuación proporciona la siguiente, útil para la evaporación en el equilibrio,

YJrD  =
ZJ,  F(W/D  + l)

1 + w/hI,
(9.37)

zy;  = 1.0 (9.38)

y para la condensación

xJ,  W  =
zJ, F(  w/D  + l>

m,+  W/D

Por lo tanto, la ecuación (9.37) puede utilizarse para cada uno de los componen-
tes con los valores adecuados de m y zF;  la suma de las y& calculada de esta for-
ma, debe ser igual a la unidad si se escogieron las condiciones correctas de W/D,
temperatura y presión. Se utiliza una interpolacih similar para las ecuaciones
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(9.39) y (9.40). Estas expresiones se reducen en el límite hasta el punto de burbuja
( W/D  = 0~)  y el punto de rocío ( W/D = 0), ecuación (9.22) y (9.30),  respectiva-
mente.

Ejemplo 9.5 Un liquido que contiene 50% en mol de benceno (A), 25% en mol de tolueno (B)
y 25% en mol de o-xileno (C) se evapora instantaneamente  a 1 atm de presión y 100 “C. Calcular
la cantidad de producto líquido y vapor y sus composiciones. Las soluciones siguen la Ley de
Raoult .

SOLIJCI~N Por la Ley de Raoult, y*  = px/p,,  = mx, de forma que para cada componente m =
p/p,.  p, = 760 mm Hg. En la tabla siguiente, en la columna 2, se listan las presiones de vapor p
a 100 “C  para cada sustancia; en la columna 3 se listan el valor‘correspondiente de m.  La com-
posicibn  de la mezcla se lista en la columna 4. Se escoge arbitrariamente un valor de W/D  de
3.0, y se utiliza la ecuacion  (9.37) para calcular las y2  de la columna 5. Puesto que la suma de las
yX  no es 1, se escoge un nuevo valor de W/D  hasta que finalmente (columna 6) se ve que W/D
= 2.08 es correcto.

Buses: F = 100 moles

Por lo tanto

wo-  w+D ; = 2.08

D = 32.5 mol W = 67.5 mol

La composicibn  del liquido residual se puede encontrar mediante un balance de materia o
por una relacion  de equilibrio, como en la columna 7.

P”

W
D = 3.0 W F+ - ov;

5 = 2.08 xw = W

presion  de
Sustancia vapor m=gj .zF ZA  WlD  + 1) Yt,

,+ W,D,  -y$  YE =;

m m  H g
(1) (2) (3) ( 4 ) (5) (6) (7)

A 1 3 7 0 1.803 0.50 0.5(3  1)+
1 + 3/1.803

= 0750 ’ 0.715 0.397 ‘1 I 9 F.

B 550 0.124 0.25 0.1940 0.1983 0.274 -. 1
C 200 ’ ’ ’ 0.263 0.25 0.0805 0.0865 0.329 3 :

r, = 1.0245 0.9998 izió u-7; -

Las evaporaciones instantáneas sucesivas se pueden hacer sobre los líquidos
residuales mediante una serie de operaciones en una sola etapa; de esta manera, la
separación será mejor que la obtenida  si se formara la misma cantidad de vapor
en una sola operación. Al ir siendo menor la cantidad de vapor formado en cada
etapa y mayor el número total de evaporaciones, la operación tiende en el límite a
la destilación diferencial.
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Vapor -

c o n d e n s a d o
hacia la trampa

Hervidor con chaqueta

Vapor de agua -

Tanques receptores

Figura 9.16 Olla de destilación por lotes.

DESTILACIÓN DIFERENCIAL 0 SENCILLA

Si durante un número infinito de evaporaciones instantaneas  sucesivas de un
líquido, solo se evaporase instantáneamente una porción infinitesimal del líquido
cada vez, el resultado neto sería equivalente a una destilacion  diferencial o
sencilla. .

En la práctica, esto sólo puede ser aproximado. Un lote de líquido se carga
en una caldera o destilador equipado con algún tipo de dispositivo de calenta-
miento; por ejemplo, con una chaqueta de vapor, como en la figura 9.16. La car-
ga se hierve lentamente y los vapores se descargan en un condensador tan pronto
como se forman; aquí se licúan y el condensado (destilada) se almacena en el co-
lector. El aparato es básicamente una réplica a gran escala del matraz y refrige-
rante de destilación ordinario de laboratorio. La primera porción del destilado sera
la mas rica en la sustancia más volatil; conforme continua la destilacion el pro-
ducto evaporado se va empobreciendo. Por lo tanto, el destilado puede recolec-
tarse en varios lotes separados, llamados “fracciones”; se obtiene asi  una serie de
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productos destilados de diferente pureza. Por ejemplo, si una mezcla ternaria
contiene una pequeña cantidad de una sustancia muy volátil A, una! sustancia
principal de volatilidad intermedia y una pequefia  cantidad de C de baja volatili-
dad, la primera fracción, que será pequefia,  contendra la mayor parte de A. La
segunda fracci6n  contendra la mayor parte de B razonablemente puro, aunque
contaminado con A y C; el residuo que queda en la caldera será principalmente
C. Aun cuando las tres fracciones contendrán las tres sustancias, se hab&  logra-
do cierta separación.

Si con una operaci6n  de este tipo se quieren lograr, aun cuando sea aproxi-
madamente, las características te6ricas  de una destilación diferencial, se tendra
que proceder en forma infinitamente lenta, para que el valor desprendido del
líquido esté en cualquier momento en equilibrio con dicho líquido. Debe elimi-
narse todo arrastre y no debe existir enfriamiento ni condensación del vapor antes
de que entre en el condensador. No obstante que estas condiciones son básica-
mente imposibles de lograr, es útil estudiar los resultados limitados que produce
una destilación diferencial como estándar para la comparación.

Mezclas binarias

El vapor que se desprende en una destilaci6n  diferencial verdadera esta en cualquier
momento en equilibrio con el líquido del cual se forma, pero cambia conti-
nuamente de composici6n.  Por lo tanto, la aproximaci6n  matemática debe ser
diferencial. Supóngase que en cualquier momento durante el desarrollo de la des-
tilación  hay L moles de líquido en el destilador con una composición x fracción
mol de A y que se evapora una cantidad dD moles del destilado, de composición
y* fracción mol en equilibrio con el líquido. Entonces, se tiene el siguiente balan-
ce de materia:

Materia total Componen te  A

Moles entrantes 0 0
Moles salientes dD y l dD
Moles acumulados dL d(Lx)  - Ldx  + xdL
Entrada-salida = acumulación 0 - dD  - dL 0 - y*dD  - Ldx + xdL

Las dos últimas ecuaciones/ se vuelven:

y*dL  = Ldx + xdL

en donde F son los moles cargados de composición xF y W  los moles de líquido re-
sidual de composici6n  xw.  Esta ecuación se conoce como la ecuación de Rayleigh,
puesto que Lord Rayleigh fue el primero que la obtuvo. Puede utilizarse para de-
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terminar F, W, xF  o xw cuando se conocen tres de ellas. La integración del lado
derecho de la ecuación (9.42),  a menos que se cuente con una relación algebraica
en el equilibrio entre y* y x, se lleva a cabo gráficamente con 1 /(y* - x) como or-
denada contra x como abscisa y determinando el área bajo la curva entre los
límites indicados. Los datos para lo anterior se toman de la relaci6n en el
equilibrio vapor-líquido. La composición compuesta del destilado uD,  pr puede de-
terminarse mediante un sencillo balance de materia:

Condensación diferencial

Esta es una operacibn similar en la cual un vapor se condensa lentamente bajo las
condiciones en el equilibrio y en que el condensado se descarga tan rápidamente
como se forma. Como en el caso de la destilaciC>n,  los resultados sólo pueden
aproximarse en la practica. Una deducción parecida a la anterior lleva a

Q]n$ = lyD-
yF Y - x* (9.W

en donde F son los moles de vapor alimentado de composición yF y D el residuo
de vapor de composición yD.

Volatilidad relativa constante

Si la ecuación (9.2) puede describir la relaci6n en el equilibrio a presión constante
mediante el uso de alguna volatilidad relativa promedio cx  sobre el rango conside-
rado de concentración, esta ecuación puede sustituirse en la ecuación (9.42) para
dar

F 1 XAl - xw)  + ln1
1nT-v  = FpInw(]  - XF)

- xw
1 - xp

y se puede evitar la integración gráfica. Esto puede rearreglarse en otra forma útilI*“!  ,i* ‘i I’
7: i ïm*F :n

lo+ = a log
FeF)  I-  -‘L  ,,v. “,ì

Wl  - xw)
(9.46)

W
\

r ‘,,. t 1 se i< c
I. ‘/,

el número de moles de A que quedaqen  el residuo Wxw, con las
moles que quedan de B, W(1 - xw).  Es más probable que estas expresiones sean
válidas para mezclas ideales, para las cuales <II  es casi constante.

Ejemplo 9.6 Supóngase que el líquido del ejemplo 9.4 [50%  en mol de h;heptano  (A). 50% en
mol de n-octano (B)] se sujeta a una destilación diferencial a presión atmosfkrica  y que se destila
el 60%  en mol del líquido. Calcular la composición del destilado compuesto y del residuo.



DESTILACI6N  40% )

!?iOLUCI6N Buses: F = 100 moles, x, = 0.50, D = 60 moles, W = 40 moles. Ecuaci6n  (9.42)

Los datos en el equilibrio se dan en los ejemplos 9.1 y 9.4. A partir de estos. se pueden calcular
los datos siguientes:

X 0.50 0.46 0.42 0.38 0.34 0.32

YZ 0.689 0.648 0.608 0.567 0.523 0.497

lAY+ - -4 5.29 5.32 5.32 5.35 5.50 5.65

x como abscisa se calcula contra l/Q* - x) como ordenada; el área bajo la curva se obtiene em-
pezando enx, = 0.50. Cuando el brea es igual a 0.916, se detiene la integracion;  esto sucede en
xw = 0.33 fracción mol de heptano en el residuo. La composición del destilado compuesto se
obtiene mediante la ecuaci6n  (9.43),

lOO(O.50)  = 6y,,  rr + 40(0.33)

Ym  pr = 0.614 fracción mol de heptano

Obsérvese que para el mismo porcentaje de evaporación, la separaci6n  en este caso es mejor que
la obtenida  por evaporación instantanea;  con otras palabras, cada producto es mas puro en su
componente principal.

En forma alternativa, puesto que en este sistema la (Y  promedio = 2.16 a 1 atm (ejemplo
9. l), Ecuación (9.46):

de donde por el método al tanteo x,,.  = 0.33.

Sistemas de multicomponentes. Soluciones ideales

Para los sistemas de multicomponentes que forman soluciones ideales, la
ecuación (9.46) puede escribirse para cualquier par de componentes. De ordinario
se escoge un componente para basar las volatilidades relativas; entonces, la
ecuación (9.48) se escribe una vez para cada uno de los demás componentes. Por
ejemplo, para la sustancia J, con volatilidad relativa basada en la sustancia B,

Y

(9.48)

de donde xJ F, es la fracción mol de J kn la carga y xJ,  w la del residuo.

f
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EJemplo  9.7 Un liquido que contiene 50% en mol de benceno (A), 25% en mol de tolueno (B)
y 25Vo en mol de o-xileno (C) se destila diferencialmente a 1 atm. con evaporación del 32.5Yo en ,
mol de la carga. Se aplica la Ley de Raoult. Calcular la composición del destilado y del residuo.
Obstrvese  que se tiene cl mismo grado de evaporaci6n  que en el ejemplo 9.5.

SOLUCI6N La temperatura promedio va a ser ligeramente superior que el punto de burbuja de
la carga (95 “C,  véase  el ejemplo 9.3),  pero se desconoce. Se va a tomar como 100 “C. Las
correcciones pueden hacerse posteriormente calculando el punto de burbuja del residuo y repi-
tiendo el trabajo a la temperatura promedio, pero Q varia poco con cambios moderados de tem-
peratura. A continuación, se tabulan las presiones de vapor a 100 “ C y las ase calculan en fun-
ci6n  del tolueno,

Sustancia

P = presión
de vapor,
loo”C,nunHg  a xF

A 1370 1370/550 = 2.49 0.50
B 550 1.0 0.25
C 200 0.364 0.25

Bases: F = 100 moles, D = 32.5 moles, W = 67.5 moles. Ecuaci6n  (9.47):

Para A:

Para C:

loge - 2.49 log p

1oge - 0.364  log&
. c.w

Ecuación (9.48):

Resolviendo estas ecuaciones simuhtineamente,  suponiendo valores de xa, w,  calculando x& w  y
xc, w  y verificando su suma huta  que sea igual a 1, se obtiene xA,  w  = 0.385, xn,  w  = 0.285,
xc, w  = 0.335. La suma es 1.005, la cual se considera satisfactoria.

La composición del destilado compuesto se calcula mediante balances de materia

Para A, lOO(O.50)  = 32.5 uA,  D,  sr  + 67.5(0.385)  y,,  D,  rr = 0.742

En forma similar,

Y YB. D, pr =  O-178  Y Yc. D.  pr = 0.075

Nótese que se mejor6 la separaci6n  con respecto a la obtemda  por evaporación instantánea
(ejemplo 9.5).

RECTIFICACIÓN CONTINUA. MEZCLAS BiNARIAS

La rectificación continua, o fraccionamiento, es una operación de destilación a
contracorriente en varias etapas. Por lo general, para undlbolución  binaria, con
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algunas excepciones, es posible separar mediante este método la solución de sus
componentes y recuperar cada componente en el estado de pureza que se desee,

Probablemente, la rectificación es el metodo de separación utilizado con ma-
yor frecuencia, aunque es relativamente nuevo. Mientras que la destilación simple
se conocía en el primer siglo A.D., y tal vez antes, no fue hasta 1830 que Aeneas
Coffey de Dublin invent6 el rectificador a contracorriente en multietapas para
destilar etanol a partir de granos molidos fermentados ts61.  La caldera estaba uni-
da a platos y vertederos; se obtenía un destilado con más del 95% de etanol, la
composición del azeotropo. Actualmente no se puede lograr nada mejor, excepto
mediante métodos especiales.

La operación de destilach  fraccionada

Con la finalidad de entender c6mo  se lleva a cabo esta operación, recuérdese el
análisis de los absorbedores-rehervidores efectuado en el capítulo 8 y la figura
8.28. Como el líquido que sale por el fondo de un absorbedor está, en el mejor de
los casos, en equilibrio con la mezcla de alimentación y puede, por lo tanto, con-
tener concentraciones elevadas del componente volátil,. los platos en los absorbe-
dores-rehervidores, instalados debajo del punto de alimentaci6n,  se proveían con
vapor generado en un rehervidor para desorber el componente volatil del líquido.
Este componente entraba en el vapor y abandonaba la torre por la parte superior.
La seccibn  superior de la torre servía para lavar el gas y eliminar el componente
menos volátil, el cual entraba en el líquido y abandonaba la torre por el fondo.

Lo mismo ocurría con la destilación. Observese la figura 9.17. Aquí, la
mezcla de alimentación se introduce de modo más o menos centrado en una cas-
cada vertical de etapas. El vapor que se eleva en la sección arriba del alimentador
(llamada la sección de absorción, enriquecedora o rectificadora) se lava con el
líquido para eliminar o absorber el componente menos volátil. Como en este caso
no se agrega ningún material extraiio, como en el caso de la absorción, el líquido
de lavado se obtiene condensando el vapor que sale por la parte superior, enri-
quecido con el componente mas volatil.  El líquido devuelto a la parte superior de
la torre se llama reflujo  y el material que se elimina permanentemente es el desti-
ludo, que puede ser un vapor o un líquido, enriquecido con el componente más
volátil. En la secci6n  debajo del alimentador (secci6n  desorbedora o ugotumien-
to), el líquido se desorbe  del componente volátil mediante vapor que se produce
en el fondo por la evaporación parcial del líquido en el fondo en el rehervidor. El
líquido eliminado, enriqueydo  con el componente menos volátil, es el residuo o
fondos. Dentro de la torre, los líquidos y los vapores siempre están en sus puntos
de burbuja y de rocío, respectivamente, de manera que las temperaturas más ele-
vadas se encuentran en el fondo y las menores’ en la parte superior. Todo el
arreglo se conoce como frac ionador.

Las purezas obtenidas Para los dos productos separados dependen de las re-
laciones líquido/gas  utilizadas; debe establecerse el número de platos ideales su-
ministrados por las dos secciones de la torre y la relaci6n entre éstos, Sin embar-

I)
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Figura 9.17 Balances de materia y entalpía de un fraccionador.

go, el área de la secci6n  transversal de la torre depende completamente de la can-
tidad de los materiales que se manejen, de acuerdo con los principios del capítulo 6.

Balance de entalpía total /

En la figura 9.17, los platos ideales están numerados desde la parte superior hacia
abajo; generalmente, los subíndices indican el plato a partir del cual se origina la
corriente: por ejemplo, L, es moles de líquidokie

‘oi:
o que caen del plato n. Una
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línea sobre esta cantidad indica que se refiere a la sección de la columna debajo
del punto de alimentación. El producto destilado puede ser líquido, vapor o una
mezcla. Sin embargo, el reflujo debe ser líquido. La relación molar entre el reflu-
jo y el destilado separado es la relacidn  de reflujo, algunas veces llamada relacion
de reflujo externo,

Lo=-
R D

que se especifica de acuerdo con los principios que se establezcan posteriormen-
tet .

Considérese el condensador, entorno 1 (figura 9.17). Un balance total de ma-
teria es:

G, = D + L, (9.50)

0 Gl = D + RD = D(R + 1) (9 .5  1 )

Para la sustancia A

G,Y, = Dz, + L,x, (9.52)

Las ecuaciones (9.50) a (9.52) establecen las concentraciones y cantidades en la
parte superior de la torre. Un balance de entalpía, entorno 1,

Wk,  = Qc + LOHLO  + DHD ( 9 . 5 3 )

Q, = D[ (R  + l)H,!  - RH,D  - H,] (9.54)

proporciona la carga termita  del condensador. Entonces, el calor del rehervidor
se obtiene mediante un balance completo de entalpía en todo el aparato, entorno
II,

Q,  = DH,  + WH, + Q, + QL - FH, (9.55)

en donde QL es la suma de todas las pérdidas de calor. Frecuentemente, la
economía de calor se obtiene mediante un intercambio de calor entre el residuo
que sale como producto, y que sale de la columna en su punto de, burbuja, y la
mezcla alimentadora, con el fin de precalentar  dicha mezcla. La ecuación (9.55)
aún se aplica, siempre y cuando cualquier intercambiador  esté incluido en el en-
torno II. /

Se van a utilizar dos métodos para desarrollar la relación entre los números
de platos, las relaciones líquido/vapor y las composiciones del producto. El pri-
mer método, el método de‘gonchon y Savarit t4k  46v 5ol  es riguroso y puede usarse

t Algunas veces, a la relación L /G  se le llama la relación de reflujo interno; también se utiliza L /F
para algunas correlaciones de reflujo.

*
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en todos los casos, pero requiere datos detallados de entalpía para poderse apli-
car. El segundo, el método de McCabe Thiele 1361, una simplificación que sólo re-
quiere los equilibrios de concentración, es menos riguroso pero adecuado para
muchos fines.t

TORRESDEVARIASETAPAS(PLAT~S~.E~~ÉTODO

DEPONCHONYSAVARIT

Este método se va a desarrollar inicialmente para el caso en que se tengan pérdi-
das despreciables de calor.

La seccih  de enriquecimiento

Considérese la sección enriquecedora a través del plato n, entorno III, figura
9.17. El plato n es cualquier plato en esta secci6n. Los balances de materia para la
sección, para la materia total, son

Gn+l =L,+D (9.56)

y para el componente A,
G+,Y,+, = L,x,  + Dz~ (9.57)

Gn+,~n+,  - 4,x,,  = DZD (9.58)

El lado izquierdo de la ecuación (9.58) representa la diferencia en el flujos del
componente A, de arriba hacia abajo, o el flujo neto hacia arriba. Puesto que el
lado derecho es constante para una destilacibn  dada, se tiene que la diferencia, o
flujo neto de A hacia arriba, es constante, independientemente del número de
platos en esta sección de la torre; además, es igual al flujo permanentemente eli-
minado en la parte superior.

Un balance de entalpía, entorno III, con pérdida despreciable de calor, es

G,+  IHG”,, = L,,H,,  + Q, + DH, -\,wg)

Sea Q’ el calor eliminado en el condensador y el destilado eliminado permanen-
temente, por mol de destilado. Entonces

/p = Qc l �u = !$ + HD (9.60)

Y G+☺hn+,  - L,H&  = &j’ (9.61)

f El tratamiento de cada mttodo es completo en sí mismo, independientemente del otro. Con fines
didácticos, ambos métodos pueden considerarse en cualquier orden, o cualquiera de los dos puede
omitirse completamente.
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El lado izquierdo de la ecuación (9.61) representa la diferencia en el flujo del ca-
lor, de arriba hacia abajo, o el flujo neto hacia arriba. Puesto que el lado derecho
es constante para un conjunto dado de condiciones, entonces la diferencia o flujo
neto de calor hacia arriba es constante, independientemente del número de platos
en esta sección de la torre e igual al flujo de calor eliminado permanentemente en
la parte superior con el destiladdo y en el condensador.

La eliminaci6n  de D entre las ecuaciones (9.56) y (9.57) y entre las ecuaciones
(9.56) y (9.61) da

L-‘D* - ~n+l Q' - HG.+,
G ll+1 ID  -  % = Q’-H4 (9.62)

LJG”  + 1 se llama la relacidn  de reflujo interno.
En el diagrama Hxy, la ecuación (9.62) es la ecuación de una línea recta que

pasa  a través de  WGm+,,  Y,, + J en G,,  + 1, (H,.,  xn)  en L. y (Q’ , zD)  en AD. El últi-
mo se conoce como unpunto  de diferencia, puesto que sus coordenadas represen-
tan diferencias en flujos respectivos:

(Q'= diferencia en flujo de calor, de arriba hacia abajo =
moles totales netos de sustancia saliente

AD

/

= Calor neto saliente
moles netos salientes

ZD = diferencia en flujo del componente A, de arriba hacia abajo =
moles totales netos de sustancia saliente

moles netos salientes de A
=

moles netos salientes

Entonces AD representa una corriente ficticia, de igual cantidad que el flujo neto
hacia afuera (en este caso, 0) y de propiedades (Q’ , zD) tal que

Gn+l - L,  = AD (9.63)

En el diagrama xy, la ecu/ación  (9.62) es la ecuación de una línea recta de pendien-
te WC,, + ,, a través de (Y,,  + I, x.)  y y = x = zo. Estas están graficadas en la figu-
ra 9.18, en donde se muestran ambos diagramas.

La figura 9.18 se tr&ó para el caso de un condensador total. En consecuen-
cia, el destilado D y el reflujo LO  tienen coordenadas idénticas y se graficaron en
el punto D. La ubicación mostrada indica que están por debajo del punto de bur-
buja. Si estuviese en el punto de burbuja, D estaría sobre la curva de líquido satu-
rado. El vapor saturado GI  del plato superior, cuando está totalmente condensa-
do, tiene la misma composicibn que D y L,,.  El líquido Ll  que abandona el plato

a en equilibrio con GI  y se localiza al final de la línea de unión 1. Puesto
ación (9.62) se aplica a todos los platos en esta sección, Gz  puede locali-
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Figura 9.18 Sección de enriquecimiento, condensador total, reflujo debajo del punto de formación
de burbuja.

zarse  sobre la curva de vapor saturado mediante una línea trazada desde Ll hasta
AD; la línea de unión 2 a través de Gz  localiza L2,  etc. Por lo tanto, las líneas de
unión alternadas (cada una representa a los efluentes de un plato ideal) y las
líneas de construcción a través de AD proporcionan los cambios graduales de con-
centración que ocurren en la sección enriquecédora.  Las intersecciones de las
líneas que salen de AD con las curvade  entalpía a saturación, como los puntos G3
y L2,  cuando se proyectan en el diagrama inferior, producen puntos tales como P.
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Estos a su vez, producen la curva de operación CP, que pasa a través dey = x =
zD.  Las líneas de unión, cuando se proyectan hacia abajo, producen la curva de
distribución en el equilibrio; entonces se vuelve obvia la naturaleza gradual de 10s
cambios en la concentración con el número de platos. El punto de diferencia AD se
utiliza de esta forma para todos los platos en la sección enriquecedora y se trabaja
en forma descendente hasta que se alcance el plato alimentador.

Por tanto, los platos enriquecedores se pueden localizar únicamente sobre el
diagrama Hxy alternando las líneas de construcción a Ao con las líneas de unión,
ya que cada línea de unión representa un plato ideal. Como alternativa, se pueden
trazar líneas al azar que salgan de AD;  luego se grafican sus intersecciones con las
curvas H,u  y HLx  sobre el diagrama xy para producir la curva de operación; por
último, se determinan los platos mediante la construcción por pasos, típica de es-
tos diagramas.

En cualquier plato n (comparese  la figura 9.12),  la relaci6n LJG,  + 1 está da-
da por la relacion entre las longitudes de las líneas ADG,  + ,/ADL.  en el diagrama
superior de la figura 9.18 o por la pendiente de la cuerda, como se muestra en el
diagrama inferior. La eliminación de G, + r entre las ecuaciones (9.56) y (9.62) da

n= Q’- HGn+,L ‘D  -Yn+

D HG,+,  - H4 = Y~+I  - xn (9.W

Aplicando esta ecuaci6n  al plato superior, se obtiene la relaci6n de reflujo exter-
no, que es el que generalmente se especifica:

línea AD CI líneaA,G,
= lineaGL  = línea G, D i (9.65)

1 0

Para una relación de reflujo dada, la relación entre las longitudes de las líneas en
la ecuación (9.65) se puede utilizar para localizar AD de modo vertical en la figura
9.18; entonces puede utilizarse la ordenada Q’ para calcular la carga térmica del
condensador.

En algunos casos, se utiliza un cond?nsadorparcial, como en la figura 9.19.
Aquí, se elimina un vapor saturado D que’se obtiene como destilado; el condensado
proporciona el reflujo. Esto se hace con frecuencia cuando resulta muy elevada
la presión que se requiere para la condensación total del vapor G1 a temperaturas
razonables del condensador. La AD se grafica a una abscisa yo correspondiente a
la composición del destiladoaparado.  Suponiendo que se realiza una condensa-
ción en el equilibrio, el reflujo LO  está al final de la línea de unión C. GI  se localiza
mediante la línea de construcción L,A,,  etc. En el diagrama inferior, la línea MN
resuelve el problema de condensación en el equilibrio (compárese con la figura
9.14). La relación de reflujo R = LO/D  = línea ADGI/línea GILO,  mediante la
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Figura  9.19 Condensador parcial.

ecuacion  (9.65). Se ve que el condensador parcial en el equilibrio proporciona un
plato ideal digno de rectificaci6n.  Sin embargo, es más seguro no confiir  en este
enriquecimiento completo mediante el condensador, sino colocar en la torre los
platos equivalentes para todas las etapas requeridas.

La sección de agotamiento \
Considérese el entorno IV, figura 9.17, en donde el plato m es cualquier plato en
la sección de agotamiento. Un balance de materia total es

Lm=  Gm+,  + iv (9.66)

y para el componente A

GPm = G+*Ym+.l  + wx, (9.67)

c?Pl?l  - Gm+A+, = wx , (9.68)

El lado izquierdo de la ecuacibn (9.68) representa la diferencia en el flujo del
componente A, de abajo hacia arriba, o el flujo neto hacia abajo. Puesto que el
lado derecho es una constante para una cierta destilacion, la diferencia es inde-
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pendiente del número de platos en esta sección de la torre e igual a el flujo de eli-
minación permanente de A en el fondo. Un balance de entalpía es

&,HL,  + QB = ¿?,,+~HG~+,  + WHw (9.69)

Sea Q”  el flujo neto de calor saliente en el fondo, por mol de residuo

,, _ wHw  - @B  = H
Q- w _ QB

W
w

(9.70)

de donde LmHL  - &+,HGm+,  = WQ” (9.71)

El lado izquierdo de la ecuación (9.71) es la diferencia en el flujo de,calor,  de aba-
jo hacia arriba, que entonces es igual al flujo neto constante de calor saliente en el
fondo para todos los platos de esta sección.

Eliminando W entre las ecuaciones (9.66) y (9.67) y entre las ecuaciones
(9.66) y (9.71) se obtiene

Lm -Ym+l - xw HG,,,  - Q”
cm+, xm  - xw = HL,-Q” (9.72) +

Sobre el diagrama Hxy, la ecuaci¿m (9.72) es una línea recta que pasa a través de
(HGm+~‘&n+l)en~~+l’ (H,, x,J en ¿,, y (Q”, xw)  en Aw.  Aw es un punto
de diferencia, cuyas coordenadas significan

,, _ diferencia en flujo de calor, de abajo hacia arriba
Q -

=
moles netas de sustancia total saliente

xw =
diferencia en flujo del componente A, de abajo hacia arriba

moles netos de sustancia total salientes
=

moles salientes de A=
moles netos salientes

Por lo tanto, Aw es una corrikkte  ficticia, de igual cantidad que el flujo neto sa-
liente (en este caso, IV),  de propiedades (Q”, x,,),

¿5,  - cm+,  = Aw (9.73)

En el diagrama xy, la ecuación8 .72)  es una línea recta de pendiente ¿,/G,,,  + *,
que pasa a través de (Y,,,  + ,, x,,,) y y = x = xw.  Estas líneas rectas se grafican  en la
figura 9.20 para los dos diagramas.

Puesto que la ecuación (9.72) se aplica a todos los platos en la sección de ago-
tamiento, la línea en la gráfica Hxy  de la figura 9.20, desde ¿$,,  + 1 (vapor que
abandona el rehervidor y entran en el plato inferior N,,  de la torrej  hasta Aw inter-



420 OPERACIONES DE TRANSFERENCIA DE MASA

seca la curva de entalpía del líquido a saturación en EN,,  el líquido que abandona
el plato inferior. El vapor ¿+, que sale del plato inferior está en el equilibrio con el
líquido -&,, y está localizado’sobre  la línea de unión N,. Las proyecciones de las
líneas de ufii6n hasta el diagrama xy producen puntos sobre la curva en el
equilibrio y las líneas a traves de Aw proporcionan puntos como T sobre la curva
de operacibn. Sustituyendo la ecuacibn  (9.66) en la (9.72),  se tiene

Y~+I  - xwLm *G+,  - Q"
w - HGm+,  - HL,  = Ym+I  - xm

(9.74)

Los diagramas se trazaron para el tipo de rehervidor que se muestra en la figura
9.17, en donde el vapor que sale del rehervidor está en equilibrio con el residuo;
por lo tanto, el rehervidor proporciona una etapa ideal de enriquecimiento (línea
de unión B, figura 9.20). Posteriormente, se consideraran otros métodos dèapli-
cación  de calor en el fondo de la caldera.

Así, los platos de la sección de agotamiento se pueden determinar completa-
mente en el diagrama Hxy alternando las líneas de construcción hasta Aw y las
líneas de unión; en el diagrama, cada una de estas líneas de unión representa una
etapa ideal, Alternativamente, es posible trazar las líneas al azar que salen de AW
graficar sus intersecciones con las curvas Hoy y HLx en el diagrama xy para pro-
ducir la curva de operación y determinar las etapas mediante la construcci6n  gra-
dual acostumbrada.

La torre de destilación fraccionada completa

Puede utilizarse el entorno II de la figura 9.17 para obtener los balances de mate-
ria en el aparato completo l

F=D+ w
/

(9.75)

fiF = Dzg  + Wx, (9.76)

La ecuación (9.55) es un balance completo de entalpía. Si, en ausencia de pérdi-
cdas de calor (QZ  = 0), se sustituyen las definiciones de Q y Q” en la ecuación

(9.53,  se tiene
FH, = DQ’ + WQ” (9.77)

Si se elimina F en las ecuaciones (9.75) a (9.77),  resulta

D IF - xW HF - Q i)
-=
W ‘D  - ‘F = Q’-HF

(9.78)

Esta es la ecuación de una línea recta en el diagrama Hxy, que pasa a través de
(Q’  , zD)  a AD, (HF,  zF)  a F y (Q”, x,)  a Aw,  como en el diagrama de la figura
9.21. En otras palabras,

F=A,+A, (9.79)



DESTILACIÓN 421

0 *Iv Jm 1.0

Figura 9.20 Secci6n  de agotamiento.

$
En la figura 9.21, la ubicación de F, que representa la mezcla de alimentacibn,
muestra que en este caso la mezcla de alimentacion  en un líquido debajo del pun-
to de burbuja. En otros casos, Fpuede estar en la curva de líquido saturado, en la
curva de vapor saturado, entre ellas o arriba de la curva de vapor saturado. De to-
das maneras, los dos puntos A y F deben caer sobre una única línea recta.

Ahora es clara la construcción para los platos. Después de localizar F y las
abscisas para las concentraciones zD y xw que corresponden a los productos en el
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Figura 9.21 BEl fraccionador  comple . Alimentach  debajo del punto de burbuja y un condensador
total.

diagrama Hxy, se localiza AD en forma vertical en la línea x = zD,  calculando Q’
o, utilizando la relacion de reflujo dada R, mediante la relación entre las longi-
tudes de las líneas de la ecuacibn  (9.65). La línea ADFextendida  hasta x = xw ubi-
ca Aw,  cuya ordenada puede utilizarse para calcular QB. Las líneas al azar, como
AD J, se trazan desde AD para localizar la curva de operación de la sección de enri-
quecimiento en el diagrama xy; las líneas al azar, como AwV se utilizan para
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localizar la curva de operación de la secci6n  de agotamiento en el diagrama infe-
rior. Las curvas de operación se intersecan en M, con base en la línea AoFAw  en la
forma mostrada. Intersecan a la curva en el equilibrio en a y b,  que corresponde a’
las líneas de unión en el diagrama Hxy, el cual, cuando se extiende, pasa a traves
de AD y Aw,  respectivamente, como se muestra. Los pasos se trazan, en el diagra-
ma xy,  entre las curvas de operación y la curva en el equilibrio; generalmente se
empieza en x = y = zn (o si se desea en x = y = xw);  cada paso representa una
etapa o plato ideal. Se efectúa un cambio desde la curva de operaci6n en el enri-
quecimiento hasta aquélla en el agotamiento en elplato  sobre el cual se introduce
la mezcla de alimentacidn.  En el caso mostrado, la mezcla de alimentaci6n  se
introduce en el plato cuyo paso indica el punto M. Entonces, se continúa la cons-
trucción por pasos hasta x = y = xw.

Los flujos del líquido y del vapor pueden calcularse en todo el fraccionador a
partir de las relaciones entre las longitudes de las líneas [ecuación (9.62),  (9.64),
(9.72) y (9.74)]  en el diagrama Hxy.

Localización del plato de alimentación

Los balances de materia y de entalpía a partir de los cuales se obtienen las curvas
de operación, indican que la construcción por pasos de la figura 9.21 debe cam-
biar las líneas de operación en el plato en que se está introduciendo la mezcla de
alimentación. Obsérvese la figura 9.22, en donde se reproducen las curvas en el
equilibrio y de operación de la figura 9.21. Al ir descendiendo paso a paso desde
la parte superior del fraccionador es claro que, como se muestra en la figura
9.22a,  la curva de enriquecimiento podría haberse utilizado en una posición lo
más cerca que se hubiera querido al punto a. Sin embargo, al irse aproximando al
punto a, el cambio en la composiciónproducido por cada plato disminuye y en a
se produce un adelgazamiento. Como se muestra, el platofes el plato de alimen-
tación. En forma alternativa, pudo utilizarse la curva de operaci6n de agotamien-
to en la primera oportunidad después’de haber pasado el punto b, para propor-
cionar el plato de alimentación f de la figura 9.22b.  (Si la construcci6n  hubiese
empezado en xw,  la introduccibn de la mezcla de alimentación hubiera podido
efectuarse lo más cerca que se hubiese querido del punto b, lo cual hubiese produ-
cido un adelgazamiento en b).

En el disefio de@ fraccionador, se desea el menor número de platos para las
condiciones dadas. Esto requiere que la distancia entre las curvas de operación y
en el equilibrio siempre se mantenga tan grande como sea posible; esto se consi-
gue si el plato de alimentación se toma como el plato que dirige la intersección de
la curva de operación en h4, como en la figura 9.21. El número total de platos,
tanto en la figura 9.22a  como en la 9.22b,  es necesariamente mayor. La entrada
retrasada o adelantada de la mezcla de alimentaci6n,  como se muestra en estas fi-
guras, se utiliza ~610  en los casos en que se está adaptando una separación a una
torre que está equipada con una boquilla de entrada al plato de alimentaci6n
sobre un plato particular, que debe entonces utilizarse.
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XW x

(6) ” * rkdada  y adelantada.
F ura 9 22 Entradas de la alimentación

Considérese nuevamente el plato de alimentación de la figura 9.21. Se sobren-
tiende que si toda la mezcla de alimentacibn  es líquida, se introduce encima del
plato, de forma que entre al plato junto con el líquido del plato superior. Y a la
inversa, si toda la mezcla de alimentación es vapor, se introduce por debajo del
plato de alimentación. Si la mezcla de alimentación fuese una mezcla de líquido y
vapor, en principio éstos deberían separarse fuera de la columna; asimismo, la
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parte líquida debería introducirse arriba del plato de alimentación y la parte va-
por por debajo. Esto se hace rara vez, ya que generalmente la mezcla de alimenta-
ción se introduce sin separaci6n  previa por razones econ6micas.  Esto apenas mo-
difica el número de platos requeridos ta*.

Incremento en la relación de reflujo

Al aumentar la relación de reflujo R = L,,/D, el punto de diferencia AD  en la fi-
gura 9.21 deberá localizarse en valores mayores de Q’ . Puesto que AD, Fy Aw es-
tan siempre sobre la misma línea, al aumentar la relaci6n  de reflujo se disminuye
la ubicacibn  de Aw.  Estos cambios inducen valores más grandes de L./G, + , y va-
lores mas pequef’tos  de ¿,/G,,,  + ,, y las curvas de operaci6n  en el diagrama xy se
acercana la diagonal a 45 ‘. Entonces, se necesitan menos platos, pero QC, Qw,  L,
L, G y G aumentan; las superficies del condensador y del rehervidor y la sección
transversal de la torre se deben aumentar para acomodar cargas mayores.

Reflujo total

Finalmente, cuando R = oe,  L,/G,,  + , = ¿,/G,,,  + , = 1, las curvas de operación
coinciden con la línea a 45 ’ en la gráfica xy, los puntos A están en el infinito en la
gráfica Hxy  y el número de platos requeridos es el valor mínimo, N,,,.  Esto se
muestra en la figura 9.23. La condición puede comprenderse de manera practica
devolviendo en forma de reflujo todo el destilado al plato superior y volviendo a
hervir el residuo, porque así debe detenerse la alimentación a la torre.

Volatilidad relativa constante

Una expresión analítica titil para el número minimo  de etapas te6ricas  puede obtenerse en los casos en
que la volatilidad relativa es razonablemente constante t13*  a3).  Aplicando la ecuación (9.2) al producto
residual

yw -
1-a

*W

WI  -xw

en donde ow es la volatilidad relativa en el rehervidor. En el reflujo total, la línea de operación coinci-
de con la diagonal a 45 “,  de forma que yw  = xNm.  Por lo tanto,

xN XW_n_azQ  -

1 - xNm Wl -xw
(9.81)

En forma similar, para el último plato de la columna, al cual pertenece ‘Y~,,

YN, *b! xw
1 -YN, =  aN*  1 - XN, =  ‘Nm+’  1 - xw

Este procedimiento puede continuarse ascendiendo por la columna, hasta que finalmente

YI
i - q -

xD XW-  = ala2.  * ’ a1 - x, a -N*  Wl-x,
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x Figura 9.23 Reflujo total y etapas mínimas.
I

Si puede utilizarse alguna volatilidad relativa promedio +.

0

1 - xw
log&  -

N,,,  + I -
0 xw

108 a Pr

(9.84)

(9.85)

lo cual se conoce como la ecuación de Fee.  El número total minimo  de etapas teóricas para produ-
cir los productos xr> y xr es N,  + 1,  que entonces incluye al rehervidor. Para variaciones pequefias  en
IX,  se puede tomar a apr  como el promedio geométrico de los valores para 6 Sólo puede utilizarse
la expresi6n  para mezclas casi ideales, para las cuales a es casi constante.

Relación mhima  de reflujo
La relación de reflujo mínimo R, es la relación m&xima  que requerirá un número
infinito de platos para lograr la separación deseada; corresponde a la carga térmi-
ca mínima del rehervidor y de enfriamiento del condensador para la separación.
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(a)

Figura 9.24 Relación de reflujo mínimo.

421
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Obsérvese la figura 9.24a,  en donde las líneas trazadas suavemente son líneas
de unión que se han extendido hasta intersecar las líneas x = zD y x = xw.  Es cla-
ro que si AD  estuviese ubicada en el punto K, las líneas de unión alternadas y las
líneas de construcción hasta A,,  en la línea de unión k coincidirían y se requeriría
un número infinito de etapas para alcanzar la línea k desde la parte superior de la
torre. Lo mismo es cierto si Aw está ubicado en el punto J. Puesto que la relación
de flujo se incrementa cuando A,, se mueve hacia arriba y Aw hacia abajo, la defi-
nición de reflujo mínimo requiere que ADm  y Aw,,, para la relación de reflujo
mínimo estén ubicados tal como se muestra, con Ao,  en la intersecci6n  superior
con la línea de unión y Aw,,, en la intersección inferior con la línea de uni6n. En
este caso, es la línea de unión la que, cuando se extiende, pasa a traves de la ali-
mentación, la cual determina a ambos y se representa por F. Esto sucede siempre
que la curva de distribución en el equilibrio es en todos sus puntos cóncava hacia
abajo.

Para algunas mezclas que se desvían positivamente y tienden a formar un
azeotropo, y para todos los sistemas cercanos a la condición crítica del compo-
nente más volatil tM1,  la línea de unión en la secci6n enriquecedora m, en la figura
9.246, da la intersecci6n  superior con x = zD,  y no la que pasa a travts de F. Tal
como sucede en la figura 9.24c  con respecto a algunas mezclas que se desvían nega-
tivamente, así también una línea de uni6n  en la secci6n de agotamientop da la in-
tersección inferior con x = xw.  Entonces, estas líneas gobiernan la ubicación de
AD-,  como se muestra.para  la relaci6n  de reflujo mínimo, o AD está localizada
en la interseccibn  superior de una línea de unión en la seccibn enri&recedora  con x
= zD,  o A, está en la intersección inferior de una línea de unión en la secci6n de
agotamiento con x = xw,  lo cual es congruente con los requerimientos de que ADm
A, y F esten todos sobre la misma línea recta y de que AD,  esté en la posición
más elevada que produzca un adelgazamiento. Se necesitan consideraciones espe-
ciales para la fraccionaci6n  con alimentación y corrientes laterales múltiples ts21.

Una vez que se determina Q,,,, puede calcularse la relación de reflujo mínimo
mediante la ecuación (9.65). Obviamente debe utilizarse una relacibn  de reflujo
algo mayor en casos prácticos, en donde A, está ubicada arriba de AD,

Relación óptima de reflujo

Cualquier relación de reflujo entre el mínimo y el infinito proporcionará la sepa-
raci6n  deseada; lógicamente, el número respectivo de platos teóricos necesitados
variará desde lo infinito hasta el número mínimo, como en la figura 9.25a.  Por lo
general, la determinación del número de platos a distintos valores de R, junto con
los valores limitantes de N,,,  y R,, permitirá graficar  toda la curva con suficiente
exactitud para la mayoría de los fines. Bl sistema de coordenadas de la figura
9.256tr’l  permitirá ubicar fácilmente los puntos finales de la curva y evitará las in-
cómodas asíntotas; Se ha tratado empíricamente, en diversas formas, de generali-
zar las curvas de la figura 9.25,K  los 12*  171  351 pero las gráficas obtenidas sólo dan



DESTILACIÓN 429

R = relación de reflujo

(UI

Figura 9.25 Relacih  entre relación de reflujo-etapa.

Ib)

resultados aproximados. Se posee una relación exacta para destilaciones binarias,
que también puede aplicarse a mezclas de multicomponentes tsgl.

La relación de reflujo que debe utilizarse para un nuevo diset’io debe ser la
óptima, o la relación de reflujo más económica, para la cual el costo sea mínimo.
Remítase a la figura 9.26. En la relación de reflujo mínimo, la columna requiere
un número infinito de platos; en consecuencia, el costo fijo es infinito, pero son
mínimos los costos de operación (calor para el rehervidor, agua de enfriamiento,
para el condensador, potencia para la bomba de reflujo). Al ir aumentando R, el
número de platos decrece rápidamente, pero el diámetro de la columna crece de-
bido a las cantidades mayores de líquido y vapor recirculados por cantidad unita-

1 R óptima

Rn?
R = relación de reflujo Figura 9.26 Relación de reflujo mbs  económica (bptima).
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ria de alimentaci6n.  El condensador, la bomba de reflujo y el rehervidor también
deben ser mayores. Por lo tanto, los costos fijos disminuyen hasta un mínimo
y crecen nuevamente hasta infinito en el reflujo total. Los requerimientos de calor y
enfriamiento aumentan casi directamente con la relación de reflujo, como se
muestra. Por lo tanto, el costo total, que es la suma del costo de operación y el
costo fijo, debe pasar por un mínimo en la relación de reflujo óptimo. Con fre-
cuencia, pero no siempre, esto suceder8 en una relación de reflujo cercana al
valor mínimo (1.2R,  hasta 1 SR,, probablemente en el promedio cerca del límite
inferior). Se tiene un método menos empírico para calcular el óptimo t341.

&jcmplo  9.8 Cinco mil kilogramos por hora de una solución de metano1 (A)-agua (B) que
contiene 50% en peso de metano1 a 26.7 “ C (80 “P) se va a rectificar continuamente a 1 atm de/
presión para producir un destilado que contenga 95% de metano1 y un residuo que contenga 1%
de metano1 (en peso). La mezcla de alimentaci6n  se va a precalentar  mediante intercambio de ca-
lor con el residuo, el cual abandonara el sistema a 37.8 “ C (100 T).  El destilado se va a conden-
sar totalmente hasta un liquido y el reflujo se va a regresar en el punto de burbuja. El destilado
obtenido se-va a enfriar por separado antes de almacenarse. Se va a utilizar una relaci6n  de
reflujo de 1.5 veces el minimo. Determinar: (a) la cantidad de los productos, (6) la entalpla  de la
mezcla de alimentación y de los productos, (c) la relación de reflujo mínimo, (d) el número
mínimo de platos teóricos. (e) la carga

mP
orifica del condensador y del rehervidor para la rela-

cibn  dé reflujo especificada. v) el nú ero  de platos te6ricos  para la relación de reflujo especifi-
cada y la cantidad de líquido y vapor dentro de la torre.

SOLUCIÓN (u)  Peso molecular del metano1 = 32.04, peso molecular del agua = 18.02. Busex  1
h. Definir las cantidades en función de kmol/h.

P = w + 33 = 78.0 + 138.8 = 216.8 kmol/h

7 8
2~  =-m p 0.360  fracción mol de metano1

M,, para la mezcla de alimentación - - 5ooo =216.8 23.1 kg/kmol

95/32.wl)  2 9 4
xD - 95/32.04  + 5/18.02 = A  = 0.915 fracción mol de metano13.217

Mrrpara  el destilado = g = 31.1 kg/kmol
f

xw 0.0312= 1/32.041/32.04  + 99/18.02 =-5.53 = 0.00565 fracción mol de metano1

Ecuación (9.75):

Ecuaci6n  (9.76):

Mplpara  el residuo = g = 18.08  kg/kmo)

216.8 =  D + W

216.8(0.360)  = OQ3.915)  + W(O.00565)

Resolviendo por simultáneas,

D = 84.4 kmol/h 84.4(31.1)  = 2620 kg/h
W = 132.4 kmol/h 132.4(18.08)  = 2380 kg/h
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Figura 9.27 Diagrama de entalpía-concentración para el ejemplo 9.8.

b) El equilibrio vapor-liquido a 1 atm de presión esti  dado por Cornell y Montana, Ind.

Eng. Chem., 25, 1331(1933)  y por el Chemical Engineers’  Handbook. 4a. ed.. p. 13-5.
Las capacidades calorificas de las soluciones liquidas están en el Handbook, 5a.. ed.,
p. 3-136, y los calores latentes de evaporación del metano1 en la p. 3-116. Los calores
de solucih  se encuentran en los International  Critica1  Tables,  vol. V, p. 159, a
19.69 ‘T,  que se utilizará como t,,,  la temperatura base para calcular las entalpías.

Para calcular las entalpías  de los líquidos saturados, considérese el caso de x’= 0.3 fracción
mol de metanol, M,,  = 22.2. El punto de burbuja = 78.3 “C; capacidad calorífica = 3 852
J/kg . K:  el calor de solución = 3 055 kJ  desprendidos/kmol  metanol.
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0
*W x = fracción mol de metano1  en el líquido

Figura 9.28 Diagrama xy para el ejemplo 9.
&

flS  = - 3 OSS(O.3)  = - 916.5 kJ/kmol solucih.  Por lo tanto, ecuación (9.10):

HL = 3.852(78.3  - 19.69)22.2  - 916.5 = 4095 kJ/kmol

Para calcular la entalpía de los vapores saturados, considérese el caso de y = 0.665 frac-
cibn  mol de metanol. El punto de rodo es 78.3 OC.  A esta temperatura, el calor latente del meta-
no1  es 1 046.7 kJ/kg;  el del agua es 2 314 kJ/kg. La capacidad ralorífica del metano1 es 2 583; la
del agua, 2 323 J/kg . K. La ecuación (9.11):

HG = 0.665[2.583(32.04)(78.3  - 19.69) + 1@46.7(32.04)]

+ (1 - 0.665j[2.323(18.02)(78.3  - 19.69) + 2314(18.02)]

= 40 318 kJ/kmol

Los datos de entalpía de la figura 9.27 se calcularon de esta forma.
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A partir de 10s  equilibrios vapor-líquido, el punto de burbuja del residuo es 99 OC.  La ca-
pacidad calorifica del residuo es 4 179; el de la mezcla de alimentacion  es 3 852 J/kg  . K. El b3-
lance de entalpía del intercambio para precalentar  la mezcla de alimentacion:

5000(3852)(r,  - 26.7) = 2380(4179)(99  - 37.8)

r, = 58.3 “C,  temp. 3 la cual la mezcla de alimentaci6n  entra en la torre
(Nota: El punto de burbuja de la mezcla de alimentación es 76.0 “C. Si t,  como se calculó
antes, hubiese sido mayor que el punto de burbuja, el balance de entalpia anterior se hubiera te
nido que descartar y hacer de acuerdo con los métodos de evaporación instantanea).  Para 13
mezcla de alimentación, AH, = -902.5 kJ/kmol. La entalpía de la mezcla de alimentación a
58.3 “C  es

HF  = 3.852(58.3  - 19.69)(23.1)  - 902.5 = 2533 kJ/kmol

A partir de la figura 9.27, H;, = HLo  = 3 640, Hn = 6 000 kJ/kmol.
c) Puesto que el diagramaxy  (figura 9.28) es en todas partes cóncavo hacia abajo, la rela-

ción de reflujo mínima se establece mediante la línea de unión de la figura 9.27 (x =
0.37, y = 0.71); esa linea, cuando se extiende, pasa a travts de F, la mezcla de alimen-
tación. A An,,  Q* = 62 570 kUkmo1.  Hot = 38 610 kJ/kmol. La ecuación (9.65):

R 62 570 38 610
-

= =m 38 610 3640 0685-

d) El número rnfnimo  de platos se determin6  sobre el diagrama xy de 13 misma forma que
la parte inferior de la figura 9.23; se obtuvieron 4.9 etapas ideales, incluyendo el reher-
vidor. N,  = 4.9 - 1 = 3.9.

e) Para R = 1.5(0.685)  = 1.029. La ecuación (9.65) se vuelve

Q’ - 38 610
‘*o29  = 38 610 - 3640

Q’=74595=  HD++=3ii40+$ Qc=599OO@JkJ/h=  1664kW

Ecuación (9.77): 216.8(2  533) = 84.4(74  595) + 132.40”

Q”  = -43 403 QB e,= HW - w = m - 132.4

QB = 6 541 000 kJ/h carga térmica del rehervidor = 1 817 kW ’

fl En la figura 9.27, se graficaron Aho  en (xD  = 0.915, Q’ = 74 595) y Aw  en (xw  =
0.00565, Q”  = - 43 403) se graficaron. Las lineas al azar desde los puntos A, como se
muestra, se intersecan en las curvas de vapor saturado y liquido saturado a valores dey
y x, respectivamente, correspondientes a puntos sobre la curva de operación (nótese
que para obtener resultados exactos se necesita una curva a mayor escala y un lapiz  afi-
lado). Estos valores se grafican sobre la figura 9.28 para obtener las curvas de opera-
ción, que son casi, pero no completamente, rectas. Tal como se muestra, se requiere un
total de nueve etapas ideales, incluyendo el rehervidor, u ocho platos ideales en la
torre, cuando el plato de alimentación es el óptimo (No. 5).

En la parte superior de la torre,

G,  = D(R + 1) = 84.4(1.029  + 1) = 171.3 kmol/h

r,  - DR = 84.ql.029) - 86.7 kmol/h
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Ecuacibn  (9.64):

r, r, 0.915 -
=

0.676
-D 84.4 - 0.676 - 0.415 ’ L4 = 77.2 kmol/h

Ecuación (9.62):
L4 77.2-I-I 0.915 - 0.676
G,  G, 0.915 - 0.415 y G5  - 161.5 kmol/h

Ecuación (9.74):
- -

L5 L5
-=132.4-  W 0.554 - 0.00565

0.554 - 0.318 y t5 = 308 kmol/h

Ecuación (9.72):

L5 308 0.554 - 0.00565-a-sG6 G6 0.318 - 0.00565 ’ G, = 175.7 kmol/h

En el fondo de la torre, ecuaci6n  (9.66);

h, - & + W Le = ¿& + 132.4

Mas  aún, YS = 0.035, .G  = 0.02 (figura 9.28) Ecuación (9.72):

& 0.035 - 0.00565
G,  = 0.02 - 0.00565

Resolviendo por simultaneas. ã,  = 127.6, ¿,  = 260 kmol/h.

Rehervidores

Los arreglos que el intercambiador de calor necesita para proporcionar el calor
necesario y devolver el vapor al fondo del fraccionador pueden tomar diferentes
formas. Los fraccionadores pequenos utilizados en el trabajo de plantas piloto tal
vez requieran simplemente de una olla con chaqueta, como se muestra esqukmfiti-
camente en la figura 9.29a,  pero necesariamente será pequena  la superficie de
transferencia de calor y la capacidad correspondiente de generación de vapor. El
intercambiador de calor tubular construido en el fondo de la torre (figura 9.29b)
es una variación que proporciona una superficie mayor, pero su limpieza requie-
re que se cancele la operación de destilación. Este tipo también puede construirse
con una cabeza flotante interna. Estos dos arreglos proporcionan un vapor
que entra en el plato del fondo básicamente en equilibrio con el producto resi-
dual, de forma que la última etapa de los cálculos previos representa el enriqueci-
miento debido al rehervidor.

Los rehervidores externos de diferentes variedades se utilizan comúnmente
para instalaciones grandes y pueden arreglarse con espacios para la limpieza. El
rehervidor de paila (figura 9.29c)  con el medio de calentamiento dentro de los tu-
bos, envía un vapor a la torre que está basicamente en equilibrio con el producto
residual, y entonces se comporta como una etapa ideal. El rehervidor de termosi-
fón vertical de la figura 9.29d,  con el medio de calentamiento afuera de los tubos,
puede manejarse para evaporar todo el líquido que entra para producir un vapor
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de la misma composición que el producto residual, en cuyo caso no se logra enri-
quecimiento. Sin embargo, debido a la forma en que los tubos se ensucian con
este tipo de operación, se acostumbra producir sólo la evaporaci6n  parcial; la
mezcla que sale del rehervidor contendrá tanto líquido como vapor. El rehervidor
de la figura 9.29e  recibe líquido de la trampa del plato del fondo; este líquido se
evapora parcialmente. Tambien  se conocen los rehervidores horizontales t81.  Se
poseen arreglos de las tuberías f2’j, una revisión 13’1  y métodos detallados de dise-
Ro Il49 4g].  Es más seguro no suponer que una etapa ideal necesitada de fracciona-
ción ocurrirá con los rehervidores de termosifón; en lugar de esto es mejor pro-
porcionar las etapas necesarias en la misma torre. En la figura 9.29, el recipiente
en la base de la torre generalmente mantiene un flujo de líquido de 5 a 10 min
para lograr una operaci6n  relativamente continua del rehervidor.

Los rehervidores pueden calentarse mediante vapor, aceite que transfiere ca-
lor, u otros fluidos calientes. Para algunos líquidos de punto de ebullición eleva-
do, el rehervidor puede ser una caldera calentada con combustible.

Uso de vapor vivo

Cuando se fracciona una solución acuosa en la cual el componente más volátil es
el no acuoso, de forma que el agua se elimina como producto residual, el calor re-
querido puede proporcionarse admitiendo vapor directamente en el fondo de la
torre. Entonces el rehervidor se puede eliminar. Para una relación específica de
reflujo y una determinada composición del destilado, generalmente se requieren
más platos en la torre, pero éstos son generalmente más baratos que el rehervidor
reemplazado y sus costos de limpieza.

Remítase a la figura 9.30. A pesar de que la sección de enriquecimiento de la
torre no es afectada por el uso de vapor vivo y aunque no se muestra dicha sec+
ción los balances globales de materia y entalpía sí se modifican. Así, en ausencia
de pérdidas caloríficas importantes,

F + GN,+,  = D + W (9.86)

% = Dz, + Wx, (9.87)

J-H,  + GÑ,+JG,N,+, = WH, + DHD  + Qc (9.88)

en donde GN  + r es el flujo molar de introducción del vapor. En el diagrama Hxy,
el punto de diferencia AD se encuentra de la forma usual. En la sección de agota-
miento, Aw tiene su significado usual: una corriente ficticia del mismo tamaho
que el flujo neto saliente

(9.89)
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m

ti
L,,=W ‘& +I ( v a p o r  d e  agua1

xw yc Figura 9.30 Uso de vapor vivo.

de coordenadas

/

moles netos salientes de A w%v
xAW  = =

moles netos salientes w-  Gp+,

Aw

i

Q”  = calor neto saliente WHw  - &p+~H~.~p+~
=

moles netos salientes w - Gp+,

en donde HG N + ,
Entonces, ’ ’

es la entalpía del vapor. El punto se muestra en la figura 9.31.

J%A,,  - C,+,Y,+,  = Awxw (9.9i)

&,H1,  - ¿~,+,HG~+,  = AwQ” (9.91)

Y
Hh  - Q"‘fin  _ Yrn+~  - xAW

cm+, xm - xAW
= HL-Q” (9.92)

La construcción se muestra en la figura 9.31. La ecuación (9.92) es la pendiente
de una cuerda (que no se muestra) entre el punto P y T. Aquí, el vapor introducido
se muestra ligeramente sobrecalentado (H,,  ,,,  + , > entalpía saturada); si se
hubiese utilizado vapor saturado, cN  + r, se lo&lizaría  en el punto M. Obsérvese
que la curva de operacion sobre el diágrama  x,y  pasa a través de la diagonal a 45 ’
en 7(x  = xAw)  y a través del punto (xw,  y = 0) correspondiente a los fluidos que
se pasan uno al otro en el fondo de la torre.

Ejemplo 9.9 Se va a utilizar vapor vivo, saturado inicialmente a 69 kN/m2  (10 lbr/in’) mano-
mttricas  de presih,  para el fraccionador  de metano1 del ejemplo 9.8, con el mismo flujo y com-
posición del destilado y la misma relación de reflujo. Suponiendo que la mezcla de alimentación
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0 *W  *A, Figura 9.31 Uso de vapor vivo.

entra a la torre a la misma entalpla que en el ejemplo 9.8, determinar el flujo del vapor, la com-
posición del residuo y el número de platos ideales.

SOLUC~N Del ejemplo 9.8, F = 216.8 kmol/h,  z,  = 0.360, H,  = 2 533 kJ/kmol, D = 84.4,
z.  = 0.915, HD = 3 640 y Qc = 5 990 000 kJ/h.  De acuerdo con las tablas de vapor, la entalpla
del vapor saturado a 69 kN/m2  = 2 699 kJ/kg con referencia al agua liquida a 0 “C.  Durante la
expansion  adiabatica a travts  de la valvula  de control hasta la presión de la torre, se sobrecalen-
tara a la misma entalpia. La entalpia del agua liquida a 19.7 “ C (re  en el ejemplo 9.8) = 82.7
kJ/kg con referencia a 0 “C. Por lo tanto, HG, N,  + 1 = (2 699 - 82.7)(18.02)  = 47 146
kJ/kmol.

Ecuación (9.86):

Ecuaci6n  (9.87):

216.8 + cN,+, - 84.4 + W

216.8(0X0) = 84.4(0.915)  + Wx,
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Ecuaci6n  (9.88):
216.8(2533)  + 47 146&,+, - Wfw + 84.4(3640)  + 5 990 000

Puesto que el residuo sera b&sicamente  agua pura, H, se calcula tentativamente como la
entalpla  del agua saturada (figura 9.27),  6 094 kJ/kmol.  Resolviendo simult&neamente  las
ecuaciones con este valor de H,,  se obtiene el flujo del vapor como &, + t = 159.7 y
W = 292.1 kmol/h,  con xr = 0.00281. La entalpfa  de esta solución en su punto de burbuja es
6 048, valor aceptable porque es sufIcientemente  cercano al  valor 6 094 antes supuesto. (ObsCr-
vese que si se hubiese utilizado~igual  intercambio de calor entre el residuo y la mezcla de alimen-
taci6n  que cl utilizado  en el ejemplo 9.8, con el residuo descargado a 37.8 “C,  la entalpia de la
mezcla de alimentaci6n  hubiese cambiado.) Para Ar,

wxw
XdW  =

I 292.1(0.00281)  = ooo62

w - CN,,, 292.1 - 159.7 ’

WHw - ~N,+IHG.N,+,
Q"- wG

- N,+I

I 292.!(6048)  - 159.7(47  146)
292.1 - 159.7

= -43 520 kJ/kmol

Los diagramas Hxy y xy  para la sección de enriquecimiento son los mismos que en el ejemplo
9.8. Para la secci6n  de agotamiento. se parecen a la figura 9.31. El numero de etapas ideales es
N, = 9.5, y todas deben estar incluidas en la torre.

Condensadores y acumuladores de reflujo

El reflujo puede fluir por gravedad hacia la torre; en este caso, el condensado&y
el tanque de reflujo (acumulador) deben colocarse arriba del nivel del plato supe-
rior de la torre. Alternativamente, en especial con la idea de obviar la necesidad
de plataformas y soportes elevados necesarios cuando hay que quitar el tubo del
condensador para limpiarlo, el arreglo puede colocarse a ras del suelo y bombear
el líquido de reflujo hasta el plato superior. Kernf2*)  describe el arreglo.

Generalmente, los acumuladores de reflujo son tanques horizontales,
longitud/diámetro = 4 a 5, con un tiempo de retenci6n  del líquido del orden de 5
min. Con base en consideraciones de arrastre, la velocidad permisible del vapor a
través de la seccion transversal vertical del espacio arriba del líquido puede especi-
ficarse como tssl t

y=O&qy)o1 (9.93)

Alimentaciones múltiples

Hay ocasiones en que dos o más mezclas de alimentación, compuestas de las mis-
mas sustancias pero con diferentes concentraciones, requieren destilación para

t En la ecuación (9.93),  V se expresa en m/s.  Para Yen ft/s, el coeficiente es 0.13.
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dar los mismos productos destilados y residuales. Entonces, un tínico fracciona-
dor es suficiente para todos.

Considérese el fraccionador  de doble alimentación de la figura 9.32. La
construcción sobre el diagrama Hxy  para las secciones de la columna arriba de Fl
y abajo de F2  es igual que para la columna de-una sola alimentaci6n, con los pun-
tos AD  y Aw ubicados en la forma usual. En la sección media entre las alimenta-
ciones, el punto de diferencia Aw puede localizarse considerando los balances de
materia y entalpía ya sea hacia la parte superior, como se indica en el entorno que
se muestra en la figura 9.32, o hacia el fondo; el resultado neto será el mismo.
Considérese el entorno que se muestra en la figura, donde AM  representan una
corriente ficticia de cantidad igual que el flujo neto ascendente y saliente

G’ -Li-D-F,=A,r+l (9.94)

cuyas coordenadas son

!
moles netos salientes de A

XAM  = =
DZD - F,zF,

moles netos salientes D - F,
AM

QM =
calor neto saliente = Qc + DH,  - WF,

moles netos salientes D - F,

AM  puede ser una cantidad positiva o negativa.
La ecuación (9.94) puede utilizarse como una base para los balances del com-

ponente A y de entalpía

G,‘+,Y,+,  - W, = AMXA,~ (9.95)

G:+&,+,  - LrHL  = A,Q,w (9.96)

entonces A=Y,+, -XAM H~r+,  - QM
G’ = 4, - QM

(9.97)
r+l xr  - xAM

Puesto que F,+F,=D+  W=Ah,+A, (9.98)
de donde AM  = F2  - W (9.99)

La construcción (de las dos mezclas de alimentación líquidas) se muestra en
la figura 9.33, en donde A,,, cae sobre la línea A,,F,  [ecuación (9.94)]  y sobre la
línea AwFr  [ecuación (9.99)].  Una solución que representa la mezcla de alimenta-
cion compuesta, con

‘F,  pr  =
F,zF,  + F2zFz

H
F,HF,  + F2fhz

4 + F2
F.  pr  =

F, + 3-2

debe caer sobre la línea A,Aw [ecuación (9.98)].  También es posible que AM  caiga
abajo y a la izquierda de Aw.  La curva de operaci6n  para la sección media sobre el
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Figura 9.32 Fraccionador  con dos alimentadores.

diagrama xy se localiza mediante líneas como AMK, como se muestra. Los platos
se trazan mejor en la forma usual, paso a paso, en el diagrama xy; para ubicación
óptima, los platos de alimentach  corren las intersecciones de las curvas de ope-
ración, como se muestra.

Corrientes laterales

Las corrientes laterales son productos de composición intermedia eliminados en
los platos intermedios de la columna. Se utilizan frecuentemente en la destilación
de productos derivados del petróleo, cuando se desean propiedades intermedias
que no se obtienen simplemente mezclando el destilado o el residuo con la mezcla
de alimentación. Sólo se utilizan, con poca frecuencia, en el caso de mezclas bina-
rias; no se tratan aquí (véase el problema 9.17).



I

Figura 9.33 Construcción para dos alimentadores.
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Pérdidas de calor

La mayoria de los fraccionadores operan arriba de la temperatura ambiente; así
que las pérdidas de calor a lo largo de la columna son inevitables, puesto que los
materiales aislantes tienen una conductividad térmica finita. La importancia de
las pérdidas caloríficas y su efecto sobre los fraccionadores tienen que analizarse
ahora.

Considérese el fraccionador de la figura 9.17. Un balance de material para
los n platos superiores de la sección enriquecedora (entorno III) que incluye la
pérdida calorífica es 191

C+lHG”+, = Q,  + DH, + L,H& + QL, (9. loo)

en donde QL. es la pérdida calorífica para los platos desde el 1 hasta el n.  Defi-
niendo

Qt =
Qc + DHD + QL QL

D
= Q’+D (9.101)

se tiene

CI+  IHG”,, - L,H& = DQ; (9.102)

QL’  es una variable puesto que depende de cuántos platos se incluyen en el balance
de calor. Si sólo se incluye el plato superior (n = l), la pérdida de calor es pe-
quena y QL es casi igual a Q’. Al irse incluyendo más platos, QLm  y Q: aumentan,
finalmente y alcanzan sus valores más altos cuando se incluyen todos los platos de
la seccion  de enriquecimiento. Por lo tanto, se necesitan puntos de diferencia se-
parados para cada plato.

Para la sección de agotamiento hasta el plato m (entorno IV, figura 9.17),

~,nHL,  + QB = WH, + ¿%,+,f&  + Qz, (9.103)

Si

W H ,  - QB + eL,
Qt,=  . w

e,
= Q”  +w

(9.104)

se tiene

r LmHL,  - Gm+,HGm+,  = WQ[ (9.105)

Si el balance de calor sólo incluye el plato inferior, la pérdida de calor es pequeña
y Q:  es casi igual a Q”. Al irse incluyendo más platos, &, y por lo tanto QLn
aumentan; alcanzan sus valores más elevados cuando el balance se hace sobre
toda la sección de agotamiento. Se necesitan puntos de diferencia separados para
cada plato. Un balance de entalpia para toda la torre es

FH, = D H. + Qc QLD+D QB i%H,-W+y (9.106)
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en donde QL  y fIjL son las pérdidas totales de calor para las secciones de enriqueci-
miento y de agotamiento, respectivamente. Cuando se resuelve la ecuación
(9.106) con los balances de materia, ecuaciones (9.75) y (9.76),  el resultado es

D ZF  - xw HF - (H; - Q,/W+  @LP’)-X
W ‘D -  zF = (HD +  Q,/D  + QJD)  - H F

(9.107)

Esta es la ecuación de la línea BFT de la figura 9.34.

f

PQf m=f)
Q’/(m =f+  1’

A

Q L
sección de
rgorrmiento

A - Q . -

.

1’
!’

K

-
-

-

-

N

C

-

j ; . (n  = f-7)
Q L

seccih  de
enriquecimiento

-Q’  +

Figura 9.34 Perdidas  de calor.
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El procedimiento para el disefio es al tanteo. Por ejemplo, como primera
prueba, pueden despreciarse las pérdidas de calor y calcular los platos con puntos
de diferencia fijos; luego, determinado el tamaño de la columna resultante, puede
hacerse la primera estimación de las pérdidas de calor para las dos secciones de la
columna mediante los métodos usuales de cálculo de transferencia de calor. En-
tonces, las pérdidas de calor pueden distribuirse entre los platos y volverse a de-
terminar con los puntos de diferencia apropiados. Esto lleva a una segunda apro-
ximación de la pérdida de calor, etcétera.

Como se muestra en la figura 9.34, las pérdidas de calor aumentan la rela-
ción de reflujo interno; también se muestra que con respecto a una carga k?wzicu
de un condensador dado, se requieren menos platos para una separación dada
(recuerde que cuanto mayor es el punto de diferencia de la sección enriquecedora
y menor el punto de diferencia de la sección de agotamiento, menos son los pla-
tos). Sin embargo, el rehervidor debe proporcionar no sólo el calor eliminado en
el condensador, sino también las pérdidas de calor. En consecuencia, para la rnis-
ma carga térmica del rehervidor, como se muestra en la figura 9.34 pero con aisla-
miento total contra pérdidas caloríficas, todo el calor será eliminado en el conden-
sador, todos los platos de agotamiento utilizarán el punto J y todos los platos de
enriquecimiento utilizarán el punto K, como sus puntos respectivos de diferencia.
Por lo tanto, se tiene que para una carga tkrmica  dada del rehervidor, se re-
quieren menos platos para una separacion determinada si se eliminan las pérdidas
de calor. Por esta razon, generalmente los fraccionadores están bien aislados.

Productos de alta pureza y eficiencia de los platos

Los métodos para solucionar estos problemas se consideran después del método
de McCabe-Thiele  y se aplican en la misma forma a los cálculos de Ponchon-
Savarit .

TORRES DE VARIAS ETAPAS (PLATOS). EL MÉTODO DE
McCABE-THILE

Este método, aunque menos riguroso que el de Ponchon y Savarit, es muy útil,
puesto que no requiere datos detallados de entalpía. Si estos datos se tienen que
aproximar a partir de información fragmentaria, se pierde mucha de la exactitud
del método de Ponchon-Savarit, en cualquier caso. Excepto cuando las pérdidas
de calor o los calores de solucibn son extraordinariamente grandes, el método
de McCabe-Thiele  se adecua a la mayoría de los fines. Su adecuación depende de
que, como aproximación, las líneas de operación sobre el diagrama xy puedan
considerarse rectas para cada seccion  de un fraccionador entre puntos de adición
o eliminacion  de corrientes.
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Flujo equimolal  y vaporización

Considerese la secci¿m enriquecedora del fraccionador de la figura 9.17. En ausencia de perdidas de
calor, que pueden hacerse (y generalmente se hacen) muy pequefías  mediante aislamiento t&mico,  la
ecuación (9.61) puede escribirse asi  (si no por otra razón, por economía)

(9.108)

en donde Q’ incluye la carga térmica del condensador y la entalpia del destilado, por mol de destilado.
Generalmente, la entalpia del líquido HL.  es pequefla  en comparación con Q’. puesto que la carga
ttrmica  del condensador debe incluir al menos el calor latente de condensacibn  del líquido de reflujo.
Entonces, si H. - H,”  es bAsicamente  constante, LJG.  +  ,,
cionador dadot4<‘De  la ecuación (9. ll).

tambien  sera constante para un frac-

HG.,, - bn+ICL.AMA  + t1 -Yn+l)CL.B’%l(h+, - rO) +Yn+lhAMA  + (l  -Y,,+,)xBMB

(9.109)

en donde r. + r es la temperatura del vapor desde el plato n + 1 y las X  son los calores latentes de eva-
poración a esta temperatura. Si la desviación del ideal de las soluciones líquidas no es grande, d pri-
mer t&rnino  entre parentesis cuadrados de la ecuación (9.109) es

De la ecuación (9.10)
Y.+ICL,AMA  +  (1 -Yn+~)C~.~M~m  CLM~* (9.110)

HL. = CL(L  - fo)& + AHs (9.111)

HG.,,  - H L .  - Wf&n+l - r,,) +  Y,,+  vk@f~  +  (1 - Y.+&BMB  - AHs (9.112)

Para todos los casos, excepto algunos pocos usuales, los (micos t&ninos importantes de la ecuación
(9.112) son los que contienen los calores latentes. El cambio de temperatura entre platos adyacentes es
generalmente pequeffo,  de forma que el termino de calor sensible es insignificante. En la mayorla  de
los casos, los calores de solucibn  pueden medirse en terminos  de cientos de kJ/kmol de solución.
mientras que los calores latentes a presiones ordinarias son comtínmente del orden de diez mil
kJ/kmol. Por lo tanto, para todos los fines  practicos,

(9.113)

en donde el ultimo termino es el promedio ponderado de los calores latentes molales.  Para muchos pa-
res de sustancias, 10%  calores latentes molales  son casi idénticos, de modo que no es necesario prome-
diar. Si su desigualdad es lo único que impide la aplicación de estos supuestos para simplificar, puede
asignarse un peso molecular imaginario a uno de los componentes, a fin de que entonces los calores la-
tentes molales  sean forzosamente iguales (si se hace esto, todo el calculo debe hacerse con el peso mo-
lecular imaginario, incluyendo las líneas de operació

w
los datos en el equilibrio). Sin embargo, esto

rara vez es necesario. t
Es claro que, a no ser en casos excepcionales, la relaci6n  L/G en la secci6n  enriquecedora de

fraccionador es básicamente constante. Puede aplicarse el mismo razonamiento a cualquier sección

t Si los únicos datos disporibles  de entalpia son los calores latentes de evaporación de los compo-
nentes puros, sera mejor utilizar un diagrama aproximado de Savarit-Ponchon que use estos calores
latentes y las líneas rectas HZ  VS. x y H. VS. y, que suponer iguales los calores latentes.



DESTILACIÓN 447

de un fraccionador entre puntos de adici6n  o elhninacíón de corrientes, aunque cada secci6n  tendra  su
p r o p i a  r e l a c i ó n .

Ahora consid¿rense  dos platos adyacentes n y r, entre los cuales no hay ni adici6n  ni eliminaci6n
de materia en la torre. Un balance de materia da

LI + G,+I  - Lm  + ‘ 4 (9.114)

Puesto que L, _ I/G, = LJG.  + ,, se tiene que L. = L, _ r y G.  + r = G,, lo cual es el “principio de
flujo equimolal y vaporizacibn”.  El flujo del liquido en cada plato en una sección de la torre es cons-
tante en base molar; empero, como el peso molecular promedio cambia con el nirmero  del plato, los
flujos en peso son diferentes.

Debe observarse que, como se muestra en el analisis  de la figura 9.12, si las líneas Hay y H,x  en
el diagrama Hxy son rectas y paralelas, entonces, en ausencia de perdidas de calor, la relación L/G
para una secci6n  de la torre dada sera constante, sin importar el tanraBo  relativo de HL.  y Q’ en la
ecuación (9.108).

Los supuestos generales implfcitos  en lo anterior se conocen generalmente como “las suposi-
ciones simplificadoras usuales”.

Seccibn  de enriquecimiento

Considérese una sección del fraccionador totalmente debajo del punto de intro-
ducción de la mezcla de alimentación, tal como se muestra esquemkicamente  en
la figura 9.3% El Fondensador elimina todo el calor latente del vapor principal,
pero no enfría más el líquido resultante. Por lo tanto, los productos del reflujo y
destilado son líquidos en el punto de burbuja y y1 = JL, = x0.  Puesto que el

x = fracci6n  mal de A en el liquido

(6)

Figura 9.35 Sección de enriquecimiento.
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líquido, L moles/h, que cae de cada plato y el vapor, G moles/h, que asciende de
cada plato son constantes si se mantienen las suposiciones simplificadoras
usuales, no se necesitan los subíndices para identificar la fuente de estas corrien-
tes. Sin embargo, las composiciones cambian. Los platos que se muestran son
platos teóricos, de forma que la composición y. del vapor del plato n-simo está en
equilibrio con el líquido de composición x. que sale del mismo plato. Por lo tan-
to, el punto (x”, yn) sobre coordenadas x, y, cae sobre la curva en el equilibrio.

Un balance total de materia para el entorno en la figura es

G-L + D = D(R + 1)
5

(9.115)

Para el componente A,

GY”+I = Lx,, + Dx, (9.116)

de donde la línea de operaci6n  de la sección de enriquecimiento es

_4: c L D
LLcl  (7 Yn+l = ¿jXn  + cxD (9.117)

(9.118)

Esta es la ecuaci6n  de una línea recta sobre coordenadas x, y (figura 9.3%) de
pendiente L/G = R/(R  + 1) y con unay igual a xJ(R  + 1). Haciendo x, = xD se
tiene y. + r = xD,  de manera que la línea pasa a través del punto y = x = xD sobre
la diagonal a 45 “. Este punto, junto con la y, permite construir fácilmente la
línea. Se muestra la concentración de los líquidos y vapores para cada plato de
acuerdo con los principios del capítulo 5; se ve que la construccibn  usual de “es-
calera” entre la linea de operación y la curva en el equilibrio proporciona la
variación teórica de la concentración del plato. Obviamente, la construccibn  no
puede continuarse después del punto R.

Al graficar  la curva de equilibrio en la figura, generalmente se supone que la
presión es constante en toda la torre. Si es necesario, se puede permitir la va-
riaci6n  de la presi6n  de plato a plato después de determinar el número de platos
reales, pero esto requiere de un procedimiento de prueba y error. Generalmente
no es necesario, excepto para la operación a presiones muy bajas.

Sección de agotamiento

Ahora considérese una sección del fraccionador  abajo del punto de introducci6n
de la mezcla de alimentación, tal como se muestra en forma esquemática en la fi-
gura 9+ Nuevamente, los platos son platos teóricos. Los flujos de ¿ y G son
constantes de plato a plato, pero no necesariamente iguales a los valores en la sec-
ci6n  de enriquecimiento. Un balance total de materia

L= G+w (9.119)
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(al (b)

Figura 9.36 Sección de agotamiento.

‘IU ‘N,, xm
x = fracción mol de A en el líquido

y para el componente A,

4n = Gym+,  + wx, (9.120)

Estas ecuaciones proporcionan la ecuación de la línea de operación de la seccion
de agotamiento,

L W
Ym+1 = pl  - GXW

YnI+ =Lx lLLx
t-w m L - w  w

(9.121)

(9.122)

- -
Esta es una línea recta de pendiente ¿/¿G = L (L - w)  y puesto que cuando x,  =
xw,  y,,,  + i = xw,  esa línea pasa a través de x = y = xw sobre la diagonal a 45 ’ (fi-
gura P.36b).  Si el vapor rehervido yw está en equilibrio con el residuo xw,  el pri-
mer escalón en la construcción de escalera representa al rehervidor. Los pasos no
se pueden llevar más allá del punto T.

Introducción de la mezcla de alimentación

Antes d&ontinuar  es conveniente establecer cómo la introducción de la mezcla.
de alimentación modifica al cambio en la pendiente de las líneas de operación
cuando se pasa de la sección’de enriquecimiento a la de agotamiento del frac-
cionador .
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J - - - - - - - -

L G

F

HF

1 i
i F
HL i HG,  f+l
---.------

$- ’

f

-fA  ! Figura 9.37 Introducción de la alimentacih.

Considerese la sección de la columna en el plato en que se está introduciendo
la mezcla de alimentación (figura 9.37). Las cantidades de las corrientes de
líquido y vapor cambian abruptamente en este plato, puesto que la mezcla de ali-
mentación puede constar de líquido, vapor o una mezcla de ambos. Por ejemplo,
si la mezcla de alimentación es un líquido saturado, ¿ será mayor que L por la
cantidad del líquido alimentado agregado. Para establecer la relaci6n  general, un
balance de materia global en esta sección es

F+L+G=G+¿

y un balance de entalpía, 6’  .’ ’ - i _ ”

FH,  + LH+ + CH,+,  = GHG,+  Ltí,

(9.123)

(9.124)

Todos los vapores y los líquidos dentro de la torre están saturados; además, las
entalpías molales  de todos los vapores saturados en esta sección son básicamente
idénticas, ya que’ los cambios de temperatura y de compòsición  sobre un plato son
pequeflos. Lo mismo es cierto de las entalpías molales  de los líquidos saturados,
de forma que &E *1 y H, E  ,-, = Z&,. Entonces, la ecuación (9.124) se
vuelve

(L-L)H,=(%G)H,+FH,
_ ‘^’  f , - p( “:..,{ - +l f j

Al combinarla con la ecuación (9.123\,  i  k  I (l-I  o - I-I L! - F i L“+  F: F1

(9.125)

L-L - HG - HF
Fr+ HG  - HL = '

>

(9.126)

Entonces se ve que la cantidad q es el calor’necesario  para convertir 1 mol delak
mezcla de al&eñfac;oiicIesù  ‘EMídiClX~~io,-TifhastaUn  vapor saturado, d i v i d i d o --
ehxRFI&h%?%olal &...=,  & La mezcla de alimentación puede introducirse enC-.,  _.. -.y,-  I IlllYl . ..* ̂ ““.y--
cualquiera de las diferentes condiciones térmicas, desdeun  líquido muy por deba-
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jo de su punto de burbuja hasta un vapor sobrecalentado; para cada una de esas
condiciones, el valor de q será diferente. Las circunstancias típicas están listadas
en la tabla 9.1, con el rango correspondiente de valores de q. Combinando las
ecuaciones (9.123) y (9.126),

G-G  = F(q - 1) (9.127)

que proporciona un método conveniente para determinar G.
El punto de intersección de las dos líneas de operación ayudará a localizar la

línea de operación de la sección de agotamiento. Este puede establecerse de la si-
guiente forma. Reescribiendo las ecuaciones (9.117) y (9.121) sin los subíndices de
los platos

yG = Lx + Dx, (9.128)

yG= Lx - wxw (9.129)

Restando

(6G)y  = (I?L)x  - (Wx,  + DxD) (9.130)
*-,  <.  ,51--’

Más aún, mediante un balance global de materia y‘q-s  I 6 I’ - -
4- 0 >

”fiF = Dx,  + Wx, 3, (9.76)

Sustituyendo esta ecuación y las ecuaciones (9.126) y (9.127) en (9.130),

\
ZF

y 4
=Gyq-l

(9.131)

El lugar de intersección de las líneas de operación (la línea q), en una línea recta
de pendiente q/(q  - 1) y puesto que y = zF cuando x = zF, pasa a través del pun-
to x = y = zF sobre la diagonal a 45 “. El intervalo de los valores de la pendiente
444  - 1) está listado en la tabla 9.1; la interpretación gráfica para casos típicos
se muestra en la figura 9.38. Aquí se muestra la intersección de la línea de opera-
ci6n  para un caso particular de alimentación, como la mezcla de un líquido y un
vapor. Es claro que, para una condici6n  dada de alimentación, el hecho de fijar la
relación de reflujo en la parte superior de la columna establece automaticamente
la relación líquido/v or en la sección de agotamiento y la carga térmica del
rehervidor #

Localización del plato de alimentación

La línea q es útil para simplificar la localización gráfica de la línea de agotamiento,
pero el punto de intersección de las dos líneas de operación no establece necesa-



Tabla 9.1 Condiciones térmicas de la mezcla de alimentación

Condición de la mezcla G,, L F7 HCI- HLF* HF9 HG  - HF 4
de alimentación mol/(&rea)(tiempo)  mol/(área)(tiempo)  energía/mol energWmo1 mergia/mol ‘=  HG-HL q-1

liquido debajo del
punto de burbuja 0

líquido
saturado 0

F HF HF  < HL >l.O >l.O

F HF HL 1.0 OO

Mezcla de
líquido y
vapor

GF

F==G,+L,  LF He HL

LF

F

LFHG>HF>HL  l.O>q>O  -r, - F

vapor
saturado F 0 ff~ HG 0 0

vapor
sobrecalentaa  F 0 HF HF  >HG < o 1.0 >

t En este caso, la intersecci6n  de la !ínea  q con la curva en el equilibrio da las composiciones del
liquido y el vapor en el equilibrio qae forman la mezcla de alimentación. La línea q es la línea de ope-
ración de la evaporación instanthnea  para la mezcla de alimentación.
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r Liquido

Llquido
saturado -

Liquido /

sobrecalentadosobrecalentado

debajo
‘ddel 6.B.v

i

LF *0
x = fracch  mol da A en el liquido

- Figura 93  Localimcih de la
llnea q para condiciones típicas de
alimentach.

riamente la delimitación entre las secciones de enriquecimiento y de agotamiento
de la torre. M8s bien, es la introducción de la mezcla de alimentación la que
gobierna el cambio de una línea de operación a la otra y establece la delimitación;
además, en el diseflo de una nueva columna, por lo menos, se tiene cierta ampli-
tud en la introducción de la alimentación. Por ejemplo, considerese la separaci6n
que se muestra parcialmente en la figura 9.39. Para una alimentación dada,
quedan fijas zF  y la línea q. Para un producto principal y un producto residual
particulares, xD y xw quedan fijos. Si se especifica la relación  de reflujo, la locahza-
ción de la línea de enriquecimiento DC queda fija y la linea de agotamiento KCdebe
pasar a través de la línea q en E. Si la mezcla de alimentación se introduce desde el
septimo  plato hasta el plato superior (figura 9.39a),  se utiliza la linea DC para los
platos, desde el 1 hasta el 6; del séptimo plato en adelante, se debe utilizar la linea
KC.  Si, por otro lado, se @oduce  la mezcla de alimentaci6n  a partir del cuarto
plato hasta el plato superior (figura 9.39@,  se utiliza la linea KC  para todos los
platos debajo del cuarto. Es claro que debe hacerse una transición de una línea de
operaci6n  a la otra en algtín lugar entre los puntos C y D, servir8  cualquier lugar
entre esos límites. Se obtendra  el menor numero de platos si en el diagrama se
mantienen los pasos tan grandes como sea posible, o si se hace la transición en la
primera oportunidad, después de pasar la intersecci6n  de la línea de operación,
tal como se muestra en la figura 9.39c.  Esta es la practica que debe seguirse en el
disefio de una nueva columna.
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(cl  6ptimo

x = fraccibn  mol de A en el liquido

Figura 9.39 Localización del plato de alimentación.

Al adaptar una columna ya existente a una nueva separación, el punto de
introducción de la alimentación esth limitado por la ubicación de las boquillas
existentes en la pared de la columna. Entonces, la pendiente de las líneas de ope-
ración (o relación de reflujo) y las composiciones de los productos que se quieren
obtener deben determinarse por prueba y error, a fin de obtener, en las dos sec-
ciones de la columna, el número de platos tehicos  congruentes con el número de
platos reales en cada sección y con la eficiencia prevista del plato.

zF 10

y = fracch  mol de A en el liquido Figura 9.40 Reflujo total y platos mínimos.
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Reflujo total o relación de reflujo infinito

Al irse aumentando la relación de reflujo R = L /D, la relación L/G  aumenta,
hasta que finalmente, cuando R = Q),  L/G  = 1 y las líneas de operación de las
dos secciones de la columna coinciden con la diagonal a 45 ‘, como en la figura
9.40. En la práctica, esto puede lograrse regresando nuevamente como reflujo
(reflujo total) todo el producto principal a la columna y rehirviendo todo el pro-
ducto residual; por ello, el flujo de alimentación fresca enviado debe reducirse a
cero. En forma alternativa, esta condición puede interpretarse como la necesidad
de poseer calor para el rehervidor y capacidad de enfriamiento del condensador
infinitos para un flujo dado de alimentación.

Cuando las líneas de operaci6n  se alejan de la curva en el equilibrio al
aumentar la relación de reflujo, el numero de platos teóricos que se requieren
para producir una separación dada son menos; en el reflujo total, el número de
platos llega a ser N,, es decir, el mínimo.

Si la volatilidad relativa es constante o casi constante, se puede utilizar la
expresión analítica de Fenske, ecuación (9.85).

Relación minima de reflujo

La relaci6n  de reflujo mínimo R, es la relación m&xima  que requerir8 de un nú-
mero infinito de platos para lograr la separación deseada; corresponde al mínimo
calor del rehervidor y a la mínima capacidad de enfriamiento del condensador
con respecto a la separación. Obsérvese la figura 9.41a.  Al ir decreciendo la rela-
ción de reflujo, la pendiente de la línea de operación de enriquecimiento va siendo
menor, al tiempo que aumenta el número de platos requeridos. La linea de opera-
ci6n  MN, que pasa a traves del punto de intersecci6n  de la línea q y la curva de
equilibrio, corresponde a la relaci6n  de reflujo mínimo; sa  requerir8 entonces un
número infinito de platos para alcanzar el punto N desde cualquiera de las puntas
de la torre. En algunos casos, como en la figura 9.41b,  la Ifnea de operación del
reflujo mínimo será tangente a la curva en el equilibrio en la sección de enrique-
cimiento, como en el punto P, mientras que una línea a traves de K claramente
representará una relación de reflujo muy pequefia. Se ha sehalado que todos los

sistemas muestran diagramas xy cóncavos hacia arriba cerca de la condición
crítica del componente m

llll
volátil taal. Debido a la interdependencia de las rela-

ciones líquido/vapor en dos secciones de la columna, una línea de operación
tangente en la sección de agotamiento también puede fijar la relación de reflujo
mínimo, como en la figura 9.41c.

Cuando la curva en el equilibrio siempre es c6ncava  hacia arriba, la relacibn  de reflujo mínimo puede
calcularse convenientemente en forma analitica ta3).  La relaci6n  requerida puede obtenerse resolvien-
do simultaneamente las ecuaciones (9.118) y (9.132),  para obtener las coordenadas (x., JQ  del punto
de intersección de la linea de operación de enriquecimiento y la linea q. Abandonando la designaci6n
del número del plato en la ecuación (9.118). estas coordenadas son

XD(9  - 1)  + ZAR  + 1) &F + qxD
-5 =

R+q
Ya =

R+q
(9.132)



456 OPERACIONES DE TRANSFERENCIA DE MASA

En la relacih  de reflujo mínimo R,, estas coordenadas son valores en el equilibrio, puesto que apare
ccn  sobre la curva en cl equilibrio. Sustituytndolas  en Iá definicibn  de IX.  ccuaci6n  (9.2),

RJF + qxD dxD(q - 1) + ZAR,,,  + l)]

KA1  - 2~) + 4(1 - XD)  = (R,,, + 1)(1 - LF)  + (q - 1)(1 - xD)
(9.133)

Esta puede  resolverse en  forma conveniente para R,,  para cualquier valor de q. Asi, por ejemplo,

1- - -

[

xD d1 - xD)
a - l  x, 1 - XF

Rn,  -
1 4 = 1 (líquido de alimentach  en cl punto de burbuja)

(9.134)

- 1 q - 0 (vapor de alimcntaci6n  en el punto de rocio)
(9.135)

En los dos casos, la Q es la que predomina en la intersección de la linea  q y de la curva de equilibrio.

Flgwa  9.41 Relaci6n  de reflujo mhin~o  y etapas infinitas.
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1.0

x = fracch  mol de metano1  en el líquido

Figura  9.42 Soluci6n  al ejemplo
9.10. Relación mlnima  de reflujo y
platos mlnimos.

Relación óptima  de reflujo
Se aplica el antisis dado en el mbtodo  de Ponchon-Savarit.

EJemplo  9.10 Redisdlar  el fraccionador de metanol-agua  del ejemplo 9.8, utilizando las supo-
siciones simplificadoras del m&odo  de McCabe-Thiele.  Las  condicloncs  son:

Alitnentución:  5 000 kg/h,  216.8 kmol/h.  Z, = 0.360 fracción mol de metanol.  pero  mole&
Pr. = 23.1, temperatura de entrada al fraccionador = 58.3 “C.

Destilado: 2 620 kg/h,  84.4 kmol/h,  x,, = 0.915 fracción  molde metanol,  llquido en el punto
de burbuja.

Residuo: 2 380 kg/h,  132.4 kmol/h,  xw = 0.00565 fracci6n  mol de mctanol.
Relación de reflujo: 1.5 vaxa el mlpimo.
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SOLUCION Obstrvese  la figura 9.42. Del diagrama txy.  el punto de burbuja de la mezcla de ali-
mentaci6n  a 0.360 fracci¿m  mol de metano1 es 76.0 “ C y su punto de rocio es 89.7 YI. Los calo-
res latentes de evaporaci6n  a 76.0 “C  son AA = 1 046.7 kJ/kg para cl metano&  Xa  = 2 284
kJ/kg para el agua. Calor especifico del metano1 liquido = 2 721, del agua líquida = 4 187, de
la soluciõn  de alimentaci6n  = 3 852 J/kg K. Ignorando los calores de solución, como se acos-  -
tumbra con el método de McCabe-Thiele,  la entalpia de la mezcla de alimentaci6n  a 76.0 OC (el
punto de burbuja), con referencia a 58.3óC  (la temperatura de alimentaci6n).  es

3.852(23.1)(76.0  - 58.3) = 1575 kJ/kmol

La entalpía del vapor saturado a 89.7 OC,  con referencia a los ltquidos  a 58.3 OC.  es

0.36[2.721(32.04)(89.7  - 58.3) + 1046.7(32.04)]

+ (1 - 0.36)[4.187(18.02)(89.7  - 58.3) + 2284(18.(n)]

= 40 915 kJ/kmol

calor
4 - para vapor

convertir a saturado 40 915 - 0
- -calor de vaporiaaci6n 40915 - 1575 1B4

(B&icamente  se obtiene el mismo valor si se considera el calor de solución).

) 4 1.04
’ ‘I ” : ’ - - 1.04 - 1 - 26q - l  ~

En la figura 9.42, x,,,  x- y z,  estan  ubicados sobre la diagonal a 45 ’ y la linea q se traza
con una pendiente = 26. En este caso, la linea  de operación para la relac.i_de  refh&mí&o
pasa a travb de la intersección de la hnea q y la curva en el~equilibrio,  como se muestra.

. . . ~.

."", , = $$ - 0.57

R, - 0.605 mol reflujo/mol D

El n6mero  mínimo de platos ideales se determina utilizando la diagonal a 45 ’ como linea
de operacib  (figura 9.42). Se determinan las etapas te6rica.s  hasta la número 4.9, incluyendo el
rehervidor.

ParaR  = 1.5R,  = l.S(O.605)  = 0.908 mol reflujo/mol  D y para el flujo equimolal y va-
porizacibn,

EcuaciOn  (9.49):

L = L,,  - RD - 0.!908(84.4) = 76.5 kmol/h
,.- 1

Ecuación (9.115): *
G - D(R + 1) - 85.4(0.908  + 1) - 160.9kmol/h

Ecuaci6n  (9.126): j

¿- - qF + L = lM(216.8)  + 76.5 = 302.5 kmol/h

Ecuaci6n  (9.127):

t?  - F(q  - 1) + G = 216.8(1.04  - 1) + 160.9 - 169.7 kmol/h
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_:-
0.4 0.5 0.6 0.7 0.0 0.9 1 . 0

x = fraccih  mal  de metano1  en el líquido

Figura 9.43 Solución al ejemplo 9.10. R = 0.0908 mol de reflujo/mol  producto destdado.

Observese  la figura 9.43. Se grafican la intersecci6n  y 0.480 y las lineas de operación de enri-
quecimiento y de ago amiento. Se trazan los pasos para determinar el n6mero  de platos ideales,’
como se muestra. 4nea  de operaci6n  de agotamiento se utiliza inmediatamente despuks  de
cruzar la intersección con la línea de operación; por lo tanto, se va a introducir la alimentacibn
en el quinto plato ideal a partir de la parte superior. Se requiere un total de 8.8 platos ideales,
incluyendo el rehervidor; por lo tanto. la torre debe contener 7.8 platos ideales. Se puede obte-
ner un número entero mediante un ajuste muy ligero de la relación de reflujo; sin embargo,
como se tienen que aplicar aún la eficiencia del plato para obtener el número de platos~reales,  no
es necesario calcular aquel número entero.

Cuando la composición del residuo es muy pequefta,  sera  necesario agrandar la escala de
la parte izquierda inferior del diagrama, con el fin de obtener el número de platos. En algunos
casos, la determinaci6n  grafica puede aun ser difkil, debido a lo cerca quegc encuentran la línea
de agotamiento y la curva en el equilibrio. Entonces. pueden utilizarse coordenadas logarítmicas

* para mantener una separaci6n  satisfactoria de las lineas, como en la inserción de la figura 9.43.
En una grafica de este tipo, para valores muy pequeftos  de x, la curva en el equilibrio estar8  dada
bksicamente  por Y*  = ox, que es una línea recta de pendiente unitaria. Sin embargo, la línea de
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operación  de agotamiento sera curva y deber8  graficarse  mediante su ecuación. En este ejemplo,
la ecuacih  es [ecuacih  (9.121)],

302.5 132.4
y - -x - 1690.00565  = 1.785x  - 0.0044169.7 .

LQS  pasos  que representan las etapas ideales se construyen en la forma usual  sobre estas coorde-
nadas y se continuan  hacia abajo a partir del ultimo paso que se hizo sobre las coordenadas arit-
méticas (vkase  tambikn  la p&a  422).

El diametro  de la torre y el disego de los platos se establecen mediante los m¿todos  del
ca~iulo  6. Obstrvese  las cargas sustancialmente diferentes de llquido  en las secciones de enri-
quecimiento y de agotamiento. Por lo general, se desea una columna de diametro  constante en
todas las secciones debido a que resulta mAs  simple de construir y de menor costo. Sin embargo,
si la dkrepancia  entre las cantidades de liquido y vapor en las dos secciones es considerable, y
en particular si se esta utihzand6  una aleaci6n  cara o un metal no ferroso, se pueden lograr
dihetros  diferentes parn  las dos secciones.

Los c&ulos  para otras relaciones de reflujo son fkiles  y rapidos.  una vez que se han es-
tablecido el diagmma y las ecuaciones para un valor de R. Estos proporcionan datos para deter-
minar la R nAs  económica. En la siguiente tabla se listan las cantidades importantes para esta
separacl6n  a diferentes *,res  de R.

R L G i G No. de etapas ideales

R,  - 0.605 51.0 135.4
/.“I;  8  0.70 59.0 143.4

I ; 9 : OJo 67.5 151.9
J.  .”  0.908 76.5 160.9

I ,-i 1.029 86.7 171.3
5 * 3 2.0 168.8 253
(, !’ 4.0 338 422

o c OO o c

277 144.1 o c
285 152.1 ll.5
294 160.6 10
303 169.7 8.8
313 180 8.3
395 262 6.5
564 431 5.5
o c o c 4.9 - N,,, + 1

En la tabla se incluyen los datos para el método de McCabe-Thiele  a R = 1.029:  la relaci6n  de
reflujo que se utiliz4  en el ejemplo 9.8 para el calculo ezacto  de Ponchon-Savarit. En el ejemplo
9.8 se obtuvieron 9 etapas ideales, Es importante sefialar  que para cada uno de los m&odos  se
usa 1.5 veces el valor respectivo de,, y el numero de etapas es bAsicamente  el mismo; los flujos
mkximos  que deben udlizame  para obtener el disefio  meArico de la torre son lo suficientemente
simllares  como para que se obtenga el mismo disefio  final.

Uso ,de  vapor  vivo

Generalmente, se aplica calor a la base de la torre mediante un intercambiador  de
calor (vkase la fgura 9.29). Sin embargo, cuando una solución acuosa se frac-
ciona para obtener el soluto no acuoso como el destilado y cuando el agua se eli-
mina como producto residual, el calor que se requiere puede proporcionarse
mediante el uso de vapor vivo en el fondo de la torre. En este caso, puede elimi-
narse el rehervidor. Sin embargo, para una relaci6n  de reflujo y una composición
principal dadas, se requerirArr m&3 platos en la torre.
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Remítase a la figura 9.44. Los balances globales de materia para los dos com-
ponentes y para la sustancia mas  volátil son

F+G=D+W (9.136)

iF+  = Dx,  + Wx, (9.137)

en donde G es moles/h  de vapor utilizado, suponiendolo saturada a la presión de
la torre. La línea de operación de enriquecimiento se localiza como siempre; la
pendiente de ylínea de agotamiento ¿/ã estA  relacionada con L/G  y con las
condiciones de alimentación, en la misma forma que antes. Un balance de mate
rial para la sustancia más  volátil debajo del plato m en la sección de agotamiento
es

Lxm + G(O)  = Gym+ t + wx, (9.138)

y puesto que en este caso, 1, = W,

(9.139)

Por lo tanto, la línea de agotamiento pasa a través del punto 0,  = 0, x = xw)
como se muestra en la figura 9.443. Por lo tanto, la construcción gráfica de los
platos debe continuarse hasta el eje x del diagrama.
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Si el vapor que entra en la torre, ¿&  + ,, está sobrecalentado, vaporizará
líquido sobre el plato N,, con la extensión’necesaria para llevarlo a saturaci6n,
cN,  + ,(Ho, N + r - Ho ,,)/AM,  en donde Ho sat es la entalpía del vapor satura-
do y XM  es él  calor latente molar a la presión de la torre

Y

(9.140)

(9.141)

de donde puede calcularse la relación interna ¿/G.

Condensadores

Generalmente los condensado& son intercambiadores de calor tubulares tradi-
cionales, rearreglados de ordinario en forma horizontal, con el enfriador dentro
de los tubos, aunque tambien  en forma vertical con el enfriador en cualquiera de
los lados de los tubos t2’j, El condensador puede colocarse encima de la torre
cuando el flujo por gravedad del reflujo esta condensado hacia el plato superior.
Sin embargo, comúnmente es mas conveniente, desde el punto de vista de la cons-
trucción y la limpieza, colocar el condensador cerca del suelo y regresar el reflujo
desde un tanque acumulador ta1 hasta la parte superior mediante bombeo. Este
procedimiento también proporciona mayor caída de presión para la operación de
las válvulas de control en la linea de reflujo.

El fluido de enfriamiento del condensador generalmente es agua. Entonces,
la presión de la destilación debe ser lo suficientemente elevada para que el agua
disponible de enfriamiento pueda condensar el vapor principal con una diferencia
de temperatura adecuada para proporcionar rapideces razonablemente elevadas de
transferencia de calor. Sin embargo, el costo del fraccionador  aumentará al
aumentar la presión de opelki6n;  en el caso de destilados muy volátiles, se puede
utilizar como fluido de enfriamiento algtm refrigerante de baja temperatura.

Si el condensado sólo se enfría hasta su punto de burbuja, el destilado se-
parado debe generalmente enfriarse después en un intercambiador  de calor sepa-
rado, para evitar pérdidas por evaporación durante el almacenamiento.

Condensadores parciales

A veces se desea separar un producto destilado en estado de vapor, especialmente
cuando el bajo punto de ebullición del destilado hace que la condensación total
sea difícil. En este caso, el vapor principal se enfría lo suficiente para condensar el
líquido necesario de reflujo; el vapor residual proporciona entonces el producto,
como en la figura 9.45.

Un condensador parcial puede producir diferentes resultados. (1) Si el tiem-
po de contacto entre el producto vapor y el reflujo líquido es suficiente, los dos
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D  (vapor)
Vo

x = fracch  mol de A en el liquido 1.0

Figura 9.45 Condensador en el equilibrio parcial.

del condensador,
pendiente = LID-,

Ib)

estarán en equilibrio uno con respecto al otro, y el condensador proporcionará
una condensación en el equilibrio. (2) Si el condensado se separa tan rápidamente
como se .forma,  puede ocurrir una condensación diferencial. (3) Si el enfriamien-
to es muy rápido, se tendrá poca transferencia de masa entre el vapor y el conden-
sado, y los dos tendrán, bhsicamente  la misma composicih.

Cuando se obtiene el primer resultado, el condensador actúa como una etapa
teórica para la separación. Las composiciones yD y x0  pueden calcularse mediante
los métodos de condensacih  en el equilibrio, como se muestra en la figura 9.45b.
Entonces, la lia de operación de enriquecimiento estará dada, como siempre,
por balances de materia.

Entorno 1

G=L+D (9.142)

Entorno II

GY~+,  = L-T,  + DYD (9.143)
I

Gyn+~ + Lx, = Gy, + Lx,, (9.144)

En el diseño de un nuevo equipo es más seguro ignorar el enriquecimiento
que puede obtenerse mediante un condensador parcial e incluir los platos tebricos
adicionales en la columna, puesto que es dificil asegurar que ocurrirá la conden-
sación en el equilibrio.
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Reflujo subenfriado

Si el vapor principal se condensa y se enfria debajo del punto de burbuja, de
modo que el reflujo líquido este frfo, la cantidad de vapor G,  que asciende del
plato superior sera menor que para el resto de la sección enriquecedora, porque
algo se requerir8 para condensar y calentar el reflujo hasta su punto de burbuja.
El reflujo externo Lo  requerir8 calor en grado L,C&,,(fbp  ,R - f,),  en donde
fbp,  R y tR  son el punto de burbuja del reflujo y las temperaturas reales, respecti-
vamente. Una cierta cantidad de vapor, L,CJi4&,,  R - &)/(AM), se con-
densará para proporcionar el calor; el vapor condensado se suma a L,,  para dar L,
el flujo del líquido por debajo del plato superior. Por lo tanto,

L-L,+ 1 + C‘OM,(tbp,R  - fR)

@w, 1
(9.145)

en donde R  es la relación de reflujo externo usual, Lo/D.  Definiendo una relación
de reflujo aparente R’ por

(9.146)

da

R' =
R 1 + CLOM,h,o,R  - 'R)

wo, 1

La línea de operación de enriquecimiento se vuelve

Y n+*

(9.147)

(9.148)

y se grafica a través dey = x = xD,  con una intersección y en xJ(R  ’ + 1) y una
pendiente R ’ /(R ’ + 1).

Rectificación de mezclas azeotrópicas

Las mezclas azeotrópicas de punto de ebullición mínimo y m&ximo  del tipo
mostrado en las figuras 9.7 y 9.10 pueden tratarse mediante los métodos que ya se
describieron; no obstante, será imposible obtener dos productos de composi-
ciones que caigan en lados opuestos de la composicibn  azeotrópica. En la rectifi-
cación de un azeotropo de punto de ebullición mínimo (figura 9.7),  por
ejemplo, el producto destilado puede estar lo mas cerca que se desee de la compo-
sición azeotrópica. Sin embargo, el producto residual estar8 mas enriquecido con
A con B, según que la alimentación este más enriquecida o mas empobrecida en A
que la mezcla azeotrópica. En el caso de mezclas de punto de ebullición máxi-
mo (figura 9. lo),  el producto residual siempre se acercará a la composición azeo-
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trópica. Algunas veces, estas mezclas pueden separarse completamente agregan-
do una tercera sustancia, como se describirá posteriormente.

Sin embargo, es fácil separar por completo las mezclas insolubles que for-
man azeotropos  de dos fases liquidas, siempre y cuando se utilicen dos fracciona-
dores. Esto depende de que el destilado condensado forme dos soluciones
liquidas en lados opuestos de la composición azeotrópica. Considérese la separa-
ción de la mezcla cuyo diagrama en el equilibrio vapor-liquido se muestra en la
figura 9.46, en donde la alimentación tiene una composición zF y los límites de so-
lubilidad son xR, I y xR, II en el punto de ebullición. Si la alimentación se introduce
en el fraccionador 1 de la figura 9.47, es evidente que el producto residual de com-
posición xw, I puede ser B tan puro como se desee. La sección enriquecedora
puede contener suficientes platos para producir un vapor principal que se acerque
a la composición azeotrópica M, como el vapor yD,  I.  Este vapor, cuando esté to-
talmente condensado en una mezcla K en su punto de ebullición, formará dos
líquidos insolubles de composición xR, I y xR, u, que pueden decantarse como se
muestra. La capa que esti m8s rica en B se regresa al plato superior de la columna
1 como un reflujo. Entonces, la linea de operaci6n  de enriquecimiento pasa a tra-
vés del punto 0,  = yD,  I, x =xR,  1),  como se muestra en la figura 9.46, y su pen-
diente será la relación llquidohapor  en la sección de enriquecimiento.

La capa rica en A del decantador (figura 9.47) se manda al plato superior del
fraccionador II, que contiene sólo una sección de agotamiento. De la figura 9.46

Torre I

Fracción mol de A en el liquido

Figura 9.46 Fraccionamiento de mezclas parcialmente solubles.
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-
F
ZF

Figura 9.47 Sistema de dos torres para
mezclas parcialmente solubles.

Bb

se deduce claramente que la composición del producto residual xr+,  I, puede ser A
tan puro como se desee (voltéese la figura de cabeza, para que aparezca como de
costumbre). El vapor principal de la torre II tendrá composición yO  ,1, el cual,
cuando se condensa totalmente como la mezcla N, produce los mismos dos
líquidos insolubles que el primer destilado. En consecuencia, se puede utilizar un
condensador común para las dos torres.

En la practica es deseable enfriar el destilado debajo de su punto de burbuja,
para prevenir la pérdida excesiva de vapor a través del respiradero del decanta-
dor. Esto cambia ligeramente las composiciones xR,  t y xR,  II  y proporciona rela-
ciones algo mayores de reflujo interno. Si la alimentación en sí consta de dos
líquidos insolubles, puede alimentarse al decantador; entonces, los dos fracciona-
dores constaran sólo de las secciones de agotamiento. Cuando se desean eliminar
las últimas trazas de agua de una sustancia tal como un hidrocarburo, es practica
común utilizar solamente una torre en donde el hidrocarburo seco se separa como
el producto residual. La capa rica en hidrocarburo del decantador se regresa
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como reflujo, pero la capa acuosa, que contiene muy poco hidrocarburo, general-
mente se desecha.

También puede utilizarse el método de Ponchon-Savarit [MI,  pero los datos
de entalpía necesarios para estos sistemas rara vez se consiguen.

Alimentaciones múltiples

Si se van a fraccionar dos soluciones de concentraciones diferentes para obtener
los mismos productos, las dos pueden manejarse en el mismo fraccionador. El
diagrama de McCabe-Thiele  para una columna de alimentación doble se parecerá
a la parte inferior de la figura 9.33, con líneas de operación rectas. Cada una de
las alimentaciones se considera por separado (como si ninguna de ellas “supiese”
de la presencia de la otra). La línea de operación superior se localiza en la forma
usual. La línea de operación intermedia, para la sección de la columna entre las
alimentaciones, interseca a la línea de enriquecimiento en la línea q para la ali-
mentación más rica y tiene una pendiente dada por las cantidades L y G calcula-
das mediante las ecuaciones (9.127) y (9.128). La línea de operacibn más baja
interseca a la intermedia en la línea q para la alimentación menos rica. Para el nú-
mero mínimo de etapas a una relación de reflujo dada, cada una de las alimenta-
ciones se introduce en la etapa cuya construcción en el diagrama sehala  su línea q
respectiva.

Productos de alta pureza

En el ejemplo 9.10 se mostró que para concentraciones muy bajas de la sustancia
más volátil en el residuo, la construcción grafica  para los platos de la sección de
agotamiento pueden comple se sobre coordenadas logarítmicas. Esto se hace
facilmente, puesto que a coIB ntraciones muy bajas la curva en el equilibrio es
basicamente lineal y está dada por y* = CYX. Esta ecuación se grafica como una
línea recta a 45 o sobre coordenadas logarítmicas; (3~  se toma para concentraciones
muy bajas. Sin embargo, la línea de operación es curva en una gráfica de este tipo
y debe graficarse a partir de su ecuación (9.121). Para destilados muy puros
puede construirse una gráfica logarítmica similar poniendo de cabeza el papel y
volviendo a sehalar  las coordenas como (1 - marca impresa) tzaj.  Así, la impre-
sión 0.0001 se seilala  como 0.9999, etcttera.  En una gráfica de este tipo, la curva
en el equilibrio también es recta a 45 ’ para concentraciones elevadas, pero la
línea de operación es curva y debe graficarse a partir de su ecuación (9.118).

Como alternativa de estos métodos, los cálculos se pueden hacer
analíticamente utilizando las ecuaciones de Kremser (5.50) a (5.57) o la figura
5.16, puesto que aun para los sistemas en que las suposiciones de McCabe-Thiele
no son generalmente aplicables, las líneas de operación son rectas en las con-
centraciones extremas que se están considerando. La seccidn  de agotamiento se
considera como un desorbedor para el componente más volatil,  en donde, para
un rehervidor de tipo caldera,
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log XF7z  - $(l -A)+A
%v- w

Np -m+l= 1 1

log( VA)
(9.149)

en donde x,,, es la composición del líquido que abandona el plato m, el ultimo pla-
to ideal obtenido mediante el trabajo grafito, y 2 = ¿ /&. Para un rehervidor
de tipo termosifón que evapora totalmente el liquido, el lado izquierdo de la
ecuación (9.149) es N,  - m. Para vapor vivo, el lado izquierdo es N,  - m; x,/a
se omite CyN.  + t = 0). La seccidn de enriquecimiento se considera como un absor-
bedor para el componente menos volatil.

log
(1 - YJ - (1 - %J)/a
(1 - y,) - (1 - x;)/a

n-l=
log A

(l-f) +i] (g150)

en donde y. es el vapor que abandona el plato n, el ultimo plato ideal obtenido
por construcci6n  gráfica ascendente a partir de la alimentación; x0 es la composi-
ci6n  del reflujo y A = clL/G.

Para la mayoría de los líquidos ideales, en donde a es casi constante para to-
das las concentraciones, los calculos anallticos  de Smoker WI se aplican al frac-
cionador completo.

Eficiencia de los platos

Los métodos para calcular la eficiencia de los platos se analizaron en el capítulo
6. Las eficiencias del vapor de Murphree se utilizan más sencillamente en forma
gráfica sobre el diagrama xy, ya sea que éste se o@enga a partir del cálculo exacto
de Ponchon-Savarit o mediante las suposiciones simplificadoras, como se
muestra en el ejemplo 9.11. Estrictamente, las eficiencias globales EO ~610  tienen
significado cuando la eficiencia de Murphree para todos los platos es la misma y
cuando las líneas en el equilibrio y de operaci6n  son rectas en las concentraciones
consideradas. El último requisito sólo puede cumplirse en un rango de concentra-
ciones limitado en la destilación; no obstante, la correlación empírica de la figura
6.25 es útil para estimaciones generales, si no es que es útil también para el diseflo
final, con la excepción de que los valores de E0 para soluciones acuosas son gene
ralmente mayores de lo que muestra la correlación.

Fjemplo  9.11 En el desarrollo de un nuevo proceso, va a ser necesario fraccionar 910 kg/h de
una solución etanol-agua que contiene 0.3 fraccion  mol de etanol y que se encuentra en su punto
de burbuja. Se desea producir un destilado que contenga 0.80 fracción mol de etanol, con una
perdida b&sicamente  despreciable de etanol en el residuo.

Se posee una torre que contiene 20 platos perforados de flujo transversal idtnticos.  760 mm
diám., con ajustes para introducir la alimentacion  lmicamente  en el decimotercer  plato a partir
de la parte superior. La torre se utiliza adecuadamente auna presión de 1 atm. El espaciamiento



DESTILACI6N  469

entre los platos es de 450 mm, el derramadero en cada plato tiene 530 mm de longitud y se ex-
tiende 60 mm por encima de la base del plato; el &rea de las perforaciones es 0.0462 m2/plato.

Determinar una relacibn  de reflujo que se use adecuadamente con esta torre y calcular la
perdida correspondiente de etanol suponiendo que se va a utilizar vapor vivo a 69kN/m2  (10
lbr/in2)  manom&icas  para calentar, y que se va a proporcionar una capacidad adecuada del
condensador.

SOLUCIÓN Sc va a utilizar el método de McCabe-Thiele.  Peso molec.  del etanol = 46.05, del
agua = 18.02. z,  = 0.030.

Bases 1 hora. La composición de la alimentación corresponden a 52.27% en peso de
etanol. La alimentación contiene 910 (0.5227)/46.05  = 10.33 kmol de etanol y 910(1 -
0.5227)/18.02  = 24.10 kmol agua, total = 34.43 kmol. Si se va a eliminar b&amente  todo el
etanol del residuo, el destilado D = 10.33/0.80  = 12.91 kmol/h o 522.2 kg/h. Los datos de
equilibrio vapor-líquido se encuentran en 77te  ChemicalEngineers’  ffan~~k,  4a. cd.,  p. 13-5
y en Carey y Lewis: Ind.  Eng. Chem.,  24, 882(1932).

Los c&ulos  preliminares intiican  que la capacidad de la torre esta gobernada por el flujo
del vapor arriba. En el plato 1, peso molec.  pr, del vapor = 0.8(46.05)  + OA(18.02)  = 40.5
kg/moI, temp. = 78.2 “C. Utilizando la notación del capitulo 6,

PG = g 273y378.2  = 1.405 kg/m3 p,  = 744.9 kg/m3 c - 0.021 N/m  (est)

Tabla 6.2: para t = 0.450 , (r  = 0.0452, 6 = 0.0287. El &rea de la sección transversal de la
torre = A, = ~(0.760)~/4  = 0.4536 m2  y para W = (530176O)T  = 0.70T(Tabla  6.1). el Area del
vertedero A, = 0.0808(0.4536)  = 0.0367 m2. El Area activa A. = 0.4536 - 2(0.0367)  = 0.380
m2. Con A.  = 0.0462 m2, y tomando tentativamente (I;’  /G’)(Q,,/Q~)~”  = 0.1, hf ecuación
(6.30) da C,= 0.0746 y la ecuación (6.29) muestra V, = 1.72 m/s cuando la velocidad de inun-
dación del gas basada en A. = A, - A, = 0.4169 m2.

Los cAlculos se har&n  para una relacián de reflujo correspondiente a G = D(R + 1) =
12.91(3  + 1) = 51.54 kmol/h de vapor en la parte superior, o

51.64(22.41) 273 + 78.2 -

Q

3600 273 0.414 m3/s

Entonces, la velocidad del vapor es 0.414/0.4169  = 0.993 m/s, o 58% de la velocidad de inun-
dación (ampliamente segura). L = 3(12.91)  = 38.73 kmol/h o 1 567 kg/h. Por lo tanto,

1 5 6 7
= 0.414(3600)(  1.405)

O3 - 00325
*

Puesto que para valores de esta cantidad menores de 0.1, la ecuaci6n  (6.29) sigue utilizando 0.1,
el valor calculado de C, es correcto.

Puesto que ta alimentaci6n  se encuentra en el punto de burbuja, q = 1 y la ecuaci6n
(9.126):

i - L + qF - 38.73 + l(34.43)  - 73.2 kmol/h

Ecuacibn  (9.127):

G=G+F(q-l)-G=5164kmol/h

La entalpia  del vapor saturado, con referencia a 0 “ C a 69 kN/m2  = 2 699 kNm/kg  y Csta
si se expande adiabaticamente  hasta la presi6n  de fa
atm (despreciando la calda de presión de la torre) =

= 2 257 kN m m/kg.  Ecuaci6n  (9.140):
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(26.99 - 26.76)(18.02)
2257(18.02) 1

Ecuaci6n  (9.141):

CV,.+, = 51.1 kmol vapor/h

73.2 = 51.64 - 51.1 + L,,rp

L,,,,  = W = 72.7 kmolResiduo/h

Efidoada  de loa platoa Considerese la situación en x = 0.5, y*  = 0.652, f = 79.8 “C. que
es la sección de enriquecimiento. Aqui (notacibn  del capítulo 6) pl  = 791, g0 = 1.253 kg/m3. m
(de los datos en el equilibrio) = 0.42 y mediante los m¿todos  del capítulo 2, Sc, = 0.930, DL  =
2.O65(lO-s)  m*/s.  Para L = 38.73 kmol/h, q = 4.36(10-‘) m’/s y para G = 51.64 kmol/h, V.
= 1.046 m/s. A partir de las dimensiones del plato, z = 0.647 m, Z = 0.542 m y h,  = 0.060 m.

Ecuaci6n  (6.61): N,L  = 0.89 Ecuaci6n  (6.38): h,  = 0.0380 m

Ecuación (6.64): 6, = 30.3 s Ecuaci6n  (6.62): NrL  - 22.8

Ecuación (6.52): N,oo  = 0.871 Ecuación (6.51): E, = 0.581

Ecuación (6.63): DE  = 1.265 X 10w3  m2/s Ecuación(6.59):  Pe = 7.66

Ecuación (6.57): E, = 0!72

El arrastre es despreciable. En forma similar

x 0 0.1 0.3 0.5 0.7

EMG 0.48 0.543 0.74 0.72 0.72

+
Uksslom  do loa plmtoa La intersección de la línea de operaci6n  = xJ(R + 1) = 0.8/(3 +
1) = 0.2, q(q - 1) = w . La línea de operación para la sección de enriquecimiento y la línea q se
localimn en la forma usual (figura 9.48). La línea de operaci6n  de la seccibn  de agotamiento, en
esta escala de la gr&fica  y para todos los propósitos practicos.  pasa a traves  del origen. La linea
punteada se localiza de tal forma que, en cada concentración, las distancias verticales corres-
pondientes a las lineas BC  y AC  estbn  en la relación Elro. Se utiliza  esta curva en lugar de la cur-
va en el equilibrio para localizar los platos reales, como se muestra. El plato de alimentaci6n  es
el decimotercero.

Debajo del plato 14, los c&los  se deben realizar sobre coordenadas logarítmicas, como
en el ejemplo 9.10; sin embargo. esto requiere la ubicacibn  al tanteo de la línea  de operaci6n,
puesto que se desconoce xv. Es mh  sencillo- proceder de la siguiente manera:

De acuerdo con la figura 9.48, x,, = 0.0150; a partir de esta concentración hacia abajo, la
curva en el equilibrio es b&sicamen = 0.48 = const..A = ¿/aG
= 73.2/8.95(51.64)  = 0.1584. Entonces, la uacibn  (8.16) proporciona la eficiencia global del
plato para los 6 platos del fondo:

Eo =
log[l + 0.48(1/0\15&4  - l)l = 0688

log(l/O.l584)

Los 6 platos reales corresponden a qO.688)  = 4.13 platos reales hasta el fondo de la torre, de
donde la ecuación (9.149) da, para vapor vivo,
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x = fracch  mal  de etanol en el Ilquido

digura 9.48 Solución al ejemplo 9. ll.

4 13 _ log[(O.O15/x,J(l  - 0.1584) + 0.15&4]
log(1/0.1584)

\
xw = 6.25(10-6)  fracción mol de etanol en cl residuo

Esto corresponde a u

1

pérdida de etanol de 0.5 kg/dla.  Relaciones mayores de reflujo
reducirlan  la pérdida, pero a causa del costo de vapor adicional  probablemente no valdrlan  la
pena esas relaciones. Ob ese que Cste  es tema de consideraclones  de tipo econhnico y que
existe una relación de reflujo 6ptimo.  Sc deben considerar los valores de R menores, con el
correspondiente costo reducido del vapor y mayor ptrdlda  de etanol, pero se debe tener cuidado
en asegurarse de que las velocidades del vapor csth  por encima de la velocidad de lloriqueo,
ccuaci6n  (6.46).
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EQUIPO DE CONTACTO CONTINUO
(TORRES  EMPACADAS)

Las torres llenas con diferentes tipos de empaques descritos en el capítulo 6, fre-
cuentemente compiten en costo con los platos; son particularmente útiles cuando
la caída de presión debe ser pequefla, como en las destilaciones a baja presión, y
cuando la retención del líquido debe ser pequef’ia, como en la destilación de mata
riales  sensibles al calor cuya exposición a temperaturas elevadas se debe mini-
mizar. También existen empaques extremadamente efectivos que se emplean en
trabajo a nivel laboratorio y que son capaces de producir el equivalente a muchas
etapas en altura de empaque de sólo unos cuantos pies t40].

La unidad de transferencia

Al igual que los absorbedores empacados, los cambios de concentraci6n  con la al-
tura producidos por estas torres son continuos y no graduales, como en las torres
de platos. El procedimiento de calculo debe tomar esto en consideración. En la
figura 9.49a  se muestra un dibujo esquem8tico  de un fraccionador  de torre emp-
cada. Como en el caso de las torres de platos, debe poseer un rehervidor en el fon-
do (tambien  se puede utilizar vapor vivo si se va a producir un residuo acuoso),
un condensador, medios para regresar el reflujo y vapor rehervido y medios para
introducir la alimentación. Estos últimos pueden lograrse mediante una pequeña
sección sin empacar en la entrada de la alimentación, con una distribución ade-
cuada del líquido sobre la parte superior de la sección de agotamiento (véase el
capítul ).

El%agrama de operación, figura 9,493, se determina exactamente en la mis-
ma forma que en el caso de torres de platos: se utilizan o bien el método de
Ponchon-Savarit, o bien, cuando se puedan aplicar, las suposiciones simplifica-
doras de McCabe-Thiele.  Tanto las ecuaciones para las líneas de operación como
los balances de entalpía que se obtuvieron antes para platos, son aplicables direc-
tamente, con la excepción de que deben omitirse los subíndices que se refieren al
número del plato. Entonces, las líneas de operación son simplemente la relación
entre x y y, las composiciones d quido  total y del gas, que predominan en cada
una de las secciones horizontales d

‘”

torre. Como antes, el cambio de las líneas
de operación de la sección enriquece ra a la de agotamiento, se hace en el punto
en donde la alimentaci6n  se esta efe uando  realmente; para diseBos nuevos, se
obtiene una columna m&s  corta, para na relación dada de reflujo, si la alimenta-
ción se hace en la intersección de las neas de operación. A continuación se adop
ta esta pktica.

Para torres empacadas, los flujos se basan en la unidad de área de la sección
transversal de la torre, mol/tiempo(áuea).  Como para los absorbedores, en el vo-
lumen diferencial dZ,  figura 9.49a,  la-superficie interfacial es a dZ,  en donde c( es
la a,,  del capitulo 6. La cantidad de sustancia A en el vapor que pasa a través de la
secci6n  diferencial es Gy mol/tiempo(&rea),  y la rapidez de transferencia de masa
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(6)

Fig11e.49 Fraccionamiento en una torre empacada.

es d(Gy)  moles A/(h)(volumen diferencial). En forma similar, la rapidez de
transferencia de masa es d(Lx).  Aun en aquellos casos en que las suposiciones
simplificadoras usuales no son estrictamente aplicables, G y L son, dentro de una
sección de la columna, lo suficientemente constantes para que la contradifusión
equimolar entre fases sea prácticamente cierta: NA  = - Na.  En consecuencia
(véase la tabla 3. l), Fo  = y,  L =

“\
k:  y el flux de transferencia de masa es

N
A - y) = s = k;(x - Xi) (9.151)

Por lo tanto

Una expresion  similar, con los límites apropiados de integración, se aplica para la
sección de agotamiento.
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Para cualquier punto (x, y) sobre la linea de operación, el punto correspon-
dient~ (x,,  y,) sobre la curva en el equilibrio se obtiene en la intersección con una
línea de pendiente - kL/k,’  = - k,Wk,fa  trazada desde (x, y), como se muestra
en la figura 9.496. Para k,’  > k:(  de forma que la resistencia principal a la trans-
ferencia de masa resida en el vapor, y1 - y se lee más exactamente que x - x,.
Entonces, se utiliza mejor la integral central de la ecuación (9.152),  evaluada  grá-
ficamente como el brea bajo una curva con l/k,h(y,  - y) como ordenada, Gy
como abscisa, dentro de los limites apropiados. Para k: c k,!, es mejor utilizar la
hima integral. De esta forma, sk trabaja fácilmente con las variaciones en G, L,
los coeficientes y con el ha interfacial con localización sobre las líneas de opera-
ciones.

Para los casos en que se pueden aplicar las suposiciones simplificadoras
usuales, G y L dentro de cualquier sección de la torre son constantes; las alturas
de las unidades de transferencia

H,G  = g
Y

I-L = &
x

(9.153)

son algunas veces lo suficientemente constantes (también se pueden utilizar valo-
res promedio para la sección), de forma que la ecuación (9.152) puede escribirse

con expresiones similares para 2,.  El número de unidades de transferencia & y
AL esti dado por las integrales de las ecuaciones (9.154) y (9.155). Debe recor-
darse, sin embargo, que el Area  interfacial 4 y los coeficientes de transferencia de
masa dependen de los flujos de masa, los cuales, debido al cambio de los pesos
moleculares promedio con la concentración, pueden variar considerablemente,
aun si los hjos  molares son constantes. Por lo tanto, sin verificación, no debe su-
ponerse que Hm y Hez  son constantes.

Por lo general, la curva en el equilibrio para
perimenta en la pendiente el cambio suficiente para que
coeficientes de transferencia de masa globales ni las alturas e las unidades de
transferencia. Sin embargo, si la curva es básicamente recta,

en donde

4 = 4OGI
y2-&-=~  h . 7  ’

y. y*--Y fOG  rOG

ze = KO‘ I “‘5 = H,OL.N,OL
XIa

H IOG = & H,OL  = & (9.158)
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Aquí, y* - y es una “fuerza motriz” global en función de las composiciones de
vapor y x - xl es la correspondiente para el líquido (vease figura 9.49b).  En estos
casos, pueden utilizarse las ecuaciones (8.48),  (8.50) y (8.51),  para determinar el
número de unidades de transferencia globales sin necesidad de integración gráfi-
ca. Como se muestra en el capítulo 5, con las F iguales a las k correspondientes,

1 1 m-CT+,
K;  k, k

1 1 1-=-
K;  mk;  + k:

H IOG = HtG  + $  H,,

HIOL = HIL  +

(9.159)

(9.160)

en donde, en las ecuaciones (5.27) y (5.28),  m = m' = m" = pendiente de una
curva recta en el equilibrio.

Aunque prácticamente todos los datos significativos sobre los coeficientes de
transferencia de masa en empaques se obtuvieron a temperaturas relativamente
bajas, las limitadas pruebas indican que pueden utilizarse tarnbien  para la destila-
ción, en donde normalmente las temperaturas son relativamente elevadas. Como
se seRal en el capítulo 6, se ha observado un alejamiento cuando la tensión

*
superficial cambia con la concentración. En el caso de sistemas de “tensi6n su-
perficial positiva”, en donde el componente mas volátil tiene la tensión superfi-
cial menor, la tensión superficial aumenta al descender en el empaque, la película
de líquido en el empaque se vuelve más estable y Oas  rapideces  de transferencia de
masa se vuelven mayores. Para sistemas con “tensión superficial negativa”, en
donde ocurre el cambio opuesto en la tensión superficial, los resultados son
todavía impredecibles. La investigacibn  en esta área es muy necesaria.

\
Ejemplo 9.12 Determinar cuAles  son 1 dimensiones

Y)

adecuadas que las secciones empacadas
de una torre deben tener para separar me anol-agua del  ejemplo 9.8; la torre utiliza anillos de
Raschig de 1.5 in.

sOLUCI6N Las cantidades de vapor y U&ido  en toda la torre, calculadas como en el ejemplo
9.8, con las ecuaciones (9.62),  (9.64),  (9.72) y (9.74) son:

Vapor Líquido

X IL9 “C Y b “C k.UlOl/h Wh kmol/h Wh
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Sección de enriquecimiento

0.915 66 0.915 68.2 171.3 5303 86.7 2723
0.600 71 0.762 74.3 164.0 4684 79.6 2104
0.370 7 6 0.656 78.7 160.9 4378 76.5 1 7 7 9

Sección de agotamiento

0.370 76 0.656 78.7 168.6 4585 3 0 1 7ooo
0.200 8 2 0.360 89.7 161.6 3 7 2 1 294 6138
0.100 8 7 0.178 94.7 160.6 32% 293 5690
0.02 %.3 0.032 99.3 127.6 2360 260 4767

Los valores de x y y son los que ehn  sobre la línea de operación (figura 9.28). Las temperaturas
son los puntos de burbuja y de rodo para los liquidos  y vapores., respectivamente. Las lineas de
operación se intersecan en x = 0.370, el punto que divide las secciones de enriquecimiento y
de agotamiento.

El dihetro  de la torre se determina mediante las condiciones en la parte superior de la
sección de agotamiento, debido al elevado flujo del líquido en este punto. Aqui  (notación del
capitulo 8).

4585 273
PG = 168.6(22.41)  273 + 78.7

= 0.942 kg/m’ pL  - m 4/m3

Sobre la era 6.34, escójase una caida de presión del gas de 450 (N/m2)/m, de donde la orde-
nada es 0.0825. Tabla 6.3: C,  = 95. p=  = 4.5(10-3  kg/m . s, J = 1, g. = 1.

0.0825(0.942)(905  - 0.942)

95(4.5  x lo-4)O.l 1 ‘.’ 3 , 264 kg,m2,  s

El brea  de la sección transversal de la torre = 4 185/3  600 (1.264) = 0.92 m2, que corresponde a
un dihetro  de 1.1 m2. L’ = 7 000/3  600(0.92)  = 1.94 kg/m2 * s.

Se van a calcular los coeficientes de transferencia de masa para la misma ubicacibn.  Tabla
6.4: m = 36.5; n = - 4.69(10-‘);p  = 0.274; a Ay =.42.36m2/m3.  Tabla6.5: d, = 0.0530; m. fi
= 0.499,  (pbw  = 0.0086; pz,”  = 0.0279; qLoW = 0.0193; (p,,, =
kg/m.  s,  u = 0.029 N/m); H = 0.91; tpb = 0.0175; qPr, = 0.0211.

Ecuacibn  (6.73): aA = 38.0 m2/m3 = a. Tabla 6.3: e = 0.71;
0.0211 = 0.689. Mediante los mhdos  del capitulo 2, Sco = 1.0; G = 0.
2.96(10e5)  kg/m . s;  mediante la ecuaci6n  (6.70). Fo  = k; = 1.64(10-3)  k
mol).

D, = 4.80 x lOe9  m2/s Sc, = 103.5

Ecuación  (6.72): kL = 2.66(10-‘)  kmol/m2  . s . (kmol/mq.  Puesto que la densidad molar
del agua a 76 “C  es 53.82 kmol/m’, Fr = k: = 53.82(2.66)(10-‘)  = 0.0143 kmol/m2.  s + (frac-
ci6n  mal).
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En forma similar, los valores a otras concentraciones son:

x G a k; x 10r k;

0.915 0.0474 20.18 1.525 0.01055
0.600 0.0454 21.56 1.542 0.00865
0.370 0.0444 21.92 1.545 0.00776

0.370 0.0466 38.00 1.640 0.0143
0.200 0.0447 32.82 1.692 0.0149
0.100 0.0443 31.99 1.766 0.0146
0.02 0.0352 22.25 1.586 0.0150

La figura 9.50 muestra la curva en el equilibrio y las curvas de operación que se determina-
ron en el ejemplo 9.8. Enx = .0.2,  y = 0.36. sobre la linea de operacibn,  se traz6  la línea AB con
pendiente = - k:/k; = 0.0149/1.692(10-‘)  = - 8.8. Entonces, el punto E proporciona el va-
lor de y, = 0.36. En forma similar, las lineas se levantaron en cada uno de los valores de x de
la tabla. Los puntos como C y D estan  unidos por la curva CD. Entonces, en cualquier punto M,  la
y, correspondiente en N se localiza facilmente.  La inserción agrandada de la figura muestra yI
para el vapor que entra en la sección empacada en equilibrio con el líquido del rehervidor xw.
Puesto que ki > k,!, se va a utilixar  la integral del centro de la ecuación (9.152). Los siguientes
valores dey, se determinaron en la forma descrita, con valores de G, k,! y a obtenidos de una gra-
fica  de estos contra y.

y2 = 0.915 0.960 634.0 0.0433 - (Cy)*
0.85 0.906 532.8 0.0394
0.80 0.862 481.1 0.0366
0.70 0.760 499.1 0.0314

ya = 0.656 0.702 786.9 0.0292 = (Gy),

y, = 0.656 0.707 314.7 0.0306 = (Gy),
0.50 0.639 124.6 0.0225

La integración gráfica (no se muestra), de acuerdo con la ecuación (9.152),  da Z.  = 7.53 m
para la sección de enriquecimiento, Z,  = 4.54 m para la sección de agotamiento.

Las sillas de Berl del mismo tamaho,  debido a que proporcionan un area interfacial sustan-
cialmente mayor, llevan a profundidades del empaque iguales a aproximadamente seis décimas
de estos valores, con aproximadamente una reducci6n  del 30% en la caída de presión del gas por
metro, con la misma masa velocidad (aunque en este caso, la caída de presión no importa). La
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0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.0 0.9 1 .0
x = fracch  mol de metano1  en el líquido

Figura 9.50 Solución al ejemplo 9.12.

elección entre empaques como éstos, anillos de Pall, sillas de Intalox y similares depende de su
costo relativo, no por metro cúbico. sino por la torre completa.

los coeficientes globales de transferencia de masa.
recomienda el uso de Hm  o de

SISTEMAS DE MULTICOMPONENTES /

Muchas de las destilaciones en la industri-  emplean más de dos componentes.
No obstante que los principios establecidos para soluciones binarias se aplican ge-
neralmente a estas destilaciones, se introducen nuevos problemas de diseño que
requieren consideración especial.
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Considkrese la separación continua de una solución ternaria que consta de
los componentes A, B y C, cuyas volatilidades relativas va en ese mismo orden (A
es el más volhtil). Con el fin de obtener básicamente puras a las tres sustancias, se
puede utilizar cualquiera de los esquemas de la figura 9.5 1. De acuerdo con el es-
quema (u), la primera columna se utiliza para separar C como un residuo del resto
de la solución. El residuo necesariamente está contaminado con una pequefla can-
tidad de B y con una cantidad aún mhs pequefía de A, aunque si las volatilidades

ALIMEÑT

TACIÓN
A+8+C

ALIMENTACdN-
A+B*C

I

BI*C)

Al*B)

:
101 (b)

ALIMENTACIÓN
A+B+C

,tz=rFVAPOR At+81

-B(+A,C)

l-25B(+A)
A

2

3

Figura  9.51 Separacih  de un sistema ternario.
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relativas son razonablemente grandes, la cantidad de este último será extremada-
mente pequefla. El destilado, que necesariamente esta contaminado al menos con
una pequefia  cantidad de C, se fracciona en una segunda columna para dar A y B
casi puros. De acuerdo con el esquema (b),  la primera torre produce directamente
a A casi puro y el residuo se separa en la segunda. Se muestra un tercer esquema
en (c). Cual de estos esquemas se utilice, depende del costo, que puede depender
de las dificultades relativas de la separación r3*].  Generalmente, el esquema (b)
será más económico que el esquema (a),  puesto que sólo requiere una evapora-
ción de la sustancia A. En general, el esquema (c) será más econ6mico  que cual-
quiera de los otros dos Lao].

Un principio importante que debe acentuarse es que un tmico  fraccionador no
puede separar más de un componente en forma razonablemente pura a partir de
una soluci6n de varios componentes, sino que se requerirá un total de n - 1 frac-
cionadores para lograr la separación completa de un sistema de n componentes.
Por ejemplo, al principio puede pensarse que el componente de volatilidad inter-
media B tenderá a concentrarse en forma relativamente pura en la parte central de
la primera torre, de dond

4

al separarse como una corrietite  lateral, permitiría que
se separaran A puro y uro como destilado y residuo, respectivamente. Pero
esto no puede suceder. Por ejemplo, el plato de alimentación de la columna 1, es-
quema (a), necesariamente contendrá los tres componentes en proporciones no le-
janas de las predominantes en la misma alimentación. Por lo tanto, los platos que
están inmediatamente encima del plato de alimentación también contendrán can-
tidades apreciables de las tres sustancias; por su parte, la proporción de C irá dismi-
nuyendo gradualmente conforme se ascienda en la sección de enriquecimiento.
En forma similar, los platos que están inmediatamente debajo del plato de
alimentación necesariamente contienen proporciones elevadas de todas las
sustancias, pero las cantidades de A y B decrecen conforme se penetra más pro-
fundamente en la sección de agotamiento. Aun cuando algunas veces se separan
efectivamente corrientes laterales en las torres de fraccionamiento, estas corrien-
tes deben sufrir un procesamiento posterior si se quieren obtener productos
puros.

Los principios generales de disefio de los accionadores de multicomponen-
tes son los mismos en muchos aspectos que aq ellos para sistemas binarios, pero
la escasez de adecuados datos en el equilib io vapor-líquido impone severas

2

restricciones a su aplicación. Estos datos se n cesitan  especialmente para líquidos
no ideales; debe acentuarse el peligro de tr tar nuevos diseños sin los datos ade-
cuados de equilibrio o sin los estudios en planta piloto para estas soluciones. Otro
serio problema que aún no se resuelve son los métodos inadecuados de manejar la
eficiencia de los platos en los sistemas de multicomponentes.

Puesto que los cálculos del disefio implican métodos prolongados al tanteo,
las computadoras de alta velocidad se emplean con mucha frecuencia [l*  24].  Sin
embargo, excepto en casos extraordinarios, los cálculos pueden realizarse ma-
nualmente, lo cual tal vez sea necesario cuando sólo se van a hacer unos cuantos
disenos.  A continuación, se van a realizar los cálculos manualmente; así se
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tendrá, de todas maneras, una introducción a los metodos  computacionales. El
procedimiento de diseflo más seguro es el de Thiele y Geddes t6*l. Este método su-
pone que, para una alimentación dada, se conocen desde el principio el número
de platos, la posici6n  del plato de alimentación, la relación líquido/vapor y la
temperatura en cada plato; en consecuencia, procede a calcular el producto desti-
lado y el residuo resultante. Por supuesto, en la mayoría de los casos, al principio
de los cálculos se desconocen las cantidades necesarias. El esquema que se señala
aqui empieza por obtener, con un minimo de pruebas, la información necesaria
para utilizar el método Thiele-Giddes, que entonces proporciona el diseflo final.
Se han elaborado técnicas de computación de alta velocidad mediante la agrupa-
ción de ecuaciones en etapas en el equilibrio y resolviendo iterativamente por eta-
pa, con base en el método de Lewis y Matheson y el de Thiele y Geddes. Hace
poco se preparó, especialmente para alimentación múltiple, un esquema para
agrupar las ecuaciones para cada componente.

Sobre las li l taciones de las especificaciones
%

Inicialmente se va a suponer que ya se establecieron al menos las siguientes es-
pecificaciones:

1. Temperatura, presión, composición y flujo de la alimentación.
2. Presi6n  de la destilación (con frecuencia fijada por la temperatura del agua

disponible de enfriamiento, con la cual debe poderse condensar el vapor desti-
lado para proporcionar el reflujo).

3 . La alimentación se va a introducir en el plato que tenga como resultado el nú-
mero total menor de platos (localización óptima del plato de alimentación).

4. Pérdidas de calor (aun si se supone que son cero).
En estas condiciones, se ha demostrado 1301  que sólo le quedan al diseñador

tres puntos adicionales que puede especificar. Escogidos los tres, todas las demás
características del fraccionador  quedan fijas. El disefiador  sólo puede calcular
cuáles serán; arbitrariamente puede asignarles valores provisionales, con el fin de
realizar los clculos  por prueba y error y verificarlos posteriormente. De la si-
guiente lista puede scogerse los tres puntos; cada uno de los puntos cuenta por
uno:
1. Número total de pla

Tl

s.
2. Relación de reflujo.
3 . Relación del rehervid r, o sea, relación entre el vapor producido por el reher-

vidor y el residuo separado.
4. Concentración de un componente en un producto (puede escogerse un mkxi-

mo de dos).
5. Relación entre el flujo de un componente en el destilado y el flujo del mismo

componente en el residuo, o “separación” del componente (puede escogerse
un máximo de dos).

6. Relación entre el destilado total y el residuo total.
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A continuación se supondra  que ya se especificó la relación de reflujo y la se-
paración de dos componentes. Son fáciles de hacer las modificaciones de los pro-
cedimientos para otros casos. Evidentemente, con más de dos componentes en la
alimentación, no se conocen ni las composiciones completas ni flujos de cual-
quiera de los productos.

Componentes clave ,

Conviene, al principio, listar los componentes de la alimentación siguiendo el or-
den de su voIatilidad  relativa. A los componentes más volátiles se les llama “lige-
ros” y a los menos volátiles “pesados”. Con frecuencia habrá un componente, el
componente clave ligero, que esta presente en el residuo en cantidades importan-
tes, mientras que los componentes mas  ligeros que el clave ligero se encuentran en
pequenas cantidades. Si todos los componentes tienen concentraciones importan-
tes en el residuo, entonces el mas  volátil es el clave ligero. En forma similar, en el
destilado hab&  de ordinario una cantidad importante de un componente, el com-
ponente clavepesado; por el contrario, los componentes más pesados que el clave
pesado están presentes sólo en pequeñas cantidades. Si en el destilado hay con-
centraciones importantes de todos los componentes, entonces el menos volátil es
el clave pesado.

La dificultad de la separación, medida por el número de platos que se re-
quieren para una relación de reflujo dada, esta determinada por las concentra-
ciones de los componentes clave en los productos. Por lo tanto es importante
establecer cuales son los componentes clave; éstos pueden ser o no aquellos cuyas
separaciones se han especificado.

Las volatilidades relativas siempre pueden especificarse con respecto al clave
pesado

m1cl, = - (9.163)
mhk

en donde J representa cualquier componente y hk el clave pesado. Entonces, &k
= 1, las a! para los componentes más ligeros que el clave pesado son mayores que
1, y para los componentes más pesados son menores que 1.

Relación mínima de reflujo

Esta es la relación de reflujo máxima que requiere un número infinito de platos
para separar los componentes clave.

Con un número infinito de platos, es posible excluir del destilado todos los
componentes más pesados que el clave pesado. Puesto que todos los componentes
estfin presentes en el plato de alimentación y como se necesitan varios platos de
enriquecimiento para que se vuelva insignificante la concentracibn  de estos com-
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ponentes pesados, el “adelgazamiento” para estos componentes, arriba del cual
su concentraci6n  es cero, cae en algún lugar encima del plato de alimentaci6n. En
forma similar, un número infinito de platos permite excluir del residuo todos los
componentes mas ligeros que el clave ligero, y hay un “adelgazamiento” para es-
tos platos debajo del plato de alimentación. Por lo tanto, la situaci6n  es diferente
que en la destilación binaria, en donde sólo hay un adelgazamiento en la relación
de reflujo mínimo, generalmente en el plato de alimentación.

Debido a la posibilidad de excluir componentes de los productos, los cAlculos
en la relación de reflujo mínimo ayudan a decidir cuales son los componentes cla-
ve. Lo%componentes  .que se consideren clave con respecto a la volatilidad, se-----.--  ---’  .- -. .-.-..__  .--‘.-;I-.-  _____ -i<~-;
encuentran en cantidad importante en los dos productos y se dtce que se &stn-
bu@ñTSIiiras  et al.w mostraron que en’&relación.&retlujo  mi - --II_mma,  aproxi-
madamente

xJ  DD aJ - 1  x,kDD D>z-- alk

‘J.  FF alk - 1  zlkFF + alk

-  aJ xkkD

- 1 zNtFF (9.164)

Para xJ D D/z, FF  menor de - 0.01 o mayor de 1 .Ol,  probablemente el compo-
nente J’no se dkibuirá. Para xJ ,,D/z,  .Fentre  0.01 y 0.99, sin duda alguna el
componente J se distribuirá. LÓs  c&lcu~os  se realizan con las primeras estima-
ciones sobre cuales son los componentes clave; después se corrige, si es necesario.

Se han propuesto muchos métodos para calcular la relación de reflujo
mínimo R,, la mayorfa  de los cuales son tediosos y no necesariamente muy exac-
tos. No se requiere un valor exacto de R,, puesto que el único propósito al obte-
nerla es calcular las composiciones de los productos en R, y asegurar que la R
especificada sea razonable. El método de Undetwood que utiliza (I!  promedio
constantes y supone L/G constante, no es exacto, pero proporciona valores razo-
nables sin demasiado esfuerzo; se recomienda ese método (vkase los artículos ori-
ginales para la deducción, que es bastante larga). Se pueden resolver dos
ecuaciones:

Y

a z  FxJJF
aJ -  +

F(l-q)

z “JxJDD- = D(R, + 1)
aJ i +

La primera de estas ecuaciones fue escrita para todos los componentes J y se re-
suelve para los valores necesarios de (p.  Estos son los valores que caen entre las CY
de los componentes distribuidos. Por lo tanto, se requiere un valor mas de Q que
el número de compofientes  entre los clave; estos valores caerán  entre (Ylk y akk =

1. Entonces, la ecuación (9.166) se escribe una vez para cada valor de $J obtenido,
incluyendo el clave pesado y todos los componentes más ligeros en las sumas. Es-
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tas se resuelven simultkxamente  para R, y las incógnitas x,, ,D.  Si resulta que
xJ, ,D  es negativo o mayor que z, F,F el componente J no se distribuirá y los
componentes clave se habr&n esco&do en forma incorrecta.

Todas las (Y  se calculan en el promedio del punto de rocío del destilado y el
punto de burbuja del residuo, lo cual puede requerir algunas estimaciones al tan-
teo. El metodo  se ha ampliado a columnas con alimentacibn  mtiltiple 12].

,
EJemplo  9.13 Se va a fraccionar la siguiente alimentación. a 82 “C (180 ‘V), 1  035 kN/m2 (150
lbt/in2), para que a esa presión cl destilado en forma de vapor contenga.981 de C3Hs  y única-
mente 1% de CSH12:

Componente CH,  V-b “G-4 “-‘Xo “C5H,2 n-W314

z,, fraccibn mol 0.03 0.07 0.15 0.33 0.30 0.12

Calcule la relacih  mínima de reflujo y los productos correspondientes.

c,:

H,
HL

c,:

k

HL

c,:

k

HL

c,:

k

HL

c,:

;;,

HL

c, :

k

HL

1 6 . 1
12 790
9 770

, . FFC‘ ii

19.3
13 910
11  160

3.45
22 440
16 280

1.10
31 170
16  5 1 0

4.90
24 300
18  1 4 0

.J

2.00
33 OO0
20 590

0.35 0.70 L’
41 200 43 850
20 350 25 120

t

0.085.
505500
24 200

0.030
58 800
27 700

0.26 ‘
54ooo
32 450

o.1305

,

63 500
3 4 2 0 0

21.8
1 5 0 0 0
12 790

24.0
16 240
14 370

_.  -
6.25

26 240
19  890

8.15
28 140
21 630

2.90
35 800
25 600

4.00
39 OO0
30900

/’
1.16

46500
3 0 0 0 0

9,

0.50
57 800
35 600

1.78
5 0 4 0 0
35 400

0.84
6 1  200
4 1  400

0.239 Q.448
68 150 72 700
40900 48 150
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SOLUCIÓN Los componentes se van a identificar como CI,  Cs,  etc. Los subindices  en las m, a,
etc., son temperaturas, OC,  si son mayores de 25; si no lo son representan el nhero  de los
platos. Se supone que las soluciones liquidas son ideales. Los valores de m se tomaron de
Depricster; Chem.  Eng. Progr. Symp. Ser., 49(7),  l(l953).  Los valores deH, todos en kJ/kmol
con referencia al liquido saturado a - 1_29 OC  (-  200 T),  se tomaron de Maxwell, Du@  Book
on Hydrocurbons,  D. Van Nostrand  Company,  Inc.. Princeton. N. J.. 1950. En el caso de H,
para temperaturas abajo del punto de rodo, la entalpla  es la del vapor saturado. En el caso de
Ha para temperaturas mayores de la crítica, la entalpia  es la del gas en solucih.  Los valores
de m estAn  convenientemente graficados  como log m VS. t PC para la interpolacih.  La entalpia
puede graficarse  VS. t sobre coordenadas aritmtticas.

Beses: 1 kmol de alimentach  en todo punto.
Ew~~~dón~r~~de~~ee~~n  UtilizarlaecuaciOn(9.37).Despu&de
varias pruebas, suponer GJF  = 0.333. L,/G, = 0.661/0.333  = 2.0. /’

C o m p o n e n t e  zF *82
642 + 1)

’ =  1 + 2/m

C, 0.03 21.0 0.0829
c, - 0.07 5.90 0.1578
C3 0.15 2.56 0.2530
c4 0.33 1.00 0.3300
G 0.30 0.42 0.1559
C6 0.12 0.19 0.0312

1.00 1.0108 i-.
I !

_ /’
L ‘-

C  y está lo suficientemente cerca de 1 .O. Por lo tanto, q = L,/F  = 0.67. Tentativamente suph-
gase  CI = clave  ligero, C,  = clave pesado. Por lo tanto, las especificaciones requieren x,,D =
0.98(0.15)  = 0.1470 kmol, x,,D = O.Ol(O.30)  = 0.0030 kmol. Suponer que la temperatura
promedio cs 80 “C  (por verificar).

Componente z,F rnw % a

0.03 21.0 53.2 = 21.0/0.395
0.07 5.90 14.94

Ik C , 0.15 2.49 6.30
c4 0.33 0.95 2.405

h k C, 0.30 0.395 1.0
c6 0.12 0.180 0.456

La ecuacibn  (9.164) se va a utilii para C1,  CI  y Cs;  los dem&s  se distribuyen en R,.
Utilícese yJ, D en lugar de xJ,  D,  puesto que el destilado es un vapor.

c,: YDD 53.2 - 1 0.1470 + 6.30 - 53.2 0.0030 = 9 761
- = 6.30 - 1 0.13ZFF 6.30 - 1 0.30’
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En forma similar, para Cs  y Cs  los valores son 2.744 y - 0.0892, respectivamente. Ninguno de
estos componentes se distribuir8 en R,,  y los componentes clave escogidos seran  correctos. El
destilado contiene 0.03 kmol C,.  0.07 kmol Cr y nada de Cs. únicamente se desconoce la distri-
bución de C, en los productos. La ecuaciión  (9.165):

14.94(0.07)  + 6.30(0.15)  : 2.405(0.33)  ; l.O(O.30)  ; 0.456(0.12)
14 .94  - I#l 6 . 3 0  - $a 2 . 4 0 5  - + 1.0-9  .0456 -+ * 1(1-0.67)

Esta ecuaci6n  se va a resolver para los dos valores de 4 que caen entre a,-, y ao,, y ‘yc,  y q,. Por
lo tanto, <p  = 4.7769 y 1.4177. Entonces, la ecuaci6n  (9.166) se escribe para cada valor de #J  y
para los componentes Cr  hasta Cs. Para 4 = 4.776,

53.2(0.03)
53.2 - 4.776 +

14.94(0.07) 6.3qO.1470)
14.94 - 4.776 + 6.30 - 4.176 +

2.405(yw~)
2.405 - 4.716

+ ;;zFT$  =  D(R,,, + 1)

Esto se repite con + = 0.4177 y las dos se resuelven simultAneamente.  yc,nD = 0.1306 kmol CI
en el destilado, D(R,  + 1) = 0.6099. Para el destilado, tratar un punto de rodo = 46 “C.

Componente
YDYDD Y O 46 a46 -
a46

. - 1
Cl 0.03 0.0789 18.0 SET* l o o  0.~ 0.-~00789  ~601~ 2
c, 0.07 0.1840 4.2 ; : i 23.3  .e.Tzr ‘,,(,789  d-2..  ;

Ik C, 0 . 1 4 7 0 0.386 I 1 . 5 0  1 SS? 8.34¿‘.:?7 0.0463 _  J L ; f2

C4 0.1306 0.3431 0.500 ?.I 2 . 7 8  7;:: 0.1234  I.,‘qL
h k C, 0.0030 0.0079 0.180 0 “I’ ’ 1.0 : 0.0079

D = 0.3806 l.oooo 0.1863

mu = mc,  = 0.1863 a 46.6 OC y los 46 “ C supuestos son satisfactorios. Para el residuo, tratar
con un punto de burbuja = 113  “C.  La cantidad de residuo se obtiene a partir de x,, w  W =
0. FF - YJ,  DD:

Componente

Ik C,
c4

h k Cs
c6

XIV  W XW 413 all3 a113xw

0.0030 0.00484 3.65 5.00 0.0242
0.1994 0.3219 1.60 2.19 0.7050
0 . 2 9 7 0 0 . 4 7 9 5 0 . 7 3 0 1.00 0.4800
0 . 1 2 0 0 0.1937 0.380 0.52 1 0.1010

W = 0.6194 l.oooo 1.3102

mi = mc = Vl.3102 = 0.763 a 114 OC;  los 113 “ C supuestos están bastante cercanos.
Temhratura  promedio = (114 + 46.6)/2  = 80.3 “ C (bastante cerca de los 80 “ C supues-

tos). Por lo tanto,

D(R,  + 1) = 0.3806(&  + 1) =  0.6099

R* = 0.58 mol reflujo/mol  destilado
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Reflujo total

Las composiciones del producto cambian con la relación de reflujo; los cklculo~
en el reflujo total ayudaran a decidir las composiciones finales.

La ecuación de Fenske (9.85) no está limitada a mezclas binarias y puede
aplicarse a los componentes clave para determinar el número mínimo de platos,

(9.167)

en donde N,,,  + 1 es el número total de etapas ideales incluyendo el rehervidor (y
un condensador parcial si se toma en cuenta su capacidad de fraccionamiento).
Entonces, la ecuaci6n  puede aplicarse para determinar la distribuci6n  de otros
componentes en el reflujo total,

xJ.D D XhkD D- Wll+,-

xJ. W W aJ.av
XhkW W (9.168)

La CY  promedio es la media geométrica de los valores en el punto de rocío del des-
tilado y el punto de burbuja del residuo, que puede requerir varias pruebas antes
de que pueda calcularse. Winn [ssI sugiere un método para reducir el número nece-
sario de pruebas.

Una vez obtenidas N,,,  y R,, se puede hacer referencia a cualquiera de las
diferentes correlaciones empíricas que se mencionaron antes 1%  ro*  r’*  l’*  351,  para
calcular el número de platos en la relación de reflujo R. Sin embargo, estas corre
laciones  pueden ser poco seguras; particularmente si la mayoría de los platos se
encuentran en la sección de agotamiento de la torre. Una relación que es exacta
para mezclas binarias y que puede aplicarse a sistemas de multicomponentes pro-
porciona mejores resultados en este caso ts91.  El resultado de esta estimación
puede ser una base razonable para proceder directamente con el metodo  de Thiele
y Geddes.

Ejemplo 9.13 (cont¡aLa) Calcular el número de platos ideales en el reflujo total y los produc-
tos correspondientes.

SOLUCIÓN En forma tentativa se van a suponer las mismas temperaturas del destilado y del re-
siduo que las obtenidas para la relación de reflujo minimo.

Componente a4$6

CI 1 0 0 31.9 56.4
c-2 23.3 10.43 15.6

Ik C, 8.34 5.00 6.45
c4 2.78 2.19 2.465

h k C, 1.0 1 . 0 1.0
c6 0.415 0.521 0.465
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Ecuacih  (9.167)

N
m

+ 1 =  10g[(0.147/0.003)(0.297/0.003)]

log 6.45
= 4.55

Ecuación (9.168) para C,:

YG@xc,w - (2.465)‘.”  E = 0.611
4 .

Un balance de C,: ywD  + xGw W - ryF =  0.33

Resolviendo simulthwamente.
y-D - 0.1255 kmol XGW  w - 0.2045 kmol

En forma similar

c,: Xc,,W~O yc,*D  = 0.03

G: XCIWW~O ycloD - 0.07

G: yw  D = O.CHJO3  (despreciable; suponerlo 0) xGw W - 0.12

Por lo tanto, en el reflujo total,

Componente YDD xww

C, 0.03 N u l o
c, 0.07 N u l o
C3 0.1470 0.0030
c4 0.1255 0.2045
C5 0.0030 0.2970
c6 .Nulo 0.12

0.3755 = D 0.6245 = W

Se calcula que el punto de rocío del destilado es 46.3 o C y 113 o C el punto de burbuja del
residuo. Por consecuencia los 46 y 114 supuestos esthn  lo suficientemente cercanos.

Composiciones de los productos

Para los componentes entre los componentes clave, se puede obtener una estima-
ción razonable de sus distribuciones en la relación de reflujo R mediante una in-
terpolacibn  lineal de x,,  ,D entre R, y el reflujo total, de acuerdo con R/(R  + 1).
Para los componentes más ligeros que el clave ligero y más pesados que el clave
pesado, es mejor en este momento suponer que no se distribuyen, a menos que
exista una clara indicación de distribucih  importante en el reflujo total y a me-
nos que R sea muy grande. Aun cantidades muy pequeñas de los componentes
ligeros en el residuo o de los componentes pesados en el destilado modifican enor-
memente los cklculos que siguen.

Ejemplo 9.13 (continúa) Se va a utiliulr una relacih  de reflujo R = 0.8. Calcular las compo-
siciones de los productos en esta relación de reflujo.
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tiLUCI6N Puesto que Ct  y Cs  no entran apreciablemente en el residuo (ni Cs  en el destilado) ya
sea en el reflujo total o en la relación de reflujo mlnimo,  se supone que no lo harAn  en R =  0.8.
Las distribuciones de Cs  y C, estAn  fijas por las especificaciones. Sólo falta calcular C,.

R
R

R + l YWD

28 0 . 4 4 5  1 . 0 0.1255 ?
0.58 0.367 0.1306

Utilizando una interpolación lineal:

YC;DD = .s(O.1306  - 0.1255) + 0.1255 - 0.1300

Por lo tanto, para el destilado,

Componente YDD YD
YD

a46.6

Cl 0.03 0.0789 0.00079 0.00425
G 0.07 0.1842 0.0079 0.0425

Ik c, 0.1470 0.3870 0.0464 0.2495
C4 0.1300 0.3420 0.1230 0.6612

hk C, 0.0030 0.0079 0.0079 0.0425
- - -

D = 0.3800 l.OOOo 0.1860 l.OOw

-h = 0.1860; t = 46.6 “C.  punto de rocío del destilado. En la ultima columna de la tabla se
muestra el reflujo liquido en equilibrio con el vapor destilado [Ecuación (9.30)].  Para el residuo,

Componente xww xw a114xw YN,+,  -2

Ik C, 0.003 0.00484 0.0242 0.01855
c4 0.200 0.3226 0.7060 0.5411

hk C, 0.2970 0.4790 0.4790 0.367 1
G 0.1200 0.1935 0.0955 0.0732

- - -
W = 0.6200 l.Oam 1.3047 l.oooO

mc,  = lA.3047 = 0.767; f = 114 “C,  punto de burbuja del residuo. En la ultima columna  SC

muestra el vapor rehervido en equilibrio con el residuo [Ecuación (9.25)].

Localización del plato de alimentación

Al igual que con mezclas binarias, el cambio de la seccibn  enriquecedora a la sec-
ción de agotamiento debe hacerse tan pronto como se haya obtenido el mayor
enriquecimiento. Esto, finalmente, sólo puede determinarse mediante pruebas en
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los cálculos de Thiele-Geddes; mientras tanto se requiere algún tipo de guía. A
continuaci6n  se supone ~/G.constante, se desprecia la interferencia de compo-
nentes diferentes a los clave y se süpone que el plato de alimentación óptimo
ocurre en la interseccibn  de las líneas de operaci¿m  de los componentes clave t481.

Omitiendo la designación del número del plato, la ecuacibn (9.116),  la línea
de operaci6n  para la sección de enriquecimiento, puede escribirse para cada uno de
los componentes clave

G D
--ex

P<  i ; r ‘.
+k  = Ylk  L L ,kD “,;  ‘i  - (9.169)

J...
G D

xhk = yhk  t  - z  XhkO <,  ! 8  f “  *  2 ii (9.170)

Eliminando L se tiene

D D
--XG hkD + zXIkD (9.171)

En forma similar, la ecuacibn (9.120) para la sección de agotamiento da

(9.172)

En la intersección con la línea de operación, Ylk de la ecuación (9.171) y de la
(9.172) SOII i@Xtk’S,  COlll  10 SOIl yw y x,k/x,,k. Entonces, igualando los lados de-
rechos de las dos expresiones da

xlk

( )
Wx,w/G  + Dx,k,/G- = (9.173)

xhk intaxai(>n-  % WXhkW/G  + DxhkD/G

La combinacibn  de las ecuaciones (9.76) y (9.128) para el clave ligero da

W
= x/I<W  + ; XlkD  = Gfi,, - DF(l  - q)x,kD

[G  - F( l  - q)]G
(9.174)

G

y se obtiene un resultado similar para el clave pesado. Sustituyendo estas
ecuaciones en la ecuación (9.173),  con G/D = R + 1,

‘IkF - x,kD(l  - q)/  tR  + l)
=

- xhkD(l  - 4)/cR  + l)
(9.175)

in-n  % zhkF

De acuerdo con el tratamiento de las mezclas binarias, se recordará que el plato
de alimentación f es el paso más alto sobre la línea’de operacibn  de la sección de
agotamiento y que el paso de alimentaci6n  raramente coincide exactamente con la
intersección de la línea de operaci6n.  Entonces, la localización del plato de ali-
mentaci6n  esta dada por

(9.176)
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Se ha propuesto un método para escoger el plato de alimentación; se basa en re-
ducir al mínimo la irreversibilidad resultante (o en aumentar la entropía ts3].  Fi-
nalmente, la mejor localización del plato de alimentación se obtiene mediante los
clculos  de Thiele-Geddes.

Mktodo  de chkulo de Lewis y Matbeson 1311

Este mktodo establece la primer (y generalmente la última) estimación del número
requerido de platos. Aunque es posible considerar, mediante balances simultá-
neos de entalpía plato a plato, las variaciones en la relación L/G  con el número
de platos, es mejor omitir este refinamiento puesto que todavía no se establecen
los productos firmemente.

Con L /G  constantes, se pueden aplicar a cada componente las líneas de ope-
ración de McCabe-Thiele,  que son simplemente balances de materia. Por lo tan-
to, para la sección de enriquecimiento, la ecuaci6n (9.116) es

L D
YJ,n+l  = é”J.n  + é=J.D (9.177)

Esta ecuación se utiliza en forma alternativa con los dlculos del punto de rocío
(equilibrio) a fin de calcular plato por plato para cada componente, desde la parte
superior hacia abajo hasta el plato de alimentación. Para componentes más pesa-
dos que el clave pesado, no se cuenta con z,, n y estos componentes no pueden
incluirse.

Para la sección de agotamiento, es conveniente resolver para x la ecuación
(9.120):

-

xJ. m = YJ ,m+,; + FxJ,W (9.178)

Esta se utiliza en forma alternativa con los cálculos del punto de burbuja
(equilibrio) a fin de calcular plato por plato para cada componente, desde el fon-
do hacia arriba hasta el plato de alimentación. No hay valores de xJ w para com-
ponentes más ligeros que el clave ligero; por ello, no pueden incluirse.

Si en la primera estimación de las composiciones de los productos se en-
cuentra que un producto contiene todos los componentes (Ik = más volatil  o hk
= menos volátil de la alimentación), los cálculos pueden iniciarse con este pro-
ducto y continuarse después del plato de alimentación hasta el otro lado de la
columna. Por supuesto, deben utilizarse las ecuaciones de la línea de operación
adecuadas para cada sección. Esto evitará las correcciones a la composici6n, que
se expondrán posteriormente.

Ejemplo 9.13 (continúa) Determinar el número de platos ideales y la localiicibn  del plato de
alimentach  para R = 0.8.
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SOLUCION Para k3cahr  d  Pb0  de  alimentació~~,  CCU&~II (9.175):

0.15 - 0.3870(1  - 0.67)/1.8
- 0.30 - 0.0079(  1 - 0.67)/  1.8 * o’264

Sccci6n enriquecedora:

D  - 0 . 3 8 0 0 L * RD - 0.8(0.3800)  - 0.3040 G  = L  +  D  = 0 . 3 0 4 0  +  0 . 3 8 0 0  - 0 . 6 8 4 0

Ecuaci6n  (9 .177) :

c , : y,,+, - 0.445x,  + 0.555(0.0789)  - 0.455x,  + 0.0438

En forma similar,

c;: yn+, = 0.455X” + 0.1022

c , : yn+, - 0.445x,  + 0.2148

c , : yn+, - 0.445~”  + 0.1898

c,: yn+, - 0.445X” + 0.0044 I<,_L., I
t,p.Jtim&s  57oc*f”-  p.  /,‘,  , .,j>  f. 1)  L,,Ao

d” Ti %.r ,.Icl.,  ,.,
/,‘,J  %,-  ‘L  ,+  - Eva* 4;

‘7 r?,J. I Ji-,

yJEcuaci60  (9.177),  n = 01 -Componente x0 457 3 Yl/U
a “1-m

Cl 0.00425 0.0457 79.1 0.00058 0.00226
c, 0.0425 0.1211 19.6 0.00618 0.0241

lk c, 0.2495 0.3259 7.50 0.0435 0.1698
c4 0.6612 0.4840 2166 0.1820 0.7104

h k C, 0.0425 0.0233 1.00 0.0239 0.0933
- - --

l.OOtm 1.OoOO 0.2562 1.0000

mc,  = 0.2562, tl = 58.4 T. El liquido x1 esti en equilibrio cony,.  (x,~ /x&~  = 0.1698/0.0933
= 1.82. El plato 1 no es el plato de alimcntaci611.  f, estimada = 63 “C.

Componente YZ  [Ecuacibn  (9.17% n,  = Ila63 0 Yî/U
a x2  = F2/a.

C, 0.0448 68.9 0.00065 0.0022  1
c2 0.1129 17 .85 0.00632 0.0214

‘k c, 0.2904 6.95 0.0418 0.1419
c4 0.5060 2.53 0.02c00 0.6787

h k C, 0.0459 1 .00 0.0459 0.1557
- -

l.cmo 0.2947 l.oooo

mc, = 0.2947, t, = 65 OC.  (x,,/x&~  = 0.1419/0.1557  = 0.910. Los cAlculos  de los platos se
contintian  de esta forma hacia abajo. Los resultados para los platos 5 y 6 son:
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C o m p o n e n t e  x5 X6

Cl 0.00210 0.00204 ’CZ 0.0195 0.0187 ,’ p,/Lc.  -_ L’,  lil’,- .----
Ik C, 0.1125 0.1045 .// /’L o\ Yj

Cd 0.4800 0.4247
hk C5 0.3859 0.4509 - 0 . 7 3

t, “C 75.4 79.2 y,îl. v 7, 0.7.
xlk/xhk 0.292 0.232

Aplicando la ecuaci6n  (9.176),  se ve que el plato 6 es el plato de alimentaci6n.  Seccibn  de agota-
miento:

L-L+qF==0.3040+0.67(1)=0.9740 G = i - W = 0.9740 - 0.6200 = 0.3540

- I 0.3540  t 0.364¿T !! = o.6200  SE  0.636
i 0.9740 0.9740

i I

Ecuación (9.178):

G: x, = 0.364y,+,  + 0.636(0.00484)  = 0.364y,,,+,  + 0.00308

En forma similar.

c,: XIVI = 0.364y,+,  + 0.2052

c,: x, = 0.364y,,,+,  + 0.3046

c,: x, = 0.364y,,,+,  + 0.1231

tN, estimada = 110 OC.

xN, [EcuacXm  (9.178),  rn = NJ

Componente YN,+I m  = Np] all0 -%
MN,

YN,  = LaxNp

Ik C, 0.01855 0.00983 5.00 0.0492 0.0340
G 0.5411 0.4023 2.20 0.885 0.6118

hk C5 0 .367  1 0.4382 1.0 0.4382 0.3028
c6 0.0732 0.1497 0.501 0.0750 0.05 14
- - - -
l.oooo  l.c000 1 . 4 4 7 4  l.Owo

-5 = Vl.447 = 0.691, tN, = 107.9 OC.  ynr,  en equilibrio con xN..  (x,~/x&,,  =
0.00983/0.4382  = 0.0224. N,  no es el plato de alimentación. En forma similar, xN. _ , se ob-
tiene de yN,  con la ecuación (9.178); los &lculos  se continúan hacia arriba de la torre. Los resul-
tados para los platos NP  - 7 a NP  - 9 son:
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Componente XN,-1 xN,-S xN,-9

Ik  C, 0.0790 0.0915 0.1032
c4 0.3994 0.3897 0.3812

hk C, 0.3850 0.3826 0.3801
c6 0.1366 0.1362 0.1355 -

t ,  “C 95.2 94.1 93.6
xIk /Xhk 0.205 0.239‘ 0.272

La aplicación de la ecuaci6n  (9.176) muestra que el plato N, - 8 es el plato de alimentacih.  Los
datos para N, - 9 se descartan.  Entonces, N, - 8 = 6 y N, = 14 platos.

Correcciones  a la composición

Los c&ulos  previos proporcionaron que la alimentación debe ser en dos platos
calculados a partir de direcciones opuestas, que no coinciden. No obstante, en la
mayoría de los casos el número de platos será satisfactorio; por ende para caku-
los subsecuentes (Thiele-Geddes) sólo se necesita estimar aproximadamente las
temperaturas y las relaciones L /G, si se van a utilizar metodos por computadora.
Si se desean particularmente mejores estimaciones cerca del plato de alimenta-
ción, se explica el siguiente metodo a continuación, debido a Undenvood, que es
razonablemente satisfactorio Ia3). n

Empezando con el líquido del plato de alimentación, tal como se calculó res-
pecto de la sección de enriquecimiento, que no presenta componentes pesados,
todas las fracciones mol se reducen proporcionalmente, de forma que su suma,
mas las fracciones mol de los componentes que faltan sea 1 (según se muestra en
la composición del plato de alimentación calculada en la sección de agotamiento).
Entonces, se vuelve a calcular el punto de burbuja. La justificación de este proce-
dimiento, un tanto arbitrario, es que las concentraciones relativas de los compo-
nentes ligeros en el vapor permanecerán aproximadamente iguales mientras no
cambien sus concentraciones relativas en el líquido.

A continuación se calculan las concentraciones de los componentes pesados
faltantes sobre los platos arriba del plato de alimentación. Para estos, z,, n debe
ser muy pequen0 y la ecuación (9.177) muestra

YJ,n+l_ Lx,,./G  + DzJ,./G xJ n

Yhk,n+l Lx,,&G  + Dz,&G  -\z (9.179)

Puesto que YJ *n+l- mJ,n+lXJ,n+l z aJ.n+lXJ,n+l

Yhk, II+ 1 %k,n+l%k,n+l Xhk.#¶+1
(9.180)

entonces XJ,n  =
aJ,.+lxJ,n+lxhkn

Xhk*“+l
(9.181)

Por tanto, las fracciones mol de líquido sobre el plato n determinadas con ante-
rioridad se reducen proporcionalmente para ajustar las fracciones de los compo-
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nentes pesados; se calcula entonces un nuevo punto de burbuja. Así se continúa
en forma ascendente hasta que ya no cambien en forma importante las concentra-
ciones antes calculadas en los platos superiores.

Los componentes ligeros faltantes se suman a los platos debajo del plato de
alimentacibn en la misma forma. Entonaes, la ecuación (9.178) para éstos, da

YJ,m+l= xJ.  m - wxJ,  Ud xJ  m

ylk,  m+ 1 *lkm - wx,,/L  T-Yn
(9.182)

en donde se aprovecha el hecho de que xJ,  w debe ser pequefla  para estos compo-
nentes. Como antes,

YJ.m+l  _ “S.m+IXJ,m+l = aJ,m+lXJ,m+l
a

&JmxJ.  m+  1

ylk,  m  +  1 mlk,  m+ Ixlk.  m +  I alk,m+lXlk,m+l alkmXlk,  m + I
(9.183)

La última aproximación resulta de suponer que la relación de las CY  permanece ra-
zonablemente constante con cambios pequeños de temperatura. Entonces

XJ.m+l
xJ,  malkmxlk,  m+ 1_

aJ.  m xlkm
(9.184)

Las fracciones mol de los componentes sobre el plato inferior se reducen
proporcionalmente para acomodar los componentes ligeros; se vuelve a calcular
el punto de burbuja.

&jemplo  9.13 (continúa) En las primeras dos columnas se listan las composiciones en el plato
de alimentacibn como se determinaron previamente. Las antiguas x, se reducen para acomodar
a 7s  de N,  - 8 y se determinan las nuevas x,. El nuevo punto de burbuja es 86.4 “C.

Componente xN,-S .q antiguas x6(1 - 0.1362)

C, 0.00204 0.00176
c, 0.0187 0.0162

lk c, 0.0915 0.1045 0.0903
C4 0.3897 0.4247 0.3668

h k C, 0.3826 0.4500 0.3887
cC5 0.1362

Y-F
l.CKlOO _ 1.olloo 0.8638

x, nuevas %6.4

0.00176 46.5

0.0162 13.5
0.0903 5.87
0.3668 2.39
0.3887 1.00
0.1362 0.467

l.OOiMI

Para el plato 5, xc, se calcula mediante la ecuacih  (9.181),

XG,  5 =
0.467(0.1362)(0.3859)  = o,M3  1

0.3887



4% OPERACIONES DE TRANSFERENCIA DE MASA

en donde 0.3859 es la concentraci6n  del clave pesado sobre el plato 5, como se calculó prG
viamente. Todas las x, antiguas se reducen multipli&ndolas  por 1 - 0.0631, puesto que su
nueva suma mas  0.063 1 para C, debe ser igual a 1. El nuevo plato 5 tiene un punto de burbuja de
80 “C; puede obtenerse su vapor en el equilibrio a partir del calculo del punto de burbuja, como
siempre. En forma similar, los c&ulos  se contintmn  hacii  arriba. Los resultados para los platos
superiores y el destilado son:

Componente x2 y2, XI YI x0 YD

Cl 0.00221 0.0444 0.00226 0.045 1 0.00425 0.0789
c2 0.0214 0.1111 0.024 1 0.1209 0.0425 0.1842
G 0.1418 0.2885 0.1697 0.3259 0.2495 0.3870
G 0.6786 0.5099 0.7100 0.4840 0.66 Il 0.3420
G 0.1553 0.0458 0.0932 0.0239 0.0425 0.0079
c6 0.00262 0.00034 o.ooo79 0.00009 o.cnM15 O.ooool

f,  “C 66 58.5 46.6

A fin de corregir el plato N, - 7 = plato 7, se utiliza la ecuación (9.184) para determinar las
concentraciones de Cr y Cr sobre el plato 7. x[k,  ,,, + r se toma de la antigua NP  - 7.

xc
8.
, = 0.00176(5.87)(0.0790)

46.5(0.0903)
= o.ooo 194

xc , = 0.0162(5.87)(0.0790)
1,

13.5(0.0903)
= 0.00615

La xN.- r antigua debe reducirse muhiplic&ndola  por 1 - 0.000194 - 0.60615. Los valores
ajustados, junto con los anteriores, constituyen las nuevas xr. El nuevo punto de burbuja es
94 “C.

Los c&lculos se contintum  hacia abajo en la misma forma. El nuevo plato 6 tiene x,-,  =
0.000023, xc, = 0.00236. Es claro que las concentraciones para estos componentes se reducen
tan rapidamente  que no hay necesidad de continuar.

Relaciones liquidohapor
Con las temperaturas y composiciones corregidas, ahora es posible calcular
razonablemente bien las relaciones L/G sobre los platos.

Para la sección de enriquecimiento, se puede resolver la ecuación (9.59) si-
multaneamente con la ecuación (9.56) para obtener

Gn+l  =
Qc + qfb - HLJ

HGn+, - HL,
(9.185)

Entonces, la ecuación (9.56) proporciona L.; G, se calcula mediante otra aplica-
ción de la ecuación (9.185); así se obtiene LJG,.  En forma similar, para la sección
de agotamiento, las ecuaciones (9.66) y (9.69) proporcionan

‘m+,=
QB + ~(HL,  - ‘-4~)

H -f,G“+l r,
(9.186)

y la ecuación (9.66) da el flujo del líquido. Generalmente, es necesario calcular
sólo unas cuantas de estas relaciones en cada sección e interpolar el resto de una
gráfica de L/G VS. número de platos.
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Debe recordarse que si las entalpías se calculan a partir de las temperaturas y
concentraciones tomadas de los datos de Lewis-Matheson, aun cuando se corri-
gieron en la forma que se mostró antes, las relaciones L/G no dejarán de ser
simples estimaciones, puesto que los datos en que se basan suponen que L /G  es
constante en cada sección.

Ejemplo 13.9 (continúa) Calcule las cargas térmicas del condensador y del rehervidor y las re
laciones  L /G.

SOLUCIÓN La carga termita  del condensador estA  dada por la ecuación (9.54). Los valores de
x0, yO,  y yr  se toman de las concentraciones obtenidas y corregidas previamente.

HD, vapor, &cD H
Componente 46.6”C YDHD 46.6”C XOHLQ 58% Y&I

Cl 13 490 1065

2 3 2  2 3 380 100 12 4305 420
C4 42 330 14 470
c, 52 570 415
Gí 6 1 480 0.7

10 470 44.4 13 960 629
17 210 732 24 190 2 926
18 610 4643 37 260 10 840
22790 15 100 43 500 21 050
27 100 1 151 53 900 1 291
31050 4.7 63 500 9.5

32 680 21 675
'HD . -KO

36 745
=Jh

Ecuación (9.54):

Qc  - 0.3800((0.8  + 1)(36  745) - 0.8(21 675) - 32 6801

- 6130 kJ/kmol  aIimentaci6n

En forma similar, H, = 39 220, HF  = 34 260 y Q, [ecuación (9.55)]  = 8 606 kJ-kmol  alimenta-
cion.

Para el plato n = 1, Gt  = Lo + D = D(R + 1) = 0.3800(1.8)  = 0.684 kmol. Conx,y  ys
de las composiciones corregidas,

HGl.
C o m p o n e n t e  66°C

HLD

432Y2 58.5”C HLA

Cl 1 4 070 624.5

2 2 4  3 3 610 800 2740 9 770
C4 44 100 22 470

54 780 2 510
64 430 21.9

38 136
=&2

II 160 25.4
1 7 910 432
20 470 3 473
24 900 17 680
29 500 2 750
3 3 840 26.7

24 380
-HLI
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Ecuacibn  (9.185):

G2  -
6130 + 0.38(32  680 - 24 380) I o 6,5 lunol

38 136 - 24 380

r,  - G - D - 0.675 - 0.380 - 0.295 kmol

- I 0.295  I 0.437L2

G2 0.675

En forma similar, se pueden hacer los cAlculos  para los otros platos. en la sección de enrique-
cimiento. Para el plato N, = 14,

Componente
H G.  15, HL.  14r

113.3”C Y#G,  15 107.9”C x14H~. 14

C3
c4

CS

c6

Nulo
Nulo

38 260 709 29 310
49 310 26 700 31 870
6 0 2 4 0 22 100 3 7 680
71 640 5 245 4 3 m

54 750
-HG. 15

N u l o
Nulo
287.7

12 790
16 510
6 470

36 058
-HL.  14

En forma similar, H,, 13 = 36 790 Y  &-, 14  = 52 610

L L
-

Plato no. - or  -
G  ¿?

f,  “C Plato no. L
G

1,  “C

Condensador 0.80 46.6 8 3.25 96.3
I 0.432 58.4 9 2.88 97.7 ’
2 0.437 66 10 2.58 -99
3 0.369 70.4 II 2.48 1 0 0
4 0.305 74 12 2.47 102.9
5 0.310 80.3 13 2.42 104.6
6 1.53 86.4 14 2.18 107.9
7 4.05 94.1 Rehervidor 1.73 113.5

-Ecuación (9.186): G5 8606= + 0.62(36  058 39 220) = o 3;8
54 750 - 39 220

-
L,, = W + ¿& = 0.620 + 0.3585  0.978
- -
G,4 8606E + 0.62(36  790 39 220) = 0.44852 610 - 36 790

&, 0.978E

G4

o.448  = 2.18

y en forma similar para los demas  platos de la seccí6n  de agotamiento. Entonces,

Estos valores no son definitivos. Estan  dispersos en forma errática debido a que se basan en las
_  temperaturas y concentraciones que se calcularon suponiendo.-L /G  constante.
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Método de Thiele y Geddes

Con el número de platos, posición del plato de alimentaci¿m,  temperaturas y re-
laciones L/G, el mbtodo  de Thiele-Geddes procede a calcular los productos que
resultarti;  permite así una verificación final de todos los ckulos  previos. A con-
tinuación se expone una variación de Edmister WI del original fa*].

Todas las ecuaciones que siguen se aplican por separado a cada componente; se omiten las designa-
ciones de los componentes. Para la secci6n  de enriquecimiento, considerese  inicialmente el condensa-
dor .

r*
GIYI  - Mo  + DAD

LI
7, ‘J’ --/.  Y * + n”(~*,*,)

GIYI  Mo---+1
DI,  Dz,,

(9.188)

Para un condensador total, xs = &.  = x0 y Lo/D = R. Por lo tanto

GIYI--R+l-A,+l
DAD

Para un condensador parcial que se comporta como una etapa ideal, z.  = yO.  z,/xs  = yJxs = mor  y

G,y,R=-+I=A,+l
DAD “‘0

Por lo tanto Ao es o R o R/m, segun  el tipo de condensador. Para el plato 1,

* L,
GIYI

=-=A,
Gm

en donde AI  es el factor de absorción para el plato 1. Entonces

4x1 = AIGYI
Para el plato 2,

G,y,  = L,x~  + DzD

(9.192)

(9.193)

LlXI +  ,  _ “IGIYIGZY~
Dr,  Dz, D=D

+l=A,(A,+l)+l=A,A,+A,+l (9.194)

Generalmente, para cualquier plato,

Gnyn
DAD

4-ILIY~-I  + I = A A A
Dr,

0 I 2’. . II,,-,  + A,A,. . . A,-, + . . . +A,-, + 1

(9.195)

y para el plato de alimentación,

c/vr
DZD

= A,A,A2.  ’ . A,-,  +  A,A,. . . A,-,  + . . . +A,-,  + 1

Ahora considérese la sección de agotamiento. Para un rehervidor de tipo de olla

(9.197)
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en donde Sw es el factor de desorci6n  del rehervidor. Puesto que

entonces

-

LN,xNp  = GN,+IYN,+I  + wxW (9.198)
-
r, xNI= cÑ,+,YN,+l

wxw wxw
+1-sw+1 (9.199)

Para un rehervidor de tipo termosif6n.  yN,  + t = xr.  y

(9.200)

Por lo tanto, Sv esta definido tanto por la ecuación (9.197) como (9.200),  según el tipo del rehervidor.
Para el plato inferior,

GÑryN  CÑ mN2 9 2 I SN,
L”,XNp  iN,

x9.201)

G”,YN, = sN,LN,xNp (9.202)

Entonces, L",-IxN,-l - G",YN, + wxW (9.203)

L”, - lxN, - 1 cN YN
-

sN LN xN
r

Y wxw
= 2 + 1 = - + 1 = S,,(S, + 1) + 1 = SN,SW + S&  + 1

wxw wxw
(9.204)

En general, para cualquier plato,

& = sm+IL+lxm+l  + , = s
wxw wxw

m+l’ . . sN,-,sN,sW  + $,,+I  ’ ’ ’ sN,-IsNp

+sm+l.  * . SN,-, + . . . +sm+, + 1 (9.205)

y en el plato de alimentación.
-

L/xl
wxw

=  s-+3 .  . . sN,sw  + s,+,  ’ ’ ’ SN,  + ’ ’ ’ + ‘f+  1 + ’

Edmister tl’) proporciona mbodos abreviados que involucran las A  y las S “efectivas” que han de
usarse tanto en las ecuaciones (9.1%) y (9.206) como en la absorción de gases.

Y

Puesto que

- -
A *4=LfxI
/ GPf GfYf

(9.207)

wx, i,x,  G,Y,/  DZD G,Y,/DzD  ’
-z=----GfY~  i,x,/  wx, = Af iqx,,  wx,

(9.208)

Fz, - Wx,  + Dz, (9.209)

Dr, = fi,
Wx,/Dz,  + 1

(9.210)

Entonces, para cada componente se utilizan las ecuaciones (9.196) y (9.2%) para calcular  el numera-
dor y el denominador, respéctivamente,  del término entre paréntesis de la ecuaci6n  (9.208),  de donde
se obtiene Wx,/Dt,,  o la separación del componente. Entonces, la ecuaci6n  (9.210) da Dzo y la
ecuación (9.209),  Wxr.
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Por lo tanto, los productos que se acaban de calcular concuerdan por
completo con el número de platos, posición del plato de alimentaci6n  y relaci6n
de reflujo utilizada, siempre y cuando las A y las S (o las L/G y temperaturas)
sean correctas. Para verificarlo es necesario utilizar las ecuaciones generales
(9.195) y (9.205) para cada plato en la sección apropiada de la torre. Con el fin de
verificar el plato n de la sección de enriquecimiento,

G,Y~  Dz,--=
Dz, G,, " (9.211)

que se puede obtener a partir de los datos acumulados. Si CY,  n = 1, la temperatu-
ra es satisfactoria. Si no, se obtiene una nueva temperatura ajustando proporcio-
nalmente las y hasta que su suma sea uno y calculando el punto de rocío
correspondiente. Para verificar un plato en la sección de agotamiento,

wxw&xm -=x
wxw Lm In

(9.212)

que se puede obtener a partir de los datos. Si Ex,,  m = 1, la temperatura es correc-
ta. Si no, las x se ajustan para que su suma sea uno y se calcula el punto de burbu-
ja. Las nuevas temperaturas y composiciones permiten nuevos balances de
entalpía para obtener L /G wrregidas  para  cada plato, y puede volverse a realizar
el calculo de Thiele-Geddes. Holland lU],  Lyster et al. [33j  y Smith [“ll consideran
los problemas de convergencia de este procedimiento por prueba y error.

La localización real bptima  del plato de alimentación se obtiene por prueba y
error, alternando la localización y observando qué localización produce el núme-
ro menor de platos para los productos deseados.

Ejemplo 9.13 ~conclnye)  Estimar de nuevo los productos mediante el m&do  de Thiele-
Geddes . c

!%LUCIõN Se van a utilizar los perfiles de temperatura y de L /G que se calcularon previamen-
te. Los &xtlos  se presentan Wcamente  para un componente, C,;  todos los dem8s  componen-
tes se tratan en la  misma forma.

Utilizando las temperaturas de los platos para obtener WI, se calculan A = L/mG  para los
platos de enriquecimiento y S = mfi/i  para los platos de agotamiento. Puesto que se esti  usan-
do un condensador parcial. A0 = R In+,.  Para el rehervidor de&po  de olla S,  = ¿&mmr/  W. En-
tonces. para C,,

Plato Condensador 1 2 3 4 5 6 * f

A” 0.50 1.600 0.66 0.655 0.584 0.75 0.81 0.455 0.355 0.86 0.95 0.326 1.07 1.431
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Plato 7=f+ 1 8 9 10 ll 12 13 1 4 Rehervidor

m 1.22 1.27 1.29 1.30 1.32 1.40 1.45 1.51 1.65
s 0.301 0.390 0.447 0.503 0.532 0.566 0.599 0.693 0.954

Con estos datos

Ecuación (9.1%):

CPfDs  - 1.5778
D

Ecuación (9.2%):

Ecuaci6n  (9.208):

Ecuaci6n  (9.210):

GXf- = 1.5306
wxw

wxw 1.5778- = 1.4311.5306  = 1.475
D=D

Ovo = 0.33  - 0.1335
1.475 + 1

Ecuaci6n  (9.209):

wx, = 0.33 - 0.1335 = 0.1%5

En forma similar,

J@C o m p o n e n t e  DzD *
wxw

Cl 1.0150 254x 106 288 x IO-Io 0.03 N u l o
c2 1.0567 8750 298~,10-~ 0.07 N u l o
c, 1.1440 17.241 0.0376 0.144 7 0.0053
G 1.5778 1.5306 1.475 0.133 5 0.1965

15.580 1.1595 45.7 0.006 43 - 0.29357
1 0 8 0 1.0687 7230 0.000 016 6 0.11998

0.3846 - D 0.6154 = W

Estos valores muestran que 0.1447(100)/0.15  = 96.3%  del Cr  y 2.14% del C, estAn  en el destila-
do. Estos componentes no cumplen exactamente con las especificaciones iniciales. Sin embargo,
todavla  se tienen que corregir las temperaturas y las L /G. Por lo tanto, para el plato 2 y el com-
ponente C,, la ecuaci6n  (9.195) da Gays/&,  = 2.705. Para los balances de entalpía,  Gs  =
0.675. Por lo tanto, mediante la ecuación (9.211).

y2  I 2.705(0.1335)
0.675

= 0.5349



En forma similar.

GZYZ
Componente r Y2 h ajustada

D

Cl 1.0235 0.0454 0.0419

c2 1.1062 0.1147 0.1059

G 1.351 0.28% 0.2675

c4 2.705 0.5349 0.4939

C5 10.18 0.0970 0.08%

c6 46.9 0.00115 0.00106

1.0828 l.OOcm

Puesto que EYa no es @al  e 1.  la tcmpcratura  original es incorrecta. DespuQ  de ajustar las  y
para que sumen 1 como se mostr6,  el punto de rodo = 71 ‘C  cn lugar de los 66 ‘C  utilizados.
En forme similar, se deben corregir todas las composiciones de los platos  y las  temperaturas;
asimismo deben repetirse las nuevas L/G  obtenidas  a partir de balan-  de entalpla  con las
nuevas composiciones, las temperaturas, L /G y d c&ulo  de TtddeGeddes.

Las aplicaciones más complejas del fraccionamiento de varios componentes
se realizan en el campo de la refinaci6n  del petróleo. Los productos del petróleo
como gasolinas, naftas kerosenos, aceites de gasolina, aceites de combustible y
aceites lubricantes son mezclas de cientos de hidrocarburos, tantos que su identi-
dad y número real no pueden determinarse fWmente.  Por fortuna, como gene-
ralmente no son sustancias específicas las que se desean en estos productos, sino
más bien propiedades, se pueden establecer especificaciones acerca del rango de
ebullición, densidad, viscosidad y similares. Los fraccionadores para estos pro-
ductos no pueden diseflarse mediante los detallados metodos  que se acaban de
describir, sino que deben basarse en estudios de laboratorio en equipo a pequtia
escala. Como ejemplo que ilustra la naturaleza compleja de algunas de estas sepa-
raciones, Considérese el diagrama esquem&ico  de una planta para la destilación
inicial de un aceite crudo (figura 9.52). El aceite crudo, despues de un intercam-
bio de calor preliminar con varios de los productos de la planta, se pasa a traveS
de los tubos de un horno de gas, el calentador de caldera tubular. Aqui se evapora
una parte del aceite, parte que es algo mayor en cantidad que la que finalmente se
toma como productos evaporados. Luego, la mezcla de líquido y-vapor entra en
la gran torre de platos. Se introduce vapor vivo en el fondo para desorber las titi-
mas trazas de las sustancias vol&iles  del producto residual y este vapor sube por
la columna, en donde disminuye la presión efectiva y por ende la temperatura de la
destilación. El vapor y las sustancias más volátiles (gasolina cruda) que salen
del plato superior se condensan, el agua se separa y la gasolina se almacena. En el
esquema que se muestra aquí, el reflujo se logra separando una porción del
líquido en el plato superior y regretidolo  después de que se ha enfriado. El lí-
quido frío condensa parte de los vapores ascendentes para proporciona? el reflujo
interno. Una corriente lateral que contenga los hidrocarburos característicos del
producto de nafta deseado, puede separarse varios platos abajo de la parte supe-
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tiRef lu jo

Chimene

Alimentaci6n 11

Gasolina

A g u a

-$¿&---+  Gas6leo

Vapor

: JJ
Calentador de L *Crudo
alambique de tubos Fraccionador Separador destilado

Figura  9.52 Arreglo esquemhico,  planta cubierta para petróleo.

y@-*  Keroseno

rior de la torre. Puesto que en este punto también están presentes los componen-
tes de la gasolina más volátil, el líquido se desorbe con vapor en una pequefía
torre auxiliar de platos, y el vapor y la gasolina evaporada se envían de regreso al
fraccionador  principal. Entonces, la nafta desorbida se separa para ser almacena-
da. En forma similar se pueden separar el keroseno y el aceite de gasolina, pero
cada uno de ellos tiene que ser desorbido separadamente con vapor. Como se
muestra, los desorbedores de vapor individuales se construyen con frecuencia en
un único grupo, por razones de economía; por tanto, desde el exterior es dificil
apreciar los multiples propósitos que tiene la torre menor. Por lo común, los pro-
ductos separados deben procesarse posteriormente antes de considerar que se ha
terminado.

El disefio, metodo  de operación y número de productos de las unidades de
refinacibn  de este tipo pueden variar considerablemente de refinería a refinería.
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Efectivamente, para tener una flexibilidad de operaci6n  máxima, cualquier uni-
dad individual puede construirse, por ejemplo, con boquillas múltiples que intro-
duzcan la alimentación en diferentes platos, y con boquillas de separación de
diferentes corrientes laterales que permitan variaciones en la naturaleza de la ali-
mentacibn  y de los productos por preparar.

Destilación azeotrópica

Este es un caso especial de destilación de multicomponentes Iz3),  que se utiliza en
la separación de aquellas mezclas binarias muy dificiles o imposibles de separar
mediante el fraccionamiento ordinario. Si la volatilidad relativa de una mezcla bi-
naria es muy baja, la rectificación continua de la mezcla para obtener productos
casi puros exigirá relaciones de reflujo elevadas y requerimientos calorfficos
correspondientes elevados, torres de secci6n  transversal grande y gran número de
platos. En otros casos, la formacibn  de un azeotropo binario puede imposibilitar
la producci6n  de productos casi puros mediante fraccionamiento ordinario. En
estas condiciones, un tercer componente, algunas veces llamado “arrastrador”,
puede agregarse a la mezcla binaria, para formar un nuevo azeotropo de bajo
punto de ebullici6n  con aquel componente original, que gracias a su volatilidad,
pueda separarse fácilmente del otro componente original.

Como ejemplo de una operaci6n  de este tipo, considerese el diagrama de flu-
jo de la figura 9.53 para la separación azeotr6pica  de soluciones de ácido acético-
agua, en que se utiliza acetato de butilo como arrastrador t3?  El ácido acético
puede separarse del agua mediante métodos ordinarios, pero sólo con gran traba-
jo, debido a que los componentes, no obstante su amplia diferencia en puntos de
ebullición a presión atmosférica, son de baja volatilidad relativa (nbp acido acéti-
co = ll 8.1 “C, nbp agua = 100 “C). El acetato de butilo es sólo ligeramente so-
luble en agua; en consecuencia, forma un heteroazeotropo con ella (p.e. =
90.2 “C). Por lo tanto, si se agrega el suficiente acetato de butilo en la parte supe-
rior de la columna de destilación (l), para formar el azeotropo con toda el agua
de la mezcla de alimentación binaria, el azeotropo puede destilarse fácilmente se-
parándolo del ácido acético de alto punto de ebullición que queda como producto
residual. Durante la condensaci6n  el heteroazeotropo forma dos capas líquidas in-
solubles: una que es agua casi pura, aunque saturada con el éster: la otra, ‘ester  casi
puro, aunque saturado con agua. La segunda capa se regresa a la parte superior
de la columna y es la fuente del arrastre en la misma. La primera capa puede
desorberse de su pequen0 contenido en el arrastrador, en una segunda columna
pequena  (2). La separación del heteroazeotropo del ácido acético se realiza facil-
mente, de forma que se necesitan relativamente pocos platos en la torre principal.
Por otra parte, se debe proporcionar calor no ~610  para evaporar el agua en el
destilado principal, sino también para evaporar el arrastrador. La operación tam-
bién puede llevarse a cabo por lotes; en ese caso, se carga suficiente arrastrador en
la caldera, junto con la alimentación, para formar el azeotropo con el agua. En-
tonces, el azeotropo se destila.
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Azeotropo de 7 l I
Bster-agua

(1)
ALIMENTACl6N
DE VAPOR

C&  rica

en agua

T Azeotropo de
Bstar-agua

A g u a

Vapor
-

Ngura  9.53 Destiladn  azcotr6pica  de huido  acktico-agua  con acetato de butilo.

Algunas veces, el azeotropo que se forma contiene los tres componentes.
Ejemplo de esto es la deshidratación de la mezcla etanol-agua con benceno como
sustancia agregada. Las soluciones diluidas de etanol-agua pueden rectificarse
continuamente para dar, cuando mucho, mezclas que contienen 89.4% en mol de
etanol a presión atmosfkica, ya que esta es la composición del azeotropo
de punto de ebullición mínimo en el sistema binario. Al introducir benceno en la
parte superior de la columna alimentada con una mezcla de etanol-agua, el
azeotropo ternario que contiene benceno (53.9% mol), agua (23.3% mol), etanol
(22.8% mol) y que hierve a .64.9  “C, se separa fácilmente del etanol (pe =
78.4 “C)  que sale como producto residual. En este caso, también se separa el pro-
ducto azeotrópico en dos capas: una rica en benceno, que se regresa a la parte su-
perior de la columna como reflujo; la otra rica en agua, que se separa. Puesto que
la ultima capa contiene cantidades apreciables de benceno y de etanol, debe recti-
ficarse por separado. El azeotropo temario contiene proporciones molares casi
iguales de etanol y agua; en consecuencia, las soluciones diluidas etanol-agua se
deben rectificar previamente para producir el azeotropo binario rico en alcohol
que se utiliza como alimento.

En otros casos, el nuevo azeotropo que se forma no se separa en dos líquidos
insolubles, así que deben usarse mktodos  especiales para separarlos (la extracción
liquida, por ejemplo), pero esto es menos adecuado.
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Es obvio que la elección del arrastrador es muy importante. La sustancia
agregada debe formar de preferencia un azeotropo de bajo punto de ebullición
con uno solo de los componentes de la mezcla binaria que se desea separar (se pra
fiere que lo forme con el componente que se encuentra en menor cantidad, con el
fin de reducir los requerimientos caloríficos del proceso). El nuevo azeotropo debe
ser lo suficientemente volatil para que se pueda separar con facilidad del compo-
nente restante, de forma que aparezcan cantidades mínimas del arrastra-
dor en el producto residual. Si es posible, debe contener poca cantidad del
arrastrador, a fin de reducir la cantidad de evaporación necesaria en la destila-
ción. Es preferible que sea del tipo líquido heterogeneo, el cual simplifica bastan-
te la recuperación del arrastrador. Ademas, un arrastrador satisfactorio debe ser
(1) barato y obtenible con facilidad, (2) químicamente estable e inactivo frente a
la solución que se va a separar, (3) no corrosivo frente a los materiales comunes
de construcción, (4) no tóxico, (5) de bajo calor latente de evaporación, (6) de
bajo punto de congelamiento, para facilitar el almacenamiento y el manejo en exte-
riores, y (7) de baja viscosidad para que proporcione eficiencia elevada de los platos.

Se aplican los métodos generales de diseffo; la principal dificultad es la esca-
sez de datos vapor-líquido en el equilibrio para estas mezclas tan poco ideales tu).
Existen programas de computadora t4j.

Destilación extractiva

Este es un método de rectificaci6n  de multicomponentes, cuyo propósito es simi-
lar al de la destilaci6n  azeotr6pica.  A una mezcla binaria que es difkil  o imposible

Seccibn  d e

recuperach
del disolvente

Sección de
absorción

Alimentaci6n -J
Tolueno +
isooctano

‘J”“L.LaII”
Ic

Fenol

(1)

n.-.

4
Tolueno

Fracción mol de isooctano en el líquido
(base libre de fenol) Fenol + tolueno

(0) (6)

Figura 9.54 Destilación extractiva de tohmo-isooctano  con fenol [equilibrios vapor-liquido de
Drickamer, Brown y White: Tmns. AfChE, 41, 555 (MS)]. -
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de separar por los métodos ordinarios, se le agrega un tercer componente, conoci-
do como “disolvente”, el cual altera la volatihdad  relativa de los componentes
originales y permite, de esa forma, la separación. Sin embargo, el disolvente agre-
gado es de baja volatilidad; ni siquiera se evapora de modo apreciable en el frac-
cionador .

Como ejemplo de esta operación, considérese el proceso de la figura 9.54. La
separación de tolueno (pe = 110.8 “C)  de hidrocarburos paraflnicos del mismo
peso molecular aproximadamente, es o bien muy dificil o bien imposible debido a
la volatilidad relativamente baja o azeotropismo; sin embargo, esta separación es
necesaria para recuperar tolueno a partir de ciertas mezclas de hidrocarburos del
petróleo. Utilizando isooctano (pe = 93 “C)  como ejemplo de un hidrocarburo
paraflnico, en la figura 9.54a  se muestra que el isooctano es el más  volátil en esta
mezcla, pero la separación es obviamente difícil. Sin embargo, en presencia de fe-
nol (pe = 181.4 “C), la volatilidad relativa del isooctano aumenta, de forma que
la separación del tolueno es relativamente sencilla con aproximadamente 83 Vo en
mol de fenol en el liquido.  En la figura 9.54b se muestra un diagrama de flujo
para lograr la separación. En ese diagrama, la mezcla binaria se introduce mas  o
menos en el centro de la torre de destilación extractiva (1); el fenol, como disol-
vente, se introduce cerca de la parte superior, a fin de que posea concentraciones
elevadas en la mayorla  de los platos en la torre. En estas condiciones, el isooctano
se destila fácilmente como producto principal, mientras que el tolueno y el fenol se
separan como residuo. Aunque el fenol tiene un punto de ebullición relativa-
mente elevado, su presión de vapor es suficiente para que pueda evitarse su pre-
sencia en el producto principal. La sección de recuperación del disolvente en la
torre, que puede ser relativamente corta, sirve para separar el fenol del isooctano.
EI residuo de la torre debe rectificarse en una torre auxiliar (2),  para separar el to-
lueno del fenol que se recircula; esta es una separaci6n  relativamente sencilla. En
la práctica, el hidrocarburo paraflnico es una mezcla y no isooctano puro, pero el
principio de la separación es el mismo.

Un proceso de este tipo depende de la diferencia del alejamiento del ideal
entre el disolvente y los componentes de la mezcla binaria que se va a separar. En
el ejemplo dado, tanto el tolueno como el isooctano por separado forman solu-
ciones liquidas no ideales con el fenol, pero la no idealidad es mayor con el isooc-
tan0 que con el tolueno. Por 10  tanto, con las tres sustancias presentes, el tolueno
y el isooctano se comportan como una mezcla no ideal y su volatilidad relativa se
vuelve más alta. Las consideraciones de este tipo forman las bases para la elecci6n
de un disolvente para la destilación extractiva. Por ejemplo, si una mezcla de ace-
tona (pe = 56.4 “C) y metano1 (pe = 64.7 OC),  los cuales forman un azeotropo
binario, se van a separar por destilación extractiva, probablemente se puede esco-
ger un disolvente adecuado entre el grupo de alcoholes ahfaticos.  El butano1
(pe = 117.8 OC),  puesto que es un miembro de la misma serie hom6loga,  pero no
muy alejado, forma soluciones básicamente ideales con el metanol, las cuales se
separan fácilmente. Sin embargo, formará soluciones que se desvían positiva-
mente del ideal con la acetona; por lo tanto, los equilibrios vapor-liquido
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acetona-metano1 se alteraran sustancialmente en mezclas ternarias. Si el butano1
no forma un azeotropo con la acetona y si altera el equilibrio vapor-líquido de la
mezcla acetona-metano1 lo suficiente para destruir el azeotropo en este sistema,
servirá como un disolvente para la destilación extractiva. Cuando las dos sustan-
cias de la mezcla binaria que se va a separar son muy parecidas químicamente,
será necesario un disolvente de naturaleza química completamente distinta. Por
ejemplo, la acetona y el furfural son útiles como disolventes en la destilación
extractiva para separar los hidrocarburos 2-butano y n-butano.

Generalmente, las cualidades de un disolvente para la destilación extractiva
son [16,  51,  611:

1. Alta selectividad, o habilidad para alterar de tal modo el equilibrio vapor-
líquido de la mezcla original que permita su fácil separacibn, pero que utíli-
ce, sin embargo, pequefias cantidades del disolvente.

2. Elevada capacidad para disolver a los componentes de la mezcla que van a
separarse. Con frecuencia, sucede que las sustancias que son completa-
mente inmiscibles con la mezcla son muy selectivas; empero, sí no se
pueden lograr concentraciones suficientemente elevadas del disolvente en
la fase líquida, la capacidad para la separación no puede desarrollarse
completamente.

3. Baja volatilidad, con el fin de prevenir la evaporacibn  del disolvente con el
producto principal y de mantener una concentración elevada en la fase
líquida. Son especialmente útiles las sales no volátiles t15].

4. Separatibilidad. El disolvente debe poder separarse con facilidad de la
mezcla a la cual se adicionó; en particular, no debe formar azeotropos con
las sustancias originales.

5. Se aplican las mismas consideraciones de costo, toxicidad, caracter corrosi-
vo, estabilidad química, punto de congelamiento y viscosidad que para los
arrastradores en la destilacion azeotrópica.

Se aplican los métodos generales de diseño de la destilación de multicom-
ponentes. Puesto que en la mayoia  de los casos todos los componentes de las
corrientes de alimentación se encuentran en los residuos, puede utilizarse el méto-
do de Lewis y Matheson; se empieza en el fondo y se continúa el cálculo hasta la
parte superior. Habrá un flujo óptimo de circulación del disolvente: los flujos pe-
queños de disolvente requieren muchos platos, pero los diámetros de la columna
son pequeños; las relaciones grandes requieren menos platos, pero necesitan
diámetros mayores de la columna; también los costos de circulación del disolven-
te son mayores.

Comparación entre la destilación azeotrópica y la extractiva

Generalmente es cierto que la adición -de una sustancia extraiia  a un proceso,
como un arrastrador o disolvente, no es deseable. Puesto que nunca puede elimi-
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narse completamente, dicha sustancia agrega una impureza inesperada a los pro-
ductos. Hay pérdidas inevitables (generalmente) del orden de 0.1% del flujo de
circulación del disolvente); estas perdidas pueden ser grandes, ya que las rela-
ciones disolvente/alimentaciión  frecuentemente deben ser mayores de 3 o 4 para
que sean efectivas. Se debe mantener un inventario y una fuente de suministro.
Ademas de que los costos de recuperación del disolvente pueden ser elevados, se
introducen nuevos problemas en la elección de materiales de construcción. Por lo
tanto, estos procesos sólo se deben considerar si, a pesar de todos estos proble-
mas, el proceso resultante es menos costoso que la destilación tradicional.

De ordinario, la destilación extractiva se considera mas deseable que la desti-
lación azeotrópica,  puesto que (1) se tiene una elección mas amplia del compo-
nente adicionado debido a que el proceso no depende de la formación accidental
de un azeotropo (2) generalmente se deben volatilizar cantidades menores de
disolvente. Sin embargo, la ultima ventaja puede desaparecer si la impureza vola-
tilizada es un componente menor de la alimentación y si la composición del azeo-
tropo es favorable, o sea, baja composición en disolvente. Por lo tanto, en la
deshidratación de etanol a partir de una solución etanol-agua al 85.6% en mol, es
más económico formar un azeotropo entre el agua y n-pentano como arrastrador
que utilizar etilenglicol como disolvente en la destilación extractiva t3j. Quizá su-
ceda lo contrario con una alimentaci6n  más diluida de alcohol.

DESTILACIÓN AL VACfO

Muchas sustancias orgánicas no pueden calentarse ni siquiera a temperaturas prbxi-
mas a sus puntos normales de ebullición, porque se descompondría química-
mente. Entonces, si estas sustancias se van a separar por destilacibn,  se deben
mantener bajas la temperatura correspondiente y la presión. El tiempo de ex-
posición de las sustancias a la temperatura de destilación tambien  debe mante-
nerse en el mínimo, puesto que de esta forma se reducirá la descomposici6n  tér-
mica. Para destilaciones a presiones absolutas del orden de 7 a 35 kN/m2  (1 a 5
lb,/in2),  se deben utilizar torres empacadas, se pueden diseflar platos de capucha
y perforados con caídas de presión cercanas a 350 N/m2  (0.05 lb,/in2,  o 2.6 mm
Hg); también se utilizan diseños más sencillos, como la torre de aspersión de la fi-
gura 6.18, para los cuales las caídas de presión son del orden de 0.015 psi (0.75
mm Hg). Las columnas de aspersibn agitadas mecánicamente y las de paredes
mojadas proporcionan caídas de presión aún mas pequeñas [4sl.

En la destilación de muchos productos naturales, como en la separación de
vitaminas a partir de aceites animales y de pescado, lo mismo que en la separación
de muchos productos sintéticos industriales (como plastificantes), la temperatura
no puede exceder los 200 a 300 “C, aproximadamente; a estas temperaturas, las
presiones de vapor de las sustancias pueden ser de una fracci6n  de milímetro de
mercurio. Por supuesto, el equipo tradicional es completamente inadecuado para
estas separaciones, no ~610  porque la caída de presión provocaría temperaturas
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elevadas en el fondo de las columnas, sino tambi&n  porque el largo tiempo de ex-
posición a las temperaturas predominantes induciría una elevada retenci6n.

Destilación molecular

Esta es una forma de destilación a presión muy baja, que se lleva a cabo indus-
trialmente a presiones absolutas del orden de 0.3 a 3 N/m2 (0.003 a 0.3 mm Hg);
es adecuada para las sustancias sensibles al calor que se describieron antes.

La rapidez a la cual ocurre la evaporación en una superficie líquida esta dada
por la ecuación de Langmuir,

(9.213)

en donde R ’ es la constante gaseosa. A presiones ordinarias, sin embargo, la rapi-
dez neta de evaporación es mucho menor que ésta, debido a que las moléculas
evaporadas regresan al líquido después de que ocurren choques en el vapor. Re-
duciendo la presión absoluta a valores utilizados en la destilación molecular, la
trayectoria media libre de las moléculas se vuelve muy grande, del orden de 1 cm.
Entonces, si la superficie de condensación se coloca tan sólo a unos cuantos
centímetros de la superficie líquida que se esta evaporando, muy pocas moléculas
regresaran al líquido y la rapidez neta de evaporación de cada sustancia en una
mezcla binaria se aproximará a la dada por la ecuación (9.213). Ahora, la compo-
sición del vapor, o la composici6n  del destilado, será diferente de la proporcionada
por una evaporación ordinaria en el equilibrio y la relación de los componentes
en el destilado se aproximara a

NA
N,=

moles de A E pA/Mi5
moles de B PB/  MiY

(9.214)

Sin embargo, si esta relación se va a mantener, la superficie del líquido debe reno-
varse rápidamente, porque de lo contrario la relación de los componentes en la
superficie cambiará al continuar la evaporaci6n. La agitación o ebullición vigoro-
sas durante las destilaciones ordinarias no ocurren en las condiciones de la dcstila-
ción molecular; en muchos aparatos se obliga al líquido a fluir a manera de una
delgada película sobre una superficie s6lida; de esta forma se renueva conti-
nuamente la superficie y al mismo tiempo se mantiene una baja retenci6n del
líquido.

En la figura 9.55 se muestra un aparato utilizado industrialmente para lograr
una destilación molecular [r9*  a5l. El líquido degasificado que se va a destilar se
introduce continuamente en el fondo de la superficie interna de un rotor, una su-
perficie cónica giratoria. El diámetro del rotor puede ser de 1.5 m en la parte
superior y puede girar a velocidades de 400 a 500 rpm. Entonces, una película
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muy delgada del líquido  que se va a destilar, de 0.05 a 0.1 mm de espesor, se ex-
tiende sobre la superficie interna y viaja rápidamente hasta la parte periférica su-
perior bajo la accibn  de la fuerza centrífuga. Se proporciona calor al líquido a
través del rotor mediante calentadores eléctricos y el material evaporado se con-
densa sobre el condensador con forma de persiana y enfriado con agua. Este se
mantiene a temperaturas lo suficientemente bajas para evitar la reevaporación o
el retorno al líquido de las moléculas evaporadas. El residuo líquido se recoge en
la trampa de recoleccion  en la parte superior del rotor; el destilado se deja escurrir
por los canales de recolección en el condensador. Cada producto se bombea desde
el cuerpo de la caldera, que está evacuada a las presiones bajas necesarias para la
destilación molecular; el tiempo que las sustancias permanecen en la caldera es
muy corto, del orden de un segundo o menos. Un aparato de este tipo es capaz de
manejar de 5(10e5)  a 25(10q5)m3/s  del líquido que se va a destilar y da una sepa-
ración del 80 al 95% de la indicada en la ecuacion  (9.214). Se requieren destila-
ciones múltiples para las separaciones de varias etapas tzo*  321.

Salida del destil

C o n d e n s a d o r

Figura 9.55 Sección esquemática, caldera centrífuga molecular de Hickman I191.

Las calderas de película descendente están formadas por dos tubos verticales
concéntricos. El tubo interior se calienta internamente y el líquido que se va a des-
tilar fluye como una película delgada y en forma descendente por la pared exte-
rior del tubo interior. El tubo exterior es el condensador, y el espacio anular esta
al vacío. Algunos arreglos de este tipo exigen la limpieza continua de la nelícula
mediante una hoia  giratoria.
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NOTACIÓN DEL CAPÍTULO 9

Se puede utilizar cualquier conjunto consistente de unidades.

a
A

B
c
d
D
Eo
b.i
F

8,
G

8

H

HG
H,L
H 1OG
H10.5
AHs
1, J
k:
k;
K;

L

i

L,

M
N
N,
Np
4,
N~L
N fOC
N IOL
P
P
4

Pg
0”

hea  interfacial espcdfica,  Lz/L3
componente mhs  volh.il  de una mezcla binaria factor de absorción = L /mG,  adimen-
sional
componente menos vol&til de una mezcla binaria
capacidad calorifica molar a presih  constante. FUmoI  T
operador diferencial
flujo del destilado, moVe para torres de platos, mol/L’e  para torres empacadas
eficiencia global del plato, fraccionaria
eficiencia del plato de vapor de Murphrce,  fraccionaria
flujo de alimentach,  mol/e  para torres de platos, mol/L*e para torres empacadas
cantidad de alimentación, destilación por lotes. mol
(con subindices  G o L) coeficientes de transferencia de masa, moVL*e
factor de conversión, ML/Fe*
flujo del vapor, sección de enriquecimiento, moVe para torres de platos, moVL*e
para torres empacadas
flujo del vapor, sección de agotamiento, moVe  para torres de platos, moVL*e  para-
torres empacadas
entalpía  molar, FL/mol
altura de la unidad de transferencia del gas, L
altura de la unidad de transferencia del liquido. L
altura de una unidad de transferencia global del gas, L
altura de una unidad de transferencia global del líquido, L
calor integral de solución por mol de soluci6n.  FL/mol
componente 1. J
coeficiente de transferencia de masa del liquido, mol/L*e(frpeei6n  mol)
coeficiente de transferencia de masa del gas, mol/L*e(fraccibn  mol)
coeficiente global de transferencia de masa del líquido, moVL*e(fraccibn  mol)
coeficiente global de transferencia de masa, del gas, mol/L*e(fracci6n  mal)  de flujo del
líquido, secci6n  de enriquecimiento, mol/8  para torres de platos, mol/L*e  para torres
empacadas
flujo del líquido, sección de agotamiento, moVe para torres de platos, mol/L*e para
torres empacadas
flujo de reflujo externo, mol/e  para torres de platos, mol/L*e para torres empacadas
coeficiente de distribución en el equilibrio, y+  /x, y/x+, adimensional
peso molecular, M/mol
flux de transferencia de masa, moVL*e
número minimo de platos
número de platos ideales
número de unidades de transferencia del gas
número de unidades de transferencia del liquido
número de unidades globales de transferencia del gas
ntimero  de unidades globales de transferencia del líquido
presión de vapor, F/L*
presión parcial, F/L*
cantidad definida en la ecuación (9.127)
rapidez neta de calentamiento, FL/8
cantidad definida en la ecuación (9.60),  FL/mol
cantidad definida en la ecuación (9.70),  FL/mol
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QB

QC

QL
R
R’
R,
s
1
T
V
W
X

X*

Y
Y*

z
lx
aJC

h

P
z
cp

Subindices

a

A B
D
e
f
F
G
h k

s
0
W

2

calor agregado al rehervidor, FL43 para torres de platos, FL/L%  para torres empaca-
das
calor eliminado en el condensador, FL/0  para torres de platos, FL/L2e  para torres em-
pacadas
pkiida  calorífica, FL/8  para torres de platos, FLIL%  para torres empacadas
relación de reflujo ezterno.  mal reflujo/mol  destilado. mollmol
constante del gas, FL/mol T
relación de reflujo mínimo, moles reflujo/moles  destilado, mol/mol
factor de desorci6n.  mG/L.  adimensional
tempera tura ,  T
temperatura absoluta ,  T
velocidad permisible del vapor, L/t3
flujo del residuo, molle  para torres de platos, mol/L28 para torres empacadas
concentración (de A en mezclas binarias) en el liquido. fracción mol
x en equilibrio con y,  traceUn  mol
concentración (de A en mezclas binarias) en el gas, fracción mol
y en equilibrio con x, fracción mal
concentraci6n  promedio en una soluci6n  o mezcla de varias fases, fracción mal
altura del empaque, L
volatilidad relativa, definida en la ecuación (9.2). adimensional
volatilidad relativa del componente J con respecto al componente C, adimensional
coeficiente de actividad, adimensional
punto de diferencia, representa una corriente ficticia, mol/e  para torres de platos,
mol/L2e para torres empacadas
calor latente molar de evaporaci6n.  FL/mol
densidad, M/L3
sumator ia
raíz de la ecuaci6n  (9.165)

intersección de la línea de operación
componentes  A,  B
destilado
secci6n  de enriquecimiento
plato de alimentaci6n
alimentacibn
g=
componente clave pesado
interfase; cualquier componente
componente clave ligero
líquido
plato m;  mínimo
plato n
punto de ebullici6n
promedio
plato r
sección de agotamiento
corriente de reflujo; condici6n  base para la entalpia
residuo
fondo de la torre empacada; plato 1
parte superior de la torre de platos; plato 2
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PROBLEMAS

9.1 Las soluciones de metano1 y etanol son b&sicamente  ideales.
a) Calcule los equilibrios vapor-líquido para este sistema a 1 y 5 atm abs  de presion  y graficar

los diagramas xy y txy  a cada presión.
b) Para cada presión, calcule las volatilidades relativas y determine un valor promedio.
c ) Utilizando la ecuaci6n  (9.2) con las volatilidades promedio, compare los valores dey*  en

cada valor de x, obtenido de esta forma, con los valores calculados directamente a partir
de las presiones de vapor.

9.2 Se va a destilar por arrastre de vapor un lote de 1 000 kg de nitrobenceno, para eliminar una
pequena  cantidad de una impureza no volátil. insuficiente para influir sobre la presión de va-
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por del nitrobenceno. La operaci6n  se va a realixar  en una caldera con chaqueta adaptada con
un condensador y un recibidor del destilado. Se introduce vapor saturado a 35 kN/m2  (5.1
lbr/in2)  manomttrica  en la chaqueta de la caldera como medio de calentamiento. El nitroben-
ceno se carga en la caldera a 25 “C  y es basicamente  insoluble en agua.

Se introducir8 continuamente agua líquida a 25 “ C en el nitrobenceno en la caldera, de
forma que siempre se mantenga cierto nivel de agua liquida. La mezcla se destila a presi6n  at-
mosferica.  (a) LA que  temperatura se lleva a cabo la destilación? (6)  ~Qut  cantidad de agua se
evapora? (c) ¿Cuanto  vapor se debe condensar en la chaqueta de la caldera? Despreciese el ca-
lor necesario para que la caldera alcance la temperatura de operación. La capacidad calorífica
del nitrobenceno es 1 382 J/kg . K; su calor latente de evaporaci6n  puede determinarse me-
diante los metodos  del capítulo 7.

9.3 Una solución tiene la siguiente composición, expresada como fracción mol: etano, 0.0025; pro-
pano, 0.25; i-butano, 0.185; n-butano. 0.560; i-pentano. 0.0925. A continuaci6n,  la presi6n  es
de 10 bars  (145 Ibr/in2)  abs.  Utilícense los coeficientes de distribuci6n  en el equilibrio del no-
mograma de Depriester (vease  el ejemplo 9.3).

u) Calcule el punto de burbuja.
6) Calcule el punto de rocio.

c) La soluci6n  se va a evaporar instantáneamente con el fin de evaporar 40% en mol de la ah-
mentaci6n.  Calcule la composición de los productos.

d) La soluci6n  se destila diferencialmente para producir un residuo que contenga 0.80 frac-
cibn  mol de n-butano. Calcule la composición toetal  del residuo y el porcentaje de la ali-
mentación que se evapora.

9.4 Los datos vapor-líquido en el equilibrio a 1 atm abs.  los calores de solución, las capacidades
caloríficas y los calores latentes de evaporaci6n  para el sistema acetona-agua son:

x fracción Calor int.  de y*  fracci6n temperatura Capac.  calor. a
mol de acetona sol. a 15 “C, mol en equil. de vapor-líquido 17.2 “C,
en el líquido kJ/kmol  sol. acetona en vapor “ C kJ/kg sol * “C

0.001
0.01
0.02
0.05
0.10
0.15
0.20
0.30
0.40
0.50
0.60
0.70
0.80
0.90
0.95
1.00

0

- 188.4
-441.3
-668.7
-170
-186
-719
-509
-350.1
-252.6

0.00 100.0
0.253 91.7
0.425 86.6
0.624 15.7
0.755 66.6
0.798 63.4
0.815 62.2
0.830 61.0
0.839 60.4
0.849 60.0
0.859 59.5
0.874 58.9
0.898 58.2
0.935 57.5
0.%3 57.0
1.00 56.5

4.187
4.179
4.162
4.124
4.020
3.894
3.810
3.559
3.350
3.140
2.931
2.163
2.554
2.387
2.303

1,  “C

Capac. calor.
acetona, kJ/kg . “ C

2 0 31.8 65.6 93.3 loo

2.22 2.26 2.34 2.43

Calor lat. de
evap., kJ/kg

1 0 1 3 976 917 863 850
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C&nrle  las entalpias  de los hquidos  y vapores saturados con la relación a acetona y agua a
15 “C  y graSque el diagrama de analpía-cowemraci6nn.  a 1 atm  abs.  Tengase  presente lo ante
rior para utilizarlo en los problemas 9.5.9.6 y 9.9.

9 .S Una mezcla líquida que contiene 60% en mal de acetona, 40% en mol de agua, a 26.7 “C.  se va
a evaporar instantánea y continuamente a 1 atm de presMn,  para evaporar 30% en mol de ali-
mentaci6n.
u) &Ml sera la composición de los productos y la temperatura en el separador. si se estable

ce el equilibrio?
6) LCu&nto  calor, kJ/kmol de alimentación. se  requiere?

Respuesta.: 13 590.
c) LSi los productos se enfrían a 26.7 OC.  cuanto calor, kUkmo1  de alimentaciãn, se tiene

que eliminar para cada uno?
9.6 Un vapor a 1 atm de presi6n;  que contiene 50% en mol de acetona y 50% en mol de agua, se su-

jeta a una condensación en el equilibrio para obtener 50ñ  en mol de la alimentación en estado
liquido. Calcule las composiciones del vapor y del liquido en el equilibrio, la temperatura en el
equilibrio y el calor que se tiene que eliminar, J/kmol.

9.7 Se destila diferencialmente la solución liquida del problema 9.5 a 1 atm de presión para evapo-
rar 30% en mol de la alimentación. Calcule la composición del destilado y el residuo compues-
tos. Compare con los resultados del problema 9.5.
Respwstaz  y,,  = 0.857.

9.8 Una olla con chaqueta se carga originalmente con 30 moles de una mezcla que contiene 40% en
mol de benceno, 60% en mol de tolueno. Los vapores de la olla pasan directamente a un con-
densador total y el condensado se separa. Se estA  agregando continuamente en la olla un
liquido de la misma composici6n  que la carga con un flujo de 15 moles/h. El calor en la olla se
esta regulando para generar 15  moles vapor/h, de forma que el contenido molar total en la olla
permanece constante. La mezcla es ideal y la volatilidad relativa promedio es 2.51. La destila-
ción es b&sicamente  diferencial.
u) ¿Cuanto  tiempo se tendra  que operar la olla antes de que se produzca un vapor que con-

tenga 50% en mol de benceno y cual es la composición del destilado compuesto?
Respuestaz  1.466 h, 0.555 fracción mol de benceno.
6) Si la rapidez con la que se proporciona calor a la caldera se regula incorrectamente de for-

ma que se generan 18 moles/h de vapor, &u&nto  tiempo se tardar6 en producir un vapor
que contenga 50% en mol de benceno?

Respuesta: 1.08 h.
9.9 Una olla contiene 50 kmol de una solución acuosa diluida de metano&  fracción mol de metano1

= 0.02, en el punto de burbuja; se está burbujeando continuamente vapor de agua. El vapor
entrante agita el contenido de la olla de forma que siempre se encuentra en una composición
uniforme; el vapor producido, siempre en equilibrio con el líquido, se separa. La operación es
adiabatica. Para las concentraciones que aquí se encuentran se puede suponer que la entalpía
del vapor de agua y del vapor desprendido son iguales; la entalpía del líquido en la olla es b&si-
camente  constante y la volatilidad relativa es constante en 7.6. Calcule la cantidad de vapor de
agua que se debe introducir para reducir la concentración del metano1 en el contenido de la olla
hasta 0.001 fracción mol.
Respuesta: 2Q.5 kmol.

Fraccionamiento continuo: método de Savarit-Ponchon.

9.10 Se van a fraccionar diez mil libras por hora de una solución de acetona-agua, que contiene 25%
en peso de acetona, a 1 atm de presión. Se desea recuperar 99.5% de la acetona en el destilado a
una concentraci6n  de 99% en peso. La alimentación se va a tener a 26.7 OC  (80 “P) y se va a pra
calentar mediante un intercambio de calor con el producto residual del fraccionador, que a su
vez se va a enfriar a 51.7 “ C (125 “F).  Los vapores destilados se van a condensar y enfrhu  a
37.8 “ C mediante agua de enfriamiento que entra a 26.7 “ C y sale a 40.6 “C. El reflujo se
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va a regresar a 37.8 “ C con una relaci6n  de reflujo LdD  = 1.8. Se va a utilixar  vapor vivo, a
70kN/mZ,  en la base de la torre. La torre va a estar aislada para reducir la pkrdida  calorífica

a valores despreciables. Las propiedades físicas se dan en el problema 9.4. Calcule:
u) El flujo y composición del destilado y reflujo, por hora.
6) La carga calorífica del condensador y el flujo del agua de enfriamiento, por hora.
c ) El flujo del vapor y del residuo y la composici6n  del residuo, por hora.

cf) La entalpía de la ahmentaciõn  al entrar en la torre y su condici6n  (expresada cuantitativa-
mente).

e) El numero de platos ideales requerido si la alimentaci6n  se introduce en la óptima ubica-
cibn.  Utilixar  papel para graficar grande y un Iápix afiio.

Reqmsta:  1 3 . 1 .
j) El flujo, kg/h,  del líquido y del vapor en el plato superior, en x = 0.6,0.1,0.025,  y en el

plato inferior. Para una torre de di&metro  uniforme, las condiciones del plato que contro-
la el diametro,  si el criterio en un limite  del 75Va a la inundaci6n.

9.11 En una destilaci6n  binaria, el condensador de vapor principal debe mantenerse a una tempera-
tura que requiere ligera refrigeración; la capacidad de refrigeración que se posee es muy limita-
da. La temperatura del rehervidor es muy alta y la fuente de calor de alta temperatura que se
tiene tambien  es muy limitada. Como consecuencia se adopta el esquema que se muestra en la
figura 9.56, en donde el condensador intermedio E y el rehervidor S operan a temperaturas mo-
deradas. Los condensadores C y E son condensadores totales, que llevan a los llquidos a sus
puntos de burbuja. El rehervidor S es un evaporador total, que produce vapor saturado. Las
perdidas de calor son despreciables, D = W;  la relación de reflujo externo R = LdD  = 1.0;
las demás condiciones se muestran en la figura. El sistema sigue las suposiciones de McCabe
Thiele (H,x y H,y  son rectas y paralelas). La alimentación es un líquido en su punto de burbuja.

F

Figura 9.56 Arreglo para el Prob. 9.12.
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u) Por mol de alimentach,  calcule el flujo de todas las corrientes, el tamaIIo  relativo de las
cargas t&mhs  de los dos condensadores y el tamaIIo  relativo de las cargas tkxmicas  de los
dos evaporadores.

b) Establezca las coordenadas de todos los puntos de diferencia. Trace el diagrama Hry y lo-
calice los puntos de diferencia; muéstrese cómo esthn  relacionados con la alimentación.
Muestre la construcción por platos.

9.12 Una columna de destilach  se opera a una temperatura inferior a la del entorno (como en la
destilación de aire). Debido al imperfecto aislamiento, toda la secci6n  de enriquecimiento esti
sujeta auna fuga de calor interno de Qr  J/s,  mientras que en toda la seccibn  de agotamiento es-
ti sujeta a una fuga de calor interno de Qr J/s.  Aparte de las fugas de calor, el sistema tiene to-
das las caracterlsticas  que satisfacen los requerimientos de McCabe-Thiele.

f

= 1.0

(b)

,

Figura 9.57 Arreglo para el Prob. 9.13.
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u) Trace los diagramas Hky  y xy y segale  las coordenadas de todos los puntos significativos.
Las curvas de operacibn  en el diagrama xy,  tson  cóncavas hacia arriba o hacia abajo?

¿J) Para una carga tkmica  dada del condensador, explique qu¿  es mejor: disefiar  una nueva
columna que reduzca al minimo la fuga de calor interno, o aprovechar en todo lo posible
la fuga de calor. Considkse  la carga tCrmica  del rehervidor libre, obtenible del entorno.

c ) Supóngase que la columna con la fuga de calor interna se opera a la mkima  carga térmica
del rehervidor, limitada por la superficie de transferencia de calor que se posee. Entonces,
la columna se aisla por completo, eliminando b&sicamente  la fuga de calor, pero sin alterar la
carga t&mica  del rehervidor, o bien sin alterar la operaci6n.  Explique que si la separación
que se obtiene es mejor que, peor que o igual que antes de que se instalara el aislamiento.

9.13 Se disefló  una torre de destilaci6n  para una soluci‘ón binaria con un condensador parcial, utili-
zando LdD  = 1.0, como en la figura 9.574.  Cuando se construyó, se instaló incorrectamente
la tuberia, como en la figura 9.576. Entonces, se consideró que el error habla sido afortunado,
puesto que el reflujo mas  rico proporcionaria  un destilado separado m&s rico que el previsto.
La mezcla que se va a destilar tiene todas las caracterlsticas  de una mezcla que obedece las
suposiciones de McCabeThiele.  Para una relación de reflujo = 1 .O,  el reflujo en el punto de
formaci6n  de burbuja y para el rearreglo de la figura 9.57b.
u) Tracense  los diagramas de Ponchon-Savarit  y el xy para las partes de la columna que se in-

dican en la figura. SeWense las concentraciones indicadas de vapor y liquido.
b) Establezcase  si en verdad el destilado sera ntas  rico que el que se plane  originalmente.

9.14 En la figura 9.58~  se muestran algunos de los platos superiores de un fraccionador  tradicional.
Se ha sugerido que puede obtenerse un destilado más rico mediante el esquema que se muestra
en la figura 9.58b,  debido al reflujo ntas  rico en el plato 1. Todos los platos son ideales. El con-
densador es un condensador total. que lleva al liquido a su punto de burbuja en los dos casos.
Para los dos rearreglos, LdD  = LdL,, = 1.0.
u) Para una mezcla binaria que sigue en todos los aspectos las suposiciones simplificadoras

de McCabe-Thiele,  tracense  completamente settalados  los diagramas Hxy y xy para el es-
quema de la figura 9.58b.  Mhrquese  sobre el diagrama Hxy la ubicacibn  de cada corriente

LR A

Lo
CB LA

t

Gl
6

2

Cu)

Figura 9.58 Arreglo para el Prob. 9.14.
(6)
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en la fgura  9.586 y los puntos de diferencia requeridos. Mubtrense  las líneas de construc-
cibn  y las de unión.

b) Respecto de todas las demAs  circunstancias similares, demutstrese  que de hecho el es-
quema de la figura 9.586 proporciona un destilado mds  pobre que el de la figura 9.58a.

Fneeionamknto  continuo:  mhdo  de McCabe-Tbk4e

9.15 Se va a fraccionar continuamente una soluci6n  de tetracloruro de carbono y disulfuro de car-
bono que contiene 50% en peso de cada uno de ellos, a presión  atmosférica, a un flujo de 4 000
kg/h. El producto destilado va a contener 95% en peso de disulfuro de carbono y el residuo
0.5%. Se va a evaporar 30% en md  de la alimentación antes de que entre en la torre. Se utilira-
rA  un condensador total; el reflujo va a regresarse a su punto de burbuja. Los datos en el
equilibrio (The Chemical Engineers’  Handbook. 4a. ed., p. 13-5),  x, y = fracción mol de CS$

1,  “C

~

X Y*

76.7 0 0

74.9 0 .02% 0.0823
73.1 0.0615 0.1555
70.3 0.1106 0.2660
68.6 0.1435 0.3325
63.8 0.2585 0.4950

X Y’

0.3908 0.6340
0.5318 0.7470
0.6630 0.8290
0.7574 0.8780
0.8604 0.9320
1.090 1.000

u) Calcule el flujo de los productos, kg/h.
b) Calcule la relación de reflujo mfnimo.
c) Calcule el número minimo de platos ideales.  grafícamente  o por la ecuaci6n  (9.85).
d) Calcule el n6mero  de platos te6ricos  que se requieren en una relación de reflujo igual al

doble del mínimo y la posici6n  del plato de afimentaci6n.
Respuesta: 12.5 platos ideales.
e) Calcule la eficiencia global del plato de una torre de platos perforados de diseno  tradi-

cional y el numero de platos reales.
fi Utilizando la temperatura del destilado como la temperatura bpe,  calcular la entalpfa  de

la alimentaci6n,  los productos y el vapor que entra en el condensador. Calcule las cargas
t6rmica.s  del condensador y del rehervidor. Los calores latentes y especificos  se encuentran
en The Chemical Engineers’ Handbook, 5a. Cd., pp. 3-116 y 3-129.

9.16 Se va a fraccionar continuamente una soluci6n  de tetracloruro de carbono y disulfuro de car-
bono que contiene 5O(lr  en peso de cada uno, para obtener un destilado y un residuo que con-
tengan 99.5 y 0.5% en peso, respectivamente. La abmentaci6n  se tiene en su punto de burbuja
y el reflujo se va a regresar al punto de burbuja.

Se posee una torre de platos perforados de disetto  tradicional, propia para ser utilizada a
1 atm abs  de presi6n.  El diametro  es de 0.75 m (30 in) y contiene 26 platos de flujo transversal
idtnticos  con un espaciamiento de 0.50 m (20  in).  sólo hay una boquilla de aliien&ión  en el
décimo  plato a partir de la parte superior. Cada plato contiene un derramadero recto, 0.46 m
(18 in) de longitud, que se extiende 65 mm (2.5 in)  del piso del plato. El &rea perforada es 12%
del Area activa de la lamina perforada. Hay un condensador y rehervidor adecuados. Los datos
en el equilibrio se encuentran emtmerados  en el problema 9.15.

Los productos listados representan las purezas mínimas aceptables; no se garantizan pu-
rezas m&s altas con una carga tcrmica  adicional 0 una capacidad menor. Calcule el flujo maxi-
mo de alimentación que ta columna puede manejar. según se preve,  en forma raaonable.
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9.17 Obskvese  la figura 9.46, el diagrama de McCabcThiele para separar mezclas parcialmente
miscibles. Determine las coordenadas del punto de intersecci6n  de la linea de operaci6n  de la
sección de enriquecimiento de la torre 1 y la diagonal a 45 ’ del diagrama.

9.111 Se va a fraccionar continuamente una soluci6n  acuosa de furfural que contiene 4% en mal de
furfural, a 1 atm  de presi6n  para obtener soluciones que contengan 0.1 y 99.5% en mol de fur-
fural, respectivamente, La alimentación es un líquido en el punto de burbuja. Los datos en el
equilibrio estAn  en  The Chemiwl  Engineers’  Handbook, 4a. Cd.. p. 13-5. x, y = fracci6n  mal
de furfurah

f, “C x Y* 1, “C X YL

100. 0 0 100.6 0.80 0.11
98.56 0.01 0.055 109.5 0.90 0.19
98.07 0.02 0.080 122.5 0.92 0.32
97.90 o.ot! 0.092 146.0 0.94 0.64
97.90 0.092 0.092. 154.8 O.% 0.81
97.90 0.50 0.092 158.8 0.98 0.90
98.7 0.70 0.095 161.7 1.00 1.00

u) Trace un esquema para la separaci6n  mediante rehervidores de tipo olla y determine el nú-
mero de platos ideales necesarios para una rapidez de evaporación de 1.25 veces el mínimo
para un n6mero  infinito de platos.

b) Repita a, utilizando vapor vivo a presi6n  atmosférica. a fin de que la torre produzca un
producto rico en agua, con 1.25 veces el minimo  de rapidez del vapor y de evaporaci6n.

c) ¿En  cual de los esquemas se tiene la mayor p¿rdida  de furfural hacia el producto rico en
agua?

9.19 ge van a desorber  con vapor mil kilogramos por hora de una solución de anilina-agua que con-
tiene 7% en peso de anilina. en el punto de burbuja, en una torre empacada con sillas de Rerl
de 38 mm (1.5 in),  con vapor vivo para separar el 99% de la anilina. El vapor principal conden-
sado se va a decantar a 98.5 OC,  y la capa rica en agua se va a regresar a la columna. La capa
rica en anilina se va a separar como producto destilado. El flujo del vapor va a ser de 1.3 veces
el minimo. Disefle  la torre para una caida de presi6n  de 400 (N/m’)/m  en la parte superior. No-
ta: Para concentraciones en las cuales la curva en el equilibrio es casi recta, es posible utilizar
números y alturas globales de las unidades de transferencia.
Respuesta : 6.5 m de empaque.

Datos: A 98.5 “C,  la solubiidad de la anilina en agua es 7.02 y 89.90 Vo en peso de anilina. Los
equilibrios vapor-líquido a 745 mm Hg. presión a la cual se va a operar la torre, son [Griswold
et al.. Ind.  Eng. Chem.. 32, 87‘8 (1940)):

x = fracción 0.004

0.0185

I

1.0263  0.0338

0.010

l-t0.03575 t

0.012

3.03585

#
Dos fases
líquidas,
98.5 “ C

0.0360
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9.29 Una columna de destilación se va a alimentar con la siguiente solución:

n-CsHs  = 0.06 fracción mol
i-C.,H  ,e  = 0.65

n-C.,H,c  = 0.26

El destilado no debe contener mas  de 0.05 fracción molde n-C&, y básicamente nada
deCsH,s.  El residuo no debe contener mzWde0.05  fracci6n  mol de i-C&,  y bAsicamente  nada de
C,H,. El vapor principal va a condensarse completamente en su punto de burbuja, 37.8 “C
(100 T),  con reflujo en el plato superior a la rapidez de 2 kmol reflujo/kmol  destilado separa-
do. Calcule la presión de la columna que se va a utilizar.

9.21 Se va a fraccionar la siguiente alimentación en su punto de burbuja a 827 kN/m2  (120 Ib&)
abs,  para obtener no mas de 7.45% de n-C,H,s  en el destilado y no mas de 7.6% de n-C&, en
el residuo, con un condensador total y regresando el reflujo al punto de burbuja:

Componente + 6 0 ° C 9 0 ° C 120°C

n-C,Hs 0.05
m 2.39 3.59 5.13
HG 3 3 730 36 290 3 9 080
HL 20 350 2 5 800 31 050

i-C,H,, 0.15
“H, 40 470 1.21 4 3 960 1.84 47 690 2.87

HL 24 050 2 8 800 34560

n-Cd-40 0.25
m 0.80 1.43 2.43
HG 43 730 44 750 50 360
HL 24 960 30 010 35 220

i-CsH,, 0.20
H, 51 870 0.39 5 5 270 0.72 59 430 1.29

HL 29 080 34 610 40 470

GHn 0.35 ,
z 54 310 0.20 57 680 0.615 61 130 1.13

HL 29 560 3 5 590 41710

La tabla anterior da las constantes de la Ley de Henry y las entalpias expresadas en kJ-kmol,  de
la misma fuente y con la base como en los datos del ejemplo 9.13.
Calcule la relaci6n  de reflujo mínimo, el número mlnimo de platos ideales; para una relación
de reflujo R = 2.58, calcular la composici6n  del producto, las cargas termitas del condensador
y del rehervidor, flujo del vapor y del líquido/mol  de alimentación y el número de platos ideales.

Respuesta : 8 platos ideales + rehervidor.
9.22 Se va a fraccionar la siguiente alimentaci6n  a 60 “ C (MO  “F).  2 070 kN/mZ  (300 lbr/in2)  abs.,

para que el producto destilado evaporado contenga 0.913% del isopentano y el residuo 0.284%
del isobutano!
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CY, - 0.50 fracción mol

GH, - 0.03

i-c,H,e - 0.10

n-C,H,, - 0.15

i-C,H,, = 0.07

n-C,H,, - 0.05

n%H,, - 0.10
1.00

Calcule:
u) La relación de reflujo mínimo
b) El número mínimo de platos
c) En la relación de reflujo = 2.0, calcule la composicibn  del producto
d) En la relación de reflujo = 2.0, calcule el ntimero  de platos ideales mediante las correla-

ciones de Guilliland [“l, Erbar y Maddox [121, Brown y Martin ~1 y Strangio y Treybal Is91.





TERCERA
PARTE

OPERACIONE$  LÍQUIDO-LÍQUIDO

La única operación en esta categoría, la extracci6n  líquida, es básicamente muy
similar a las operaciones de contacto gas-líquido que se describieron en la parte
anterior. La creación de una nueva fase líquida insoluble por adición de un
solvente a una mezcla, obtiene en muchos aspectos el mismo resultado que la
creación de una nueva fase mediante la adición de calor en la operación de desti-
lación, por ejemplo, o por la adición de un gas en las operaciones de deserción.
Tanto las separaciones producidas por una única etapa, como el uso de las casca-
das a contracorriente y el reflujo para aumentar la separación, tienen su homólogo
en la extracción líquida. Dicha similitud se utilizará para explicar qué puede con-
seguirse con la extracción líquida.

No obstante, ciertas diferencias en la operación exigen un tratamiento sepa-
rado para la extracción líquida. El cambio considerablemente mayor en la solubi-
lidad mutua de las fases líquidas en contacto, que puede suceder durante el paso a
través de una cascada de etapas, requiere técnicas de calculo algo diferentes de las
técnicas necesarias para la absorción o deserción de gases. Las diferencias consi-
derablemente menores entre las fases en contacto y su tensión interfacial relativa-
mente baja, cqmparadas con los sistemas correspondientes gas-líquido, deben ser
consideradas en el diseBo del aparato. El mayor número de variables que aparen-
temente modifican la rapidez de transferencia de masa en el equipo a contra-
corriente, hace mucho mas difícil la correlaci6n de los datos del diseño. Por estas
razones es deseable el tratamiento por separado, al menos en este momento.

A pesar de la aplicación cada vez mayor de la extracción líquida debida a su
gran adaptabilidad y no obstante la gran cantidad de investigaciones realizadas, es
todavía una operaci6n unitaria relativamente incipiente. Es característico de estas
operaciones que el tipo del equipo cambie rápidamente; por eso, con frecuencia
se proponen nuevos diseños que sirven sólo para unas cuantas aplicaciones y que
son reemplazados por otros. Los principios para el diseño de este equipo nunca se
han desarrollado completamente; a menudo, para efectuar nuevas instalaciones,
se debe confiar en las pruebas en planta piloto.
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EXTRACCIÓN LÍQUIDA

La extracción líquida, llamada algunas veces extracci6n con disolventes, es la se-
paración de los componentes de una soluci6n líquida por contacto con otro
líquido insoluble. Si las sustancias que componen la solución original se distribu-
yen de manera distinta entre las dos fases líquidas, se puede lograr cierto grado de
separación, que puede incrementarse mediante el uso de contactos múltiples o su
equivalente en la forma de la absorción de gases y la destilación.

Un ejemplo sencillo indicará el propósito de la operaci6n y algunas de sus
características. Si una solución de ácido acético en agua se agita con un líquido
como acetato de etilo, parte del ácido, pero relativamente poca agua, entrará en
la fase éster. Puesto que las densidades de la capa acuosa y la del éster son dife-
rentes en el equilibrio, se separarán ai cesar la agitación; también se pueden sepa-
rar por decantación. Puesto que ahora la relación de ácido a agua en la capa de ’
éster es diferente de la relación de la solución original y distinta también de la re-
lación de la soluci6n acuosa residual, se ha logrado cierto grado de separación.
Este es un ejemplo de contacto por etapas; puede llevarse a cabo en lotes o en for-
ma continua. El agua residual puede extraerse repetidamente con más éster para
reducir más aún el contenido de ácido, o se puede rearreglar una cascada a
contracorriente de etapas. Otra posibilidad es utilizar algún tipo de aparato de
contacto continuo a contracorriente, en donde no se tienen etapas discretas. La
utilizaci6n  del reflujo, como en la destilación, puede mejorar más aún la separa-
ción final.

En todas las operaciones de este tipo, la solución que se va a extraer se llama
alimentacibn  y disolvente el líquido con el cual se pone en contacto la alimenta-
ción. El producto de la operación rico en disolvente se llama extracto; el líquido
residual de donde se separó el soluto es el refinado.
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En procesos más complicados se pueden utilizar dos disolventes para separar
los componentes de una alimentación. Por ejemplo, una mezcla de ácido p-
y o-nitrobenzoico puede separarse distribuyendo los ácidos entre cloroformo y
agua, que son líquidos insolubles. El cloroformo disuelvegreferencialmente  al
isómero para y el agua al idmero  orto. A esto se le llama extracción con doble di-
solvente o fraccionada.

Campos de utilidad
Las aplicaciones de la extracción líquida se clasifican en varias categorías:
aquellas aplicaciones en que la extracción esta en competencia directa con otros
métodos de separación y aquellas aplicaciones en que es el único -método
adecuado.

En competencia co5 otras operaciones de transferencia de masa Aquí, los
costos relativos son importantes. La destilacibn  y la evaporación son métodos di-
rectos de separaci6n; los productos obtenidos están formados básicamente de
sustancias puras. Por otra parte, la extracción líquida produce nuevas soluciones,
que a su vez deben separarse, frecuentemente por destilación o evaporación. Por
ejemplo, es diffcil  separar, por destilacibn, al ácido acético de una solución di-
luida con agua; en cambio, puede separarse con relativa facilidad mediante la
extracción con un disolvente adecuado y la destilación posterior del extracto. En
particular, para las soluciones más diluidas en las cuales el agua debe evaporarse
por destilaci6n, la extracci6n  es mas económica; especialmente, porque el calor
de evaporación de la mayoría de los disolventes orgánicos es sustancialmente me-
nor que el del agua. La extracción también puede resultar aconsejable como alter-
nativa frente a la destilación al alto vacío, a temperaturas muy bajas, para evitar
la descomposición térmica. Por ejemplo, los ácidos grasos de cadena larga
pueden separarse de los aceites vegetales mediante destilación al alto vacío, pero
se separan en forma más económica por extracción con propano líquido. El tán-
talo y el niobio se pueden separar mediante una tediosísima cristalización frac-
cionada de !os fluoruros dobles con potasio; empero, su separaci6n es bastante
sencilla por extracci6n  líquida de las soluciones de Bcido  fluorhídrico con metil-
isobutil-cetona.

Como un sustituto de métodos químicos Los métodos quimicos consumen
reactivos y con frecuencia conducen a una costosa eliminación de los subproduc-
tos químicos. La extracción líquida, que no provoca gastos químicos o elimina-
ción de subproductos, puede ser menos costosa. La separacibn de metales como
uranio-vanadio, hafmio-zirconio, tungsteno-molibdeno y los productos de fisión
de los procesos de energía atómica, se llevan a cabo más económicamente por
extracción liquida. Aun los metales menos costosos como cobre y sustancias
químicas inorgánicas como ácido fosf6rico,  ácido bórico y similares, se pueden
purificar de manera económica mediante extracción líquida, a pesar de que el cos-
to de recuperación del disolvente debe incluirse en las cuentas finales.
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Para separaciones que por ahora no se pueden reabu  por otros métodos En la
destilación, en donde la fase vapor se crea a partir del liquido por adición de ca-
lor, el vapor y el líquido están compuestos necesariamente de las mismas sustan-
cias; por lo tanto, son muy similares químicamente. Entonces, las separaciones
producidas dependen de las presiones de vapor de las sustancias. En contraste, en
el caso de la extracción líquida, los componentes principales de las dos fases son
muy distintos químicamente; por esto, son posibles las separaciones de acuerdo
con el tipo químico. Por ejemplo, los hidrocarburos aromáticos y parafínicos de
aproximado peso molecular no se pueden separar por destilación, ya que sus pre-
siones de vapor son casi iguales; sin embargo, pueden separarse fácilmente por
extracción con distintos disolventes, como dióxido de azufre líquido, dietilen-
glicol o sulfolano. (Es importante observar que la destilación extractiva también
es util en estas operaciones, pero es simplemente la extracción de la fase vapor
con un disolvente, mientras que la destilación líquida es la extracción de la fase
Ifquidu. Con frecuencia, los mismos disolventes son btiles  en los dos casos, como
era de esperarse.) Muchos productos farmacéuticos -penicilina, por ejemplo-,
se producen en mezclas tan complejas que sólo la extracción líquida es un metodo
adecuado de separación.

EQUILIBRIO LÍQUIDO

La extracción supone el uso de sistemas compuestos por tres sustancias cuando
menos; aunque las fases insolubles son predominantemente muy distintas desde el
punto de vista químico, en la mayoría de los casos los tres componentes aparecen
en cierto grado en las dos fases. Se va a utilizar el siguiente esquema de notación
para describir las concentraciones y cantidades de estas mezclas ternarias, con el
fin de analizar tanto el equilibrio como los balances de materia.

Esquema de notach

1. A y B ion líquidos puros básicamente insolubles; C es el soluto distribuido.
Las mezclas que se van a separar por extracción estan compuestas de A y C; B
es el disolvente de extracción.

2. Se utilizará la misma letra para indicar la cantidad de una solución o mezcla y
la ubicación de la mezcla en el diagrama de fases. Las cantidades se miden por
libras en las operaciones por lotes y en masakiempo en las operaciones conti-
nuas. Entonces,

E = masakiempo de solución E, un extracto, que se muestra en un
diagrama de fase como el punto E.

R = masakiempo de solución R, un refinado, que se muestra en un
diagrama de fases como el punto R.

B  = masakiempo de disolvente B.
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Las cantidades libres de disolvente (libres de B) se indican mediante letras con
“prima”. Entonces,

E’ = maw’tiempo de solución libre de B, que se muestra en un diagrama
de fases como el punto E.

E = E’(i  + N.)
3. x = fracción peso de C en el disolvente pobre (rico en A), o refinado,

líquidos
y = fracción peso de C en-el  disolvente rico (rico en B), o extracto,

líquidos
x’ = x/(1  - x) = masa de C/masa no C en los líquidos refinados
Y’ = YN - Y) = masa C/masa  no C en los líquidos del extracto
x = fracción peso de C en los líquidos refinados libres de B, masa C/(masa

A + masa C)
Y = fracción peso de C en los líquidos del extracto libres de B, masa

C/(masa  A + masa C)
N = fracción peso de B con base en libre de B, masa B/(masa  A + masa c)

Los subíndices identifican la solución o mezcla a la cual se refieren los thni-
nos de concentración. Las etapas se identifican mediante mímeros.  Así, x3 =
fracción peso de C en el refinado de la etapa 3; Y3 = fracción peso de C (en
base libre de B) en el extracto de la etapa 3, etc. Para otras soluciones identifi-
cadas mediante una letra en el diagrama de fases, se utiliza la misma letra
como subíndice de identificación. Así, xM = fracción peso de C en la mezcla
M. Un asterisco identifica específicamente a aquellas concentraciones en el
equilibrio en donde se acentúa la condición en el equilibrio. Así, yd = frac-
ción peso de C en la solución E en el equilibrio.

4. A través de todo el anhlisis de equilibrios, balances de materia y cálculos por
etapas, las fracciones mol, relaciones mol y kmol pueden sustituirse de modo
congruente por fracciones peso, relaciones en peso y kg, respectivamente..

100 80 60 4 0 20 0 1
% A Figura 10.1 Coordenadas triangulares equiMeras. I
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Coordenadas triangulares equiMeras

Estas coordenadas se utilizan extensamente en la bibliografía química para
describir gráficamente las concentraciones en sistemas ternarios. Una de las pro-
piedades de un triángulo rectángulo es que la suma de las distancias perpendicula-
res desde cualquier punto dentro del triángulo hasta cualquiera de los tres lados,
es igual a la altura del triángulo. Por lo tanto, sea la altura la composición al
100% y las distancias a los tres lados los porcentajes o fracciones de los tres com-
ponentes. Remítase a la figura 10.1. Cada vértice del triángulo representa uno de
los componentes puros, como está senalado. La distancia perpendicular desde
cualquier punto, como Ka la base AB, representa el porcentaje de C en la mezcla
K;  la distancia a la base AC, el porcentaje de B; la distancia a la base CB, el por-
centaje de A. Entonces, xK = 0.4. Cualquier punto sobre un lado del triángulo
representa una mezcla binaria. Por ejemplo, el punto D es una mezcla binaria que
contiene 80% de A, 20% de B. Todos los puntos sobre la línea DC representan
mezclas que contienen la misma relación de A a B y pueden considerarse como mez-
clas originalmente en D, al cual se le agrego C. Si R kg de una mezcla en el
punto R  se agregan a E kg de una mezcla en E, la nueva mezcla se muestra sobre
la línea recta RE en el punto M, tal que

R hlcX  ME-=: XE - XM
E líneaRM=  x,-x,

(10.1)

En forma alternativa, la composición correspondiente al punto Mpuede calcular-
se mediante balances de materia, como se mostrará posteriormente. En forma si-
milar, si de una mezcla en M se separa una mezcla de composición E, la nueva
mezcla esta sobre la línea recta EM, que se extiende alejándose de E y que esta
ubicada en R de forma que se aplica la ecuación (10.1).

La ecuación (IO.lfse  establece fhcilmente.  Obshvese  la figura (10.2). que muestra nuevamente R kg
de mezcla en R agregados a E kg de mezcla E. Sea M los kg de la nueva mezcla, así como la composi-
ción sobre la figura. Línea RL = fraccih peso de C en R = xr.  línea MO = fracción peso de C en M
= xnr  y linea  ET = fraccibn  peso de C en E = xX.  Un balance total de materia,

R+E=M

Un balance para el componente C,

R(Iinea  RL) + E(línea  ET) = M(línea  MO)

Rx, + Ex, - Mx~

Eliminando M,

R IineaET -IhaMO  XE  - XM

E *heaMO  -líneaRL
I-

x, - x,

Pero línea ET - línea MO = línea EP. y línea MO - línea RL = línea MK = linea PS. Por lo tanto,

R UneaEP líneaME-I-P-
E lhmPS línea  RM
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A L 0 T B FJgara  10.2 La regla de mezclado.

El siguiente analisis se limita a aquellos tipos de sistemas que aparecen con
mayor frecuencia en las operaciones de extracci6n  líquida. Para una considera-
ción completa de los muy diversos tipos de sistemas que se pueden encontrar, el
estudiante puede consultar uno de los textos más amplios sobre la regla de las
fases WI .

Sistemas de tres liquidos:  un par parcialmente soluble

Este es el tipo de sistema que se encuentra nras comúnmente en la extracción;
ejemplos típicos son: agua(A)-cloroformo(B)-acetona(C); benceno(A)-agua
(B)- acido  ac&ico(C).  Las coordenadas triangulares se utilii como isotermas,
o diagramas a temperatura constante. Obsérvese la figura 10.3~.  El líquido C se
disuelve completamente en A y B, pero A y B solo se disuelven entre sí, hasta cier-
to grado, para dar lugar a las soluciones líquidas saturadas en L (rica en A) y en K
(rica en B). Cuanto mas  insolubles son los líquidos A y B, más cerca de los vérti-
ces del triángulo se encontrarán L  y K.  Una mezcla binaria J, en cualquier punto
entre L y K, se separara en dos fases líquidas insolubles de composiciones en L y
K, ya que las cantidades relativas de las fases dependen de la posición de J, de
acuerdo con el principio de la ecuación (10.1).

La curva LRPEK es la curva binodal de solubilidad, que indica el cambio en
solubilidad de las fases ricas en A y B al agregar C. Una mezcla fuera de esta cur-
va será una solución homogénea de una fase líquida. Una mezcla ternaria por de-
bajo de la curva, como M, forma dos fases líquidas insolubles saturadas de com-
posiciones en el equilibrio, indicadas por R (rico en A) y E (rico en B). La línea
RE que une estas composiciones en el equilibrio es una línea de unión, que nece-
sariamente debe pasar a través del punto M que representa la mezcla como un
todo. Hay un número infinito de líneas de unión en la región de dos fases, pero
~610  se muestran unas cuantas. Rara vez son paralelas; por lo general, su pendíen-
te cambia lentamente en una dirección, como se muestra. La dirección de la
pendiente de la línea de unión cambia en relativamente pocos sistemas; una línea
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(U) (ll)

Figura 10.3 Sistema de tres liquidos, A  y B parcialmente solubles.

de unión será horizontal. Se dice que estos sistemas son “solutrópicos”.  El punto
P, punto de pliegue, la última de las líneas de unión y el punto en donde se en-
cuentran las curvas de solubilidad del rico en A y rico en B, generalmente no se
encuentra en el valor máximo de C sobre la curva de solubilidad.

El porcentaje de C en la solución E es claramente mayor que en R; se dice
que en este caso la distribución de C favorece la fase rica en B. Esto se muestra
convenientemente en el diagrama de distribución (figura 10.3b),  en donde el pun-
to (E,R)  cae sobre la diagonal y = x. La relación y*/x,  el coeficiente de dktribu-
cidn, es en este caso mayor de uno. Las concentraciones de C en los finales de las
líneas de unión, cuando se grafican  una contra otra, dan lugar a la curva de distri-
bución que se muestra. Si las pendientes de las líneas de unión en la figura 10.3a
fuesen en la direcci6n  contraria, y si C favoreciera a A en el equilibrio, la curva de
distribución puede utilizarse para interpolar entre las líneas de unión cuando sólo
se han determinado experimentalmente unas cuantas líneas. Existen otros meto-
dos de interpolación [‘la].

Efecto de la temperatura Para mostrar en detalle el efecto de la temperatura, se
requiere una figura tridimensional, como en la figura 10.4u. En este diagrama la
temperatura está graficada  verticalmente; se ve que los triangulos isotérmicas  son
secciones a través del prisma. Para muchos sistemas de este tipo, la solubilidad
mutua de A y B aumenta al aumentar la temperatura; arriba de cierta temperatu-
ra t,,  a temperatura crítica de solución, A y B se disuelven completamente. El
aumento de solubilidad a temperaturas más altas influye considerablemente sobre
el equilibrio ternario; esto se muestra mejor proyectando las isotermas hasta la
base del triángulo, como se muestra en la figura 10.4b.  No sólo decrece el &rea  de
heterogeneidad a temperaturas mas altas, sino que también cambian las pendien-
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tes  de las líneas de unión. Las operaciones de extracci6n  líquida, que dependen de
la formación de fases líquidas insolubles, deben llevarse a cabo a temperaturas in-
feriores a t,. Tambitn se conocen otros efectos menos comunes debidos a la tem-
peratura tsl* 761.

Efecto de la presión Excepto a presiones muy elevadas, el efecto de la presión
sobre el equilibrio líquido es tan pequeño que generalmente puede ignorarse. Por
lo tanto, todos los diagramas que se muestran deben considerarse como si se hu-
biesen graficado  a presiones lo suficientemente altas como para mantener un sis-
tema completamente condensado, es decir, arriba de las presiones de vapor de las
soluciones. Sin embargo, si la presión se redujese lo suficiente para que fuera me-
nor que la presión de vapor de las soluciones, aparecería una fase vapor, y el
equilibrio líquido se interrumpiría. En la figura 9.8, se muestra un efecto de este
tipo sobre una curva de solubilidad binaria del tipo APB de la figura 10.4a.

Sistemas de tres líquidos: dos pares
parcialmente solubles

Un ejemplo de este tipo es el sistema clorobenceno(A)-agua(B)-metil-etil-
-cetona(C), en donde A y C son completamente solubles, mientras que los pares
A-B y B-C presentan únicamente una solubilidad limitada. Obsérvese la figura

lb)

Figura 10.4 Efecto de la temperatura en los equilibrios ternarios.
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(U) Ib)

Figura 10.5 Sistema de tres líquidos, A-B y B-C parcialmente miscibles.

10.51, una isoterma típica. A la temperatura predominante, los puntos K y J
representan las solubilidades mutuas de A y B y los puntos H y L las de B y C. Las
curvas KRH (rica en A) y JEL (rica en B) son las curvas de solubilidad ternarias;
las mezclas fuera de la banda entre estas curvas forman soluciones líquidas homo-
geneas de una sola fase. Las mezclas como M, dentro del área heterogénea, for-
man dos fases líquidas en el equilibrio en E y R, unidas en el diagrama mediante
una línea de unión. La curva correspondiente de distribución se muestra en la fi-
gura 10.S.

Efecto de la temperatura Generalmente, al aumentar la temperatura aumenta la
solubilidad mutua; al mismo tiempo, ese incremento modifica la pendiente de las
líneas de unión. La figura 10.6 es tipica del efecto que puede esperarse. Arriba de
la temperatura crítica de solución de la mezcla binaria B-C en f3, el sistema es si-
milar al tipo de que se habló inicialmente. También son posibles otros efectos de
la temperatura tsl, ‘la].

Sistemas de dos liquidos parcialmente
solubles y un sólido

Cuando el sólido no forma compuestos como hidratos con los líquidos, el sistema
frecuentemente tiene las características de la isoterma de la figura 10.7; un
ejemplo es el sistema naftaleno(C)-anilina(A)-isooctano(B). El sólido C se disuel-
ve en el líquido A para formar una solución saturada en K, y en el líquido B para
dar una solución saturada en L. A y B sólo son solubles al grado que se muestra
en H y J. Las mezclas en las regiones AKLIH  y BLGJ son soluciones líquidas ho-
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Figura 10.6 Efecto de la temperatura sobre el equilibrio ternario.

mogéneas. Las curvas KD y GL muestran el efecto de agregar A y B sobre las so-
lubilidades del sólido. En la región HDGJ se forman dos fases líquidas: si se agre-
ga C a los líquidos insolubles H y J para dar una mezcla M, las fases líquidas en el
equilibrio serán R y E, unidas por una línea de unión. Todas las mezclas en la re-

(0) fb)

Figura 10.7 Sistema de dos líquidos parcialmente solubles A  y B y un sólido C.
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Figura 10.8 Sistema de dos liquidos  parcialmente
solubles A, B y un sólido C.

gión CDG constan de tres fases: sólido C y soluciones líquidas saturadas en D y
G. De ordinario, las operaciones de extracción líquida estAn  confinadas a la re
gión de las dos fases líquidas, que es la que corresponde a la curva de distribución
que se muestra.

Al aumentar la temperatura, con frecuencia estos sistemas cambian a la con-
figuración que se muestra en la figura 10.8.

Otras coordenadas

Como la relación en el equilibrio rara vez se puede expresar convenientemente en
forma algebraica, los cAlculos sobre la extracción deben hacerse, generalmente,
en forma gráfica, sobre un diagrama de fase. Las escalas coordenadas de los

Fracci6n  peso de B

(UI (6)

Figura 10.9 Coordenadas rectangulares.
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triángulos equilhteros siempre son, por necesidad, las mismas; para poder expan-
der una escala de concentración con relaci6n  a la otra, se pueden utilizar entonces
coordenadas rectangulares. Una de tstas se forma graficando  las concentraciones
de B como abscisa contra las concentraciones de C (X y v) como ordenada, como
en la figura 10.90.  Se pueden utilizar escalas diferentes para expander la gráfica
como se desee. La ecuacih  (10.1) se aplica a mezclas sobre la figura 10.9~  sin
importar la desigualdad de las escalas.

En otro sistema de coordenadas rectangulares se considera como abscisa la
fracción peso de C en base libre de B, X y Yen las fases ricas en A y B, respectiva-
mente, contra N, la concentración de B, en base libre de B, como ordenada, tal
como se muestra en la parte superior de la figura 10.10. Ésta se graficó  a partir de
un sistema de dos pares parcialmente solubles, como en la figura 10.5.

La similitud de estos diagramas con los diagramas de entalpíaancentraci6n
del capítulo 9 es clara. En la extracción, las dos fases se producen por adici6n  de
calor; el disolvente se vuelve el an&logo del calor. Esto se acenttia  mediante la or-
denada de la parte superior de la figura 10.10. Las líneas de unión como QS
pueden proyectarse sobre las coordenadas X, Y, como se muestra en la figura in-
ferior, para producir una gráfica de distribución libre de disolvente similar a las

X,  solucionès  ricas en A

Figura 10.10 Coordenadas rectangulares, en base
libre de disolvente, para un sistema de dos pares
líquidos parcialmente miscibles.
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de la destilación. La regla de mezclado sobre estas coordenadas (véase la parte su-
perior de la figura 10.10) es

IU’  Y,-  Yp xiv -  XP línea NP-=
N’ YP -  yhf =Xp-XM=líneaPM

(10.2)

en donde M’ y N’ son los pesos libres de B de estas mezclas.

Sistemas de multicomponentes

El sistema más sencillo de cuatro componentes ocurre cuando dos solutos se
distribuyen entre dos solventes; por ejemplo, la distribución de ácido fórmico y
ácido acético entre agua y tetracloruro de carbono, que son disolventes parcial-
mente solubles. Para presentar completamente estos equilibrios, se requiere una
gráfica tridimensional pal, con la cual es diflcil trabajar; empero, con frecuencia
se puede simplificar esa gráfica con las curvas de distribucih  (xy),  una para cada
soluto, como la que se presenta para un solo soluto en la figura 10.3h  Con más
de cuatro componentes no se puede trabajar convenientemente en forma gráfica.

Elección del disolvente

Por lo común  se tiene la amplia posibilidad de elegir entre los líquidos que se van
a utilizar como disolventes para las operaciones de extracción. Es poco probable
que cualquier líquido particular exhiba todas las propiedades que se consideran
deseables para la extracción; generalmente se tiene que llegar a un cierto acuerdo.
Las siguientes características son las que deben considerarse antes de tomar una
decisi6n:

1 . Selectividad. La efectividad del disolvente B para separar los componentes de
una solución de A y C, se mide comparando la relación entre C y A en la fase

, rica en B con esa relación en la fase rica en A en el equilibrio. La relación de
las relaciones, el factor de separación, o selectividad, 8, es anloga a la volati-
lidad relativa en’ la destilación. Si E y R son las fases en el equilibrio,

B  = (fracci6n  peso de C en E)/fracción peso de A en E) =
(fraccibn  peso de c en R)/fraccibn peso de A en R)

yE(fracción  peso de A en R)
& (fracción peso de A en E)

(10.3)

Para todas las operaciones de extracci6n  útiles la sefectividad debe ser mayor
de uno, cuanto más mejor. Si la selectividad es uno, la separación no es posible.
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A 8 A 8’

LA (6)
Figura 10.11 Influencia de la solubilidad del disolvmte
sobre la extracción.

Generalmente, la selectividad varia considerablemente con la concentra-
ción del soluto; en los sistemas del tipo mostrado en la figura 10.3, será 1 en el
punto de flexión. En algunos sistemas, pasa de valores grandes a través de la
unidad a valores fraccionarios; éstos son análogos a los sistemas azeotrópicos
en la destilación.

2. Coeficiente de distribución. Este coeficiente es la relación y+/x en el
equilibrio. Mientras que no es necesario que el coeficiente de distribución sea
mayor de 1, los valores más grandes resultan más adecuados, puesto que se re
querirá menos disolvente para la extracción.

3. Insolubilidad del disolvente. Obsérvese la figura 10. ll. Para los dos sistemas
que se muestran, sólo las mezclas A-C entre D y A se pueden separar mediante
el uso de los disolventes B o B ’ , puesto que las mezclas más ricas en C no for-
man dos fases líquidas con los disolventes. Es claro que el disolvente en la fi-
gura lO.lla,  el más insoluble de los dos, será el más útil. En los sistemas del
tipo mostrado en las figuras 10.5a  y 10.7a,  si la solubilidad de C en B es pe-
quena (punto L cerca del vtrtice B),  la capacidad del disolvente B para extraer
C es pequeña, y se requerirán grandes cantidades de disolvente.

4. Recuperabilidad. Siempre es necesario recuperar el disolvente para volverlo a
utilizar; generalmente, la recuperaci6n  se hace mediante otra de las opera-
ciones de transferencia de masa, con frecuencia por destilación. Si se va a uti-
lizar la destilación, el disolvente no debe formar un azeotropo con el soluto
extraído; las mezclas deben presentar elevada volatilidad relativa, para que la
recuperación no sea cara. La sustancia en el extracto, ya sea disolvente o solu-
to, que está presente en la menor cantidad, debe ser la más volátil, con el fin
de reducir los costos de calor. Si el disolvente se debe volatilizar, su calor la-
tente de vaporización debe ser pequeño.

5. Densidad. Es necesaria una diferencia en las densidades de las fases líquidas
saturadas, tanto para la operación con equipo por etapas como de contacto
continuo. Cuanto mayor sea la diferencia tanto mejor. En los sistemas del
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tipo que se muestra en la figura 10.3, la diferencia en la densidad de las fases
en el equilibrio se volverá menor al ir creciendo la concentración de C y ser8
cero en el punto de pliegue. Puede cambiar de signo antes de alcanzar el punto
de pliegue; en este caso, el equipo de contacto continuo no puede especificar-
se para que opere en las concentraciones en las cuales la diferencia de densi-
dad pasa a travks de cero.

6. Tensih  hterfuci’ul.  Cuanto mayor sea la tensih interfacial, más  rápidamente
ocurrir8  la coalescencia de las emulsiones, pero ser8 mayor la dificultad para
la dispersión de un líquido en el otro. Generalmente, la coalescencia es muy
importante; por lo tanto, la tensión interfacial deber ser alta. La tensión inter-
facid  entre fases en el equilibrio en sistemas del tipo mostrado en la figura
10.3 cae a cero en el punto de pliegue.

7. Reactividad qufmicu.  El disolvente debe ser estable e inerte químicamente
frente a los demás componentes del sistema y frente a los materiales comunes
de construcción.

8. Viscosidad, presi&n  de vapor y punto de congelamiento. Deben ser bajos,
para facilitar el manejo y el almacenamiento.

9. El disolvente debe ser no tdxico,  no inflamable y de bajo costo.

EQUIPO Y DIAGRAMAS DE FLUJO

Al igual que con las operaciones gas-líquido, los procesos de extracción líquida se
llevan a cabo en equipo por etapas, que pueden arreglarse en cascadas de mul-
tietapas; se realizan también en un aparato de contacto diferencial. Se van a con-
siderar los métodos de cálculo y la naturaleza del equipo y sus características, por
separado para cada tipo.

CONTACTO POR ETAPAS

La extracción en equipo del tipo de etapas puede realizarse de acuerdo con dife-
rentes diagramas de flujo, según la naturaleza del sistema y la separacibn deseada.
En el anhlisis que sigue se consideia  que cada etapa es una etapa tedricu  o ideal;
por tanto, el extracto efluente  y las soluciones de refinado están en equilibrio, una
con respecto a la otra. Cada etapa debe incluir medios para facilitar el contacto
de los líquidos insolubles y para separar fácilmente las corrientes de los produc-
tos. Por lo tanto, la combinación de un mezclador y un sedimentador puede cons-
tituir una etapa; en una operación por multietapas, el mezclador y el sedimenta-
dor se pueden arreglar en cascadas, como se desee. En el caso de la operación en
multietapas a contracorriente, también es posible utilizar torres del tipo de mul-
tietapas  como las descritas anteriormente.
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Extracción en una sola etapa

Puede ser una operación por lotes o continua. Obskrvese  la figura 10.12. El
diagrama de flujo muestra la etapa de extracción. La alimentación de masa  F (si
es por lotes) o Fmasahiempo  (si es continua), contiene a las sustancias A y C a x,
fracción peso de C. Ésta se pone en contacto con la masa SI (o masahiempo)  de
un disolvente, principalmente B, que contiene ys fracci6n mol de C, para dar el
extracto en el equilibrio,?&  y el refinado RI, en masa o masahiempo.  Entonces, la
recuperación de disolvente contempla la eliminación por separado del disolvente
B a partir de cada corriente de productos (que no se muestran).

La operación se puede seguir mediante cualquiera de los diagramas de fase,
como se muestra. Si el disolvente es B puro & = 0), se grafica en el vértice B; em-
pero, como algunas veces se ha recuperado de una extracción previa, contiene un
poco de A y de C, como se muestra en la localización de S. Cuando S se agrega a
F, se produce en la etapa de extracci6n  una mezcla iMI que, al asentarse, forma las
fases en el equilibrio E1 y RI, unidas por la línea de unión a través de Mi.  Un ba-
lance de materia total es

F+ S, = M, = E, + R, (10.4)

y el punto MI puede localizarse sobre la línea FS  mediante la regla de mezclado,
ecuación (10.1); empero, generalmente es más satisfactorio localizar MI, calcu-
lando su concentración de C. Así, un balance de C proporciona

(10.5)

Figura 10.12 Extracción en una sola etapa.
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de donde se puede calcular x,,,~. En forma alternativa, puede calcularse la canti-
dad de disolvente para proporcionar cierta ubicación de MI sobre la línea FS

sI xF-xM1-=
F %Wl - Ys

(10.6)

Las cantidades de extracto y refinado se pueden calcular mediante la regla de
mezclado, ecuación (lO.l), o mediante el balance de material para C:

E,Y,  + R,x,  = MA,, (10.7)

E, = M,h,  - x1)
YI  - x1

(10.8)

y RI  puede determinarse mediante la ecuación (10.4).
Puesto que se deben de formar dos fases insolubles en una operación de

extracción, el punto MI debe caer dentro del area  líquida heterogenea,  como se
muestra. Así, la cantidad mínima de disolvente se encuentra ubicando MI en D,
que entonces proporcionará una cantidad infinitesimal de extracto en G; la canti-
dad máxima de disolvente se encuentra ubicando Mi en K,  la cual proporciona
una cantidad infinitesimal de refinado en L. El punto L también representa el re-
finado con la concentracion  mínima posible de C; si se requiere un valor menor,
el disolvente recuperado S deber&  tener una concentración más pequefia  de C.

Los ciìlculos para los sistemas de dos pares líquidos insolubles, o con un so-
luto solido distribuido, se hacen exactamente de la misma forma; se aplican todas
las ecuaciones, desde la (10.4) hasta la (10.8).

También pueden’hacerse todos los c&lculos en una base libre de disolvente,
como en la parte superior de la figura 10.13; la naturaleza de este diagrama hace
que sea conveniente. Si el disolvente S es puro B, su valor N es infinito; entonces
la línea FS  es vertical. Los productos Er  y RI  caen sobre la línea de unión a travks
de MI, que representa toda la mezcla en el extractor. Los balances de materia por
utilizarse con este diagrama, deben hacerse con una base libre de B. Entonces,

, F’ + S’  = M; = E; + R; (10.9)

en donde las primas indican peso libre de B (normalmente la alimentacion  está
libre de B, y F = F’). Un balance para C es

F’X, + S’Y,  = M;X,,,,,  = E;Y, + R;X, (10.10)

Y para  B, F’N,  + X’N,  = M;N,,,,,  = E;NE,  + R;NR, (10.11)

(generalmente, NF  = 0, puesto que la alimentación no contiene B). Es posible calcu-
lar las coordenadas de Mi, ubicar el punto Mi sobre la línea FS, localizar la
línea de unión y calcular los pesos libres de B, E[ y R{:

(10.12)
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Figura 10.13 Extracción en una sola etapa, coordenadas
libres de disolvente.

y Rí  se obtiene mediante la ecuación (10.9). Entonces, los pesos totales del extrac-
to saturado y del refinado son

\

E, = E;(l  + NE,) R, = R;(l  + NR,) (10.13)

Si el disolvente es B puro, en donde Ns = 00, estas ecuaciones aún se aplican, con
la simplificach  de que S’ = 0, Y, = 0, S’N,  = B y F’ = Mí. La cantidad
mínima y la máxima  de disolvente corresponde a colocar MI en D y en K sobre la
figura, como antes.

Las ecuaciones (10.9) y (10.10) llevan a

R; Yl - XM,
E; = x,, - x, (10.14)

Cuando el extracto y el refinado en el equilibrio están ubicados sobre el diagrama
inferior de la figura 10.13, se ve que la ecuación (10.14) es la ecuación de la línea
de operacih  que se muestra, de pendiente - Rí1E.í.  La única etapa, según se ve,
es análoga a la evaporación instanthnea  de h destilación, porque el disolvente re-
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emplaza al calor. Si se utiliza B puro como disolvente, la línea de operación en la
figura inferior pasa a través de la línea a 45 o en XF,  lo cual completa la analogía
(dase la figura 9.14).

Extracción en varias etapas a corriente cruzada

Esta es una ampliación de la extracción en una sola etapa, en la cual el refinado se
pone sucesivamente en contacto con disolvente fresco; puede hacerse conti-
nuamente o en lotes. Obskvese  la figura 10.14; muestra el diagrama de flujo para
una extracción en tres etapas. Se obtiene un unico refinado final; los extractos se
pueden combinar para obtener el extracto compuesto, como se muestra. Pueden
utilizarse tantas etapas como se deseen.

Los cAlculos se muestran en coordenadas triangulares y libres de disolvente.
Todos los balances de materia para una sola etapa se aplican obviamente ahora a
la primera etapa. Las etapas subsecuentes se trabajan en la misma forma, excep-
to, por supuesto, que la “alimentaci6n”  en cualquier etapa es el refinado de la
etapa anterior. Entonces, para cualquier etapa n,

Balance total:

Balance de C:

R,,-, + S,,  = M,,  = En  + Rn

4,-,x,-,  + S,,Y,  = M,x,,  = E,Y,  + 4,x,,
Extracto

tDisolvente Sc

VS

(10.15)

(10.16)

Figura 10.14 Extracción a corriente cruzada.
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Para las coordenadas libres de disolvente,
Balance de A + C: R;-,+S,'=iU;=E;+R; (10.17)

Balance de B R,'_,X,-,  + S;Y, =M;XMm  = E;Y,.,+  &X, (10.18)

Balance de C: Rn-,N,-,  + SiN, = A4,‘NMa  = E,'N&  + kNk (10.19)

a partir de las cuales se pueden calcular las cantidades para cualquier tipo de gráfica.

Pueden utilizarse diversas cantidades de disolvente en las distintas etapas y
aun diferentes temperaturas, en cuyo caso se debe calcular cada etapa con la ayu-
da de un diagrama de fases a la temperatura apropiada. Para una determinada
concentración final del refinado, se utilizará tanto menor cantidad total de disol-
vente cuanto mayor sea el número de etapas.

Ejemplo 10.1 Cien kilogramos de una solución de bcido  acético(C) y agua(A) que contienen
30% de acido,  se van a extraer tres veces con Cter isopropllico(B)  a 20 “C;  se utilixar&n  40 kg de
disolvente en cada etapa. Calcular las cantidades y composiciones de las diferentes corrientes.
iCuánto disolvente se necesitara si se quiere obtener la misma concentración final  del refinado
con una sola etapa?

fiOLUCIóN Los datds en el equilibrio a 20 “ C se listan a continuación [Trans.  AIChE,  36,628
(1940). con autorización]. Los renglones horixontales  dan las concentraciones en las soluciones
en el equilibrio. El sistema es del tipo que se muestra en la figura 10.9. excepto que las pendien-
tes de las líneas de unión descienden hacia el v&tice  B. Se van a utilizar las coordenadas rectan-
gulares de la figura 10.90,  pero sólo para concentraciones del acido  hasta x = 0.30. Éstas se gra-
ficaron  en la figura 10.15.

Capa acuosa Capa de tter isopropílico

Qo en peso de
acido  acético
10x

0.69 98.1 1.2 0.18 0.5 99.3
1.41 97.1 1.5 0.37 0.7 98.9
2.89 95.5 1.6 0.79 0.8 98.4
6.42 91.7 1.9 1.93 1.0 97.1

13.30 84.4 2.3 4.82 1.9 93.3
25.50 71.1 3.4 11.40 3.9 84.7
36.70 58.9 4.4 21.60 6.9 71.5
44.30 45.1 10.6 31.10 10.8 58.1
46.40 37.1 16.5 36.20 15.1 48.7

Agua
Éter
isopropilico

Acido
acético

lOOy* Agua
Éter
isopropilico

Etapa 1 F - 100  kg. X, = 0.30,~s - 0,  S, = E, = 40 kg. Bq. (10.4):

M,  = 100+40=  14Okg
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Figura 10.15 Solución al ejemplo 10.1.

Ecuación (10.5):

lOO(O.30)  + 40(O) - 140XH, x,,,, - 0.214

El punto IU, esti  ubicado sobre la línea  FB. Con la ayuda de una curva de distribuci6n.  se ubica
la linea de unión que pasa a travts  de M,,  como se muestra; x, = 0.258, yI  = 0.117 fraccih  pe-
so de Bcido acttico.  Ecuacih  (10.8):

E1  =
MO(O.214  - 0.258)

0.117 - 0.258 = 43.6  kg

EcuacW(l0.4):

R, - 140 - 43.6 - 96.4  kg

Etapa 2 S, = B, = 40 kg. Ecuación (10.15):

M2 = R, + B, - 96.4  + 40 = 136.4 k8

Ecuacibn  (10.16):

%.4(O.i58)  + 40(O) = 136.4~~~ x,,  = 0.1822

El punto MI  esti  ubicado sobre la lha  R@ y la linea  de unión  Ra2  a través de&. x2 = 0.227, yz
= 0.095. Jkuacibn  (10.8) se  vuelve

Ez  - M2hf2 - x3 - 136.4(0.1822  - 0.227)
Y2 - *2 0.095 - 0.227 = 46.3 kg
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Ecuacion  (10.15):

I R2 = M2  - E, = 136.4 - 46.3 - 90.1 kg

Etapa  3 En forma similar, Bs  = 40, M, = 130.1, x, = 0.1572, X, = 0.20, ys  = 0.078. Es =
45.7 y R, = 84.4. El contenido de &cido del refinado  final es 0.20(84.4)  = 16.88 kg.

El extracto compuesto es El + EI + E, = 43.6 + 46.3 + 45.7 = 135.6 kg. y su contenido
en Acido = Ely,  + Egr + E,y,  = 13.12 kg.

Si se fuese a hacer una extracción para obtener la  misma concentracibn  final del refinado,
x = 0.20, en una sola etapa, el punto M estarfa en fa intersección de la linea de unión R&  y la
línea BF de la figura 10.15 o en x,,  = 0.12. Entonces, el disolvente necesario, mediante la ecua-
ci6n  (10.6). sera 5, = lOO(O.30  - 0.12)/(0.12  - 0) = 150 kg,  en lugar del total de 120 que
se requiere en la extracci6n  en tres etapas.

Liquidos  insolubles Cuando el disolvente de extracción y la solución de alimen-
tación son insolubles y permanecen así en todas las concentraciones del soluto
distribuido que se encuentra en la operación, los cálculos se pueden simplificar.
Con esta idea, las concentraciones en el equilibrio se grafican  como en la figura
10.16: X’  = x/(1 - X)  contray’ = y/(l - y). Puesto que los líquidos A y B son
insolubles, habrá A kg de esta sustancia en todos los refinados. En forma similar,
el extracto de cada etapa contiene todo el disolvente B que se alimentó en esa eta-
pa. Un balance de soluto C en cualquier etapa n es

AXA-  , + B,y&  = B”y;  + Ax:,

A--= YS - Y,:
B,  x;-,--x;

(10.20)

(10.21)

Esta es la ecuación de la línea de operaci6n  para la etapa n, con pendiente -
A IB,,  que pasa a través de los puntos (xi _ r,  y;) y (x.‘, ~3.  La construcci6n  para
la extracci6n  en tres etapas se muestra en la figura 10.16, en donde para cada eta-
pa se traza una línea de pendiente apropiada para esa etapa. Cada línea de opera-
ción interseca a la curva en el equilibrio en las composiciones del extracto y del re-

‘3 “2 I$ JF
Composici6n  del  ref inado, kg Clkg  A

Figura 10.16 Extracci6n  a corriente cruzada
un disolvente insoluble.

con
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0004 0006 CJCG
x’ = kg mcotinalkg  agua

Figura 10.17 Solución al ejemplo 10.2.

finado. No es posible ningún refinado de concentración menor a aquella en
equilibrio con el disolvente entrante.

Las concentraciones del soluto, en estos casos, se expresan algunas veces en
forma conveniente como masaholumen.  Entonces se aplican las ecuaciones
(10.20) y (10.21) con X’  y y’ expresadas como masa solutoholumen  y A y B
como volumen/tiempo  (0 volúmenes para las operaciones por lotes).

Ejemplo 10.2 Nicotina (C) en una soluci6n  acuosa (A) que contiene 1% de nicotina se va a
extraer con queroseno (B) a 20  “C. El agua y el queroseno son bhsicamente  insolubles. (a) Cah-
lar el por ciento de extracción de nicotina si 100 kg de la solucih  de alimentación son extraídos una
vez con 150 kg de disolvente. (b)  Repetir los chulos para tres extracciones ideales utilizando 50 kg
de disolvente en cada una de ellas.

SOLUCION Los datos en el equilibrio esthn  dados por Claffey et al., Ind.  Eng. Chem.,  42, 166
(1950).  y expresados como kg nicotitw’kg  liquido, son:

x’ =
kg nicotina

kg agua 0 0.001 0 1 1 0.00246 0.00502 0.00751 0.00998 0.0204

Y ‘* zc ;;q;z;;zo 0 0.000 807 0.001961 0.00456 0.00686 0.00913 0.01870

a) x, = 0.01 fracci6n  peso nicotina; x; = O-01(1  - 0.01) = 0.0101 kg nicotina/kg agua.
F = 1OOkg.A  = lOO(1 - 0.01) = 99 kg agua. A/E  = 99/150  = 0.66.
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Obshese la figura 10.17, que muestra los datos en el equilibrio y el punto F que
representa la composición de la alimentach.  De la línea F, se traza la línea FD con
pendiente - 0.66, que interseca  a la curva en el equilibrio en D, en donde xi = 0.00425
y yí = 0.00380 kg nicotina/kg  líquido. Por lo tanto, la nicotina separada del agua es
99(0.0101  - 0.00425) = 0.580 kg, o 58% de ella en la alimentación.

b) Para cada etapa, A  /B = 99/50  = 1.98. La construcci6n  se empieza en F. con lineas de
operación de pendiente - 1.98. La composición final del refinado es x;  = 0.0034 y la
nicotina extraída es 99(0.0101 - 0.0034) = 0.663 kg. o 66.3% de ella en la alimenta-
ción.

Extracción en varias etapas a contracorriente continua

El diagrama de flujo para este  tipo de operación se muestra en la figura 10.18. Las
corrientes de extracto y refinado fluyen de etapa en etapa a contracorriente y pro-
porcionan dos productos fínales, el refinado RN, y el extracto EI. Para cierto gra-
do de separación, este tipo de operación requiere menos etapas para una cantidad
dada de disolvente, o menos disolvente para un número fijo de etapas que los mé-
todos a corriente cruzada descritos con anterioridad.

El tratamiento gráfico se desarrolla en la figura 10.19 sobre coordenadas rec-
tangulares. La construcción del triángulo equilátero es idéntica al de coordenadas
rectangulares. Un balance total de materia en la planta completa es

F+S=E,+R,=M. (10.22)

El punto M puede ubicarse sobre la línea FS a través de un balance para la sustan-
cia C,

FxF + Sy,  = E, y, + R,,x,,  = MxM (10.23)

La ecuación (10.22) indica que M debe caer sobre la línea R,E,,  como se
muestra. Reordenando la ecuación (10.22):

P

RNp - S = F - E, = & (10.25)

en donde AR,  un punto de diferencia, es el flujo neto saliente en la última etapa
ZV,.  De acuerdo con la ecuación (10.23, las líneas extendidas E,F y SRN, deben de
intersecarse en AR,  como se muestra en la figura 10.19. En algunos casos, esta in-

Figura 10.18 Extracción a contracorriente en varias etapas.
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R  T’rNp-1 RNp .s \

A
89

Figura 10.19 Extraccib a contracorriente en varias etapas.

tersección puede ubicarse a la derecha del triángulo. Un balance de materia para
las etapas s hasta NP,  es

R,-, + S = RN,  + Es (10.26)

0 RN,  - S = R,-,  - Es = AR (10.27)

de forma que es constante AR,  la diferencia en el flujo en esta ubicación entre dos
etapas adyacentes cualesquiera. La línea extendida E,R,-  r debe, por lo tanto,
pasar a través de AR, como en la figura.

Entonces, la construcción gráfica es como sigue. Despues  de ubicar los pun-
tos F, S, M, El, RN  y AR, una línea de unión desde El proporciona RI,  puesto que
el extracto y el refinado de la primera etapa ideal están en equilibrio. Una línea
desde AR a través de RI,  cuando se extiende, proporciona E,;  una línea de unión des-
de E, proporciona R2, étc. El valor mínimo posible de x,, es el dado por el fi-
nal rico en A de una línea de unión, que cuando se extiende pasa a través de S.

Al ir aumentando la cantidad de disolvente, el punto M que representa el ba-
lance global de la planta se mueve hacia S sobre la figura 10.19, y el punto An se
aleja hacia la izquierda. A cierta cantidad de disolvente tal que las líneas EIF y
SR, sean paralelas, el punto AR estar8  a una distancia infinita. Cantidades mayo-
res de disolvente ha& que estas líneas se intersequen en el lado derecho del
diagrama y no como se muestra; el punto AR estará más cerca de B al ir aumen-
tando las cantidades de disolvente. Sin embargo, la interpretacion  del punto de
diferencia sigue siendo la misma: una línea desde AR interseca las dos ramas de la
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Figura 10.20 Disolvente mlnimo  para la extracción a contracorriente.

curva de solubilidad en los puntos que representan al extracto y al refinado de
etapas adyacentes.

Si una linea desde el punto AR coincidiera con una línea de unión, se
requeriría un número infinito de etapas para alcanzar esta condición. La cantidad
máxima de disolvente para la cual ocurre esto, corresponde a la mínima relación
disolvente/alimentación  que se puede utilizar para los productos especificados.
El procedimiento para determinar la cantidad mínima de disolvente se indica en
la figura 10.20. Todas las líneas de unión por debajo de la marcada con JK se ex-
tienden hasta la línea SRN,,  para dar las intersecciones con la línea SR,., como se
muestra. La intersección m&s  alejada de S (si esta en el lado izquierdo del diagra-
ma) o más  cercana a S (si en el derecho), representa el punto de diferencia para el
disolvente mínimo, como en el punto A,rm  (figura 10.20). La posición real de AR
para un numero finito de-etapas debe estar más  alejada de S (si en la izquierda) o
&s cercana a S (si en la derecha). Cuanto mayor sea la cantidad de disolvente,
menor será el número de etapas. Generalmente (pero no en el caso que se
muestra), las líneas de unibn, que cuando seextienden pasan a través de F, o sea,
la línea de unión JK, ubica&  AR,  para la cantidad mínima de disolvente.

Cuando el número de etapas es muy grande, tal vez convenga mas  la cons-
trucción indicada en la figura 10.21. Se trazan unas cuantas líneas al azar desde el
punto AR hasta intersecar las dos ramas de la curva de solubilidad, como se
muestra; ahora las intersecciones no indican por necesidad corrientes entre las
dos etapas reales adyacentes. Las concentraciones de C, xs y ys + I que correspon-
den a éstas fueron trazadas sobre las coordenadas x, y, como se muestra, para dar
una curva de operación. Los datos de la línea de unión dan la curva en el
equilibrio y* VS. x; las etapas teóricas están seflaladas en la misma forma que en la
absorción de gases y en la destilación.
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I Curva  de

Figura 10.21 Transferencia de coordenadas al diagrama de distribución.

En la figura 10.22 se muestra la construcción para las coordenadas libres de
disolvente. El balance de materia libre de B para toda la planta es

F’ + S’ = E;  + Rn,  = M’ (10.28)

en donde generalmente F = F’ , puesto que de ordinario la alimentación esta libre
de B. Por lo tanto, M’ esta sobre la línea Fs en X,,  calculada mediante un balance de
C

F’X,  + S’ Y,  = M’X, (10.29)

Si se utiliza B puro como disolvente, S’ = 0; S’ Y, = 0; F’ = M’, XM = X,; el
punto M está verticalmente encima de F.

La línea EIRN,  debe pasar a través de M. Entonces,

RA,  - S f = F’ - E;  = ER (10.30)

El balance para las etapas s hasta N,  es

R&  - S ’ = R;-,  - Es’ = kR (10.31)

en donde AA  es la diferencia en el flujo libre de disolvente, salida-entrada, en la
etapa N,  y la diferencia constante en los flujos en base libre de disolvente de las
corrientes entre cualquiera de las dos etapas adyacentes. La línea extendida
SR- ,> en donde s es cualquier etapa, debe por lo tanto pasar a travts de AR en la
gráfica.

Entonces, la construcción grafica es la que sigue. Desputs  de localizar los
puntos F, S,  M,  E,,  RN  y AR, una línea de unión desde EI  da RI,  la línea extendi-
da AR  RI ubica E2,  etc. Si el disolvente es B puro (N,  = OD),  la línea RN,  AR es vertical.
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Figara 10.22 Extracción a contra-
corriente en coordenadas libres de di-
solvente.

Un balance de C, etapas s hasta IV,,  siguiendo la ecuación (10.30) es

Jc-JJ-1 -E;y,=+X, (10.32)
Un balance de B es

eLN&,  - Es& = A;pN, (10.33)
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Eliminando A; entre las ecuaciones (10.30) y (10.32) da

R$L,  Y*-x,  Nk;-NL\R
r = X,-, - X, = N&-, - Nm (10.34)

Entonces, la relación entre los flujos RI- ,/E;  puede obtenerse a partir de la rela-
ción entre las longitudes de las líneas E, A, /R, _ r AR en la parte superior de la fi-
gura 10.22, o como la pendiente de la cuerda desde (X, _ , , Y,) hasta XAn sobre la
diagonal a 45 o en el diagrama inferior, como se muestra. Las coordenadas del
punto de diferencia son

NAR  =
diferencia en el flujo de B, saliente-entrante, en la etapa NP

4
flujo neto saliente, libre de B

xAi?==
diferencia en el flujo de C, saliente, entrante, en la etapa ZV,

flujo neto saliente, libre de B

y AR es an&logo a Aw en la destilación (véase el capítulo 9).
Al aumentarse la relación disolvente/alimentaciación, AR en la figura 10.22 se

mueve hacia abajo y el mínimo disolvente se determina por el punto más bajo de
intersección de todas las líneas de uni6n  extendidas con la línea SRN,. Un AR prac-
tico debe ubicarse debajo de este, lo que corresponde a cantidades mayores de di-
solvente.

Recuperación del disolvente por extracción Aun cuando la mayoría de los pro-
cesos utilizan la destilación o la evaporación para recuperar el disolvente a partir
de las soluciones de los productos, obtenidas mediante extracción líquida, no es
raro que el disolvente se recupere por extracción líquida. Un ejemplo típico es la
recuperacibn  de la penicilina a partir del caldo de fermentación acidificado, en el
cual aparece por extracción con acetato de amilo como disolvente; luego se efec-
túa la deserción  de la penicilina extrayéndola mediante una solución tampón
acuosa. Entonces, el acetato de amilo se regresa a la primera extracción. Los &lcu-
los para estas operaciones de recuperación de disolvente se realizan de la misma
forma que en la primera extracci6n.

Ejemplo 10.3 Ocho mil kilogramos por hora de una solución de acido acético(C)-agua(A),
que contiene 30% de acido. se van a extraer a contracorriente con Cter isopropílico (B) para re-
ducir la concentración de acido hasta 2% en el producto refinado libre de disolvente. (a) Calcu-
lar la cantidad mlnima  de disolvente que puede utilizarse. (b) Calcular el número de etapas teóri-
cas si se van a utilizar 20 000 kg de disolvente.

SOLUCIÓN Los datos en el equilibrio del ejemplo 10.1 se graficaron en coordenadas triangula-
res en la figura 10.23. Las lineas de unión se omitieron para que el ejemplo resultara más claro.

u) F = 8 000 kg/h, xF = 0.30 fracción peso de Acido acttico,  que corresponde al punto F
sobre la figura. R,&,  está ubicada sobre la base AC  en 2% de acido, y la linea ERA,  in
terseca  a la curva de solubilidad rica en agua en R,,,,  como se muestra. En este caso



t
Acido acbtico

isopropflico

Figura 10.23 Solución al ejemplo 10.3.
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lfnea de uniõn J, que cuando se extiende pasa a travks  de F, proporciona las-wndi-
ciones  para el disolvente mfnimo  y esta  interseca la Linea RN,B  en la derecha de la figu-
ra mas  cerca de B que cualquier otra linea  de unión mas  baja. La lfnea J proporciona la
E, mhima, como se muestra en y, = 0.143. La lfnea Et&,, interseca a la lfnea FB en
M,. paralacualx” = 0.114. EcuaciOn  (10.24). wny, = 0 y S = B.

F*FB , , , - - -
%

F - w - 8000 = 13 040 kg/h,  min  flujo del disolvente

b) ParaB  = ~OOOWhfEcuaciõn(lO.~)wny,  = OyS = B],

y el punto Mesti localimdo, como se muestra, sobre la hnea  FB. La Linea RN,JMcxtendida  da E,
en yt  = 0.10. La lfnea FE, se extiende hasta intersecar alalfneaRR,BenA~.Lasüneasalarar
wmoOKLsetrazanparadary,,, en K y x, en L. en la siguiente forma:

Ys+ 0 0.01 0.02 0.04 0.06 0.08 0.10 -y,

4 0.02 0.055 0.090 0.150 0.205 0.250 0.30-x,

Éstos se grafkan  sobre la figura 10.24 como la curva de operación, junto wn los datos de la
Inca de unión graficados  como  la curva en el equilibrio. Se necesitan 7.6 etapas te&icas.  El peso

I l / I
. I..

Curva  de

0
0 ZN,, 0 . 10 ,020

x = fracción peso de ácido acbtico  en soluciones acuosas

Figura 10.24 Soluci6n  al ejemplo 10.3.
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del extracto puede obtenerse mediante un balance del &ido,

4
WXM  -

- - XN,) 28* ooq0.0857 - 0.02) -YI XN, 0.10 - 0.02
23 000 kg/h

Y R,,-M-E,-28000-u000=5000kg/h

Liquidos  insolubles Cuando los líquidos A y B son insolubles en el rango consi-
derado de las concentraciones del soluto, el cklculo de las etapas se hace en forma
más sencilla sobre coordenadas x’, y’. En este caso, son constantes el contenido
de disolvente de todos los extractos y el contenido en A de todos los refinados. Un
balance global de la planta para la sustancia C es

Byi + Ax;,  = AX;Y, + By; (10.35)

0
-=  u; --AA
B x; - xi

(10.36)
c

que es la ecuación de una línea recta, la línea de operacibn, de pendiente A/B, a
través de los puntos (y[,  x;),  (yi, X; ).  En forma similar, para las etapas 1 hasta s,

A ’ v; -A+,-=
B x;  - x;

(10.37)

y en la figura 10.25 se muestra la construcción por etapas. También X’  y y’
pueden expresarse como masaholumen,  con A y B como volumenhiempo.

Para el caso especial en que la curva en el equilibrio tiene pendiente constan-
te m’ = y’*/x’,  se aplica la ecuación (5.50),

x;  - x;, il (m’B/A)Np+’ - m’B/A

Y; - Mm’ (m’B/A)IVp+’  - 1
(10.38)

rn donde m’B/A  es el factor de extracción. Esta ecuación puede utilizarse junto
ron la figura 5.16, con (x; - yi/m ’ ) como ordenada y m ‘B/A  como par&,
metro.

Yt'

Y'

Yi

Curva de
distribucih

Linea de operach
Pendiente = AI8

x’
Figura 10.25 Extracción a contracor?iente,  disol-
vente-s insolubles.
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x’  = kg nicotina/kg  agua

Figura 10.26 Solución al ejemplo 10.6.

Puede utilizarse la ecuación (8.16) para la eficiencia global &, para la extrac-
cih en las siguientes condiciones:

a) Reemplazar EMGE  por EME  y l/A por m ‘B/A .
b) reemplazar ElldoR  por EHR y A por A /m  ‘B.

Ejemplo 10.4 Mil kilogramos por hora dc una soh&n  de nicotina (C)-agua (A) que contiene
1 Vo de nicotina se va a extraer a contracorriente con queroseno a 20 “C,  para reducir el conteni-
do de nicotina hasta 0.1 Vo.  (u)  Calcular el flujo minimo  del queroseno. (b)  Calcular el número de
etapas teoricas  requeridas si se utilizan 1 150 kg de queroseno por hora.

SOLUC16N Los datos en el equilibrio del ejemplo 10.2 se graficaron en la figura 10.26.
u) F = 1 000 kg/h, xF = 0.01, A = 1 OOO(1  - 0.01) = 990  kg agua/h,  yS  = 0.

4 - & - 0.0101 kg nicotina/kg agua

XN,  - 0.001 x;, * & - 0.001001 kg nicotina/kg agua

La linea de operacion  empieza en el punto L(v’ = 0. x’ = 0.001001) y,  para un número infinito
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de etapas, pasa a través de K sobre la curva en el equilibrio en x;.  yI = 0.0093. Por lo tanto,

A 0.0093 - 0
B,- 0.0101 - 0.001001 - ‘.Ozl

y B, = A/1.021 = 990/1.021  = 969  kg queroseno/b.

(6)  B - 1150 kg/h,  A/B - 99O/llSO  - 0.860. Ecuacion  (10.36):

Yí Yí
- - 0.0101 - 0.001 001 - o*860xf - xN,

y;  - 0.00782  kg nicotina/kg  queroseno

La linea de operaci6n  se traza a trav&s  de (vi,  x:);  se determinan graficamente  8.3 etapas teori-
cas.

En forma alternativa, en el final diluido del sistema. m’ = dy’+/& = 0.798 y

m’B--I
A

0.798(  llSO)  I o g28
990 .

En el final concentrado, m’ = 0.9S3  y m’B/A  = 0.953(1  lSO)/990  = 1.110. El promedio es
[0.928(  1.1 íO)]‘.’  = 1 .Ol . xk,/x; = 0.001001/0.0101  = 0.099; la figura 5.16 indica 8.4 etapas
tetuicas.

Extracción a contracorriente continua con reflujo

Mientras que en la operaci6n ordinaria a contracorriente el producto extraído
más rico posible que sale de la planta está, cuando mucho, en equilibrio con la so-
lución de alimentaci6n,  el uso de reflujo al final de la extracción en la planta
puede proporcionar un producto aún mas rico, como en el caso de la sección de
rectificaci6n de una columna de destilación. El reflujo no se necesita en el final
del refinado de la cascada, puesto que, a diferencia de la destilación, en donde el
calor se debe llevar desde el rehervidor mediante un reflujo evaporado, en la
extracción el disolvente (el análogo del calor) puede entrar sin necesidad de una
corriente acarreadora.

En la figura 10.27 se muestra un arreglo de lo anterior. La alimentaci6n  cu-
yos componentes van a separarse se introduce en un lugar apropiado de la casca-
da a través de la cual el extracto y el refinado líquidos están pasando a contra-
corriente. La concentración de soluto C se aumenta en la sección enriquecedora

Seccih  enriquecedora Seccih  agotadora
Disolvente  del extracto del refinado

extraído Alimentach  F

Figura 10.27 Extracción a contracorriente con reflujo.
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del extracto, mediante contacto a contracorriente con un refinado líquido rico en
C. Éste se obtiene separando el disolvente del extracto E’,, para producir la
corriente libre de disolvente E’ , una parte del cual se separa como el producto
extraído PÉ  y otra parte se regresa como reflujo Ro. La sección de deserción  del
refinado de la cascada es la misma que el extractor a contracorriente de la figura
10.18; C se desorbe del refinado por contacto a contracorriente con disolvente.

De ordinario, no conviene realizar en coordenadas triangulares la determina-
ci6n  gráfica de las etapas necesarias en estas operaciones, debido al amontona-
miento p61;  así que ~610  se va a describir el uso de las coordenadas N,  X, Y. Para
las etapas en la secci6n de deserción  del refinado, figura 10.27, se aplican los de-
sarrollos para la extracción a contracorriente simple, ecuaciones (10.31) a (10.34);
esta secci6n de la planta no necesita entonces seguirse considerando.

En la sección enriquecedora del extracto, un balance de A + C en el separa-
dor del disolvente es

E;  = E’ = P; + q (10.39)

Sea A= el flujo neto hacia fuera en esta secci6n. Entonces, para su contenido en A
+ c,

LlE = PA (10.40)
y para su contenido en C,

XAE = xI’E (10.41)
mientras que para su contenido en R,

BE = A;N, (10.42)

El punto AE se,graficó  sobre la figura 10.28, que se trazó para un sistema de dos
pares de componentes parcialmente solubles. Para todas las etapas a través de e,
un balance de A + C es,

0

Un balance de C,

y un balance de B,

E’C+l = P; + R;  = UÉ + R; (10.43)

FE  = El,,  - R; (10.44)

APAE = Ee’+,y,+,  - &‘XR, (10.45)

WÁE = Eé+&+,  - R:N,te (10.46)

Puesto que e está en cualquier etapa de esta sección, las líneas que salen del punto
A= cortan a las curvas de solubilidad de la figura 10.28 en los puntos que represen-
tan al extracto y al refinado que fluyen entre dos etapas adyacentes cualesquiera.
Por lo tanto, AE es un punto de diferencia, constante para todas las etapas en esta
sección, cuyas coordenadas significan



564 OPERACIONES DE TRANSFERENCIA DE MASA

Figura 10.28 Extraccih  a contracorriente con reflujo.

diferencia en el flujo de B, salida-entrada = B saliente
Nm=

flujo neto saliente, libre de B (A + C) saliente

4 C saliente
X

diferencia en el flujo de C, salida-entrada =
AE = flujo neto saliente, libre de B (A + C) saliente
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Entonces, el alternar líneas de unión con las líneas que salen de & establece Ias
etapas, empezando por la etapa 1 y continuando hasta la etapa de alimentaci6n.
La figura 10.28 tambien  muestra las etapas de deserción del refinado, desarrolla-
das como antes para la extracción a contracorriente.

Resolviendo la ecuaci6n  (10.43) con (10.45) y (lo&),  se obtiene la relación
de reflujo en cualquier etapa,

XLE - Y,+I  =&eaA,&.+,R,’  _ NAE - NE,+l
E'e+l N - NR  = X,,  - X4 línea AER.AE c

(10.47)

Esta relaci6n puede calcularse a partir de las longitudes de las líneas en el diagra-
ma superior de la figura 10.28 o a partir de la pendiente de una cuerda en el
diagrama inferior, como se muestra. La relación de reflujo externo es

RA  RO  NA, -  NEI

E=,É=  NE,
(10.48)

que puede utilizarse para ubicar AE para cualquier relación de reflujo dada.
También pueden hacerse los balances de materia para toda la planta. Para A

+ c,
F’ + S’  = Pi + R,$

Utilizando las ecuaciones (10.30) y (10.40),  esto se transforma en

(10.49)

F’ = ER  + llÉ (10.50)

en donde normalmente F = F’. Por lo tanto, el punto Fdebe caer sobre una línea
que une los dos puntos de diferencia; la ubicación óptima de la etapa de alimenta-
ción está representada por la línea de unión que cruza a la línea ARFAE, como se
muestra. Es clara la similitud de la figura (10.28) con el diagrama de entalpía-con-
centraci6n de la destilación; las dos se vuelven completamente análogas cuando el
disolvente S es B puro.

Cuanto más arriba esté ubicado AE (y más abajo AR), mayor sera la relación
de reflujo y menor el número de etapas. Cuando R,,/PÉ  es infinito (relación de
reflujo infinito 0 reflujo total), NM = OO, y resulta el número mínimo de etapas.
La capacidad de la planta cae a cero, la alimentación se debe detener y el disol-
vente BE  se recircula para ser convertido en S.  La configuración se muestra en la
figura 10.29 sobre coordenadas N, X, Y. El diagrama correspondiente XY utiliza
la diagonal a 45 o como líneas de operación en ambos lados de la cascada.

Se requiere un número infinito de etapas, si una linea que sale de AE o de Aa
coincide con una línea de unión; la relación mayor de reflujo para la cual ocurre
esto es la relación mínima de reflujo. Esta puede determinarse como en la fi-
gura 10.30. Las lineas de unión a la izquierda de J se extienden hasta intersecar la
línea SR, + , ; aquellas líneas de unión a la derecha de J se extienden hasta la línea
PLE,.  Los’ puntos AE, y AR,  para la relación de reflujo mínimo se establecen selec-
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Figura 10.29 Reflujo total.

cionando las intersecciones más alejadas de N = 0, lo cual cumple con que AR, AE
y F caigan siempre sobre la misma línea recta. La línea de unión J, que cuando se
extiende pasa a través de F, con frecuencia establece la relación de reflujo
mínimo; la establece siempre, si la curva de distribucibn  en el equilibrio XY es
cóncava hacia abajo en todas partes.

A

Figura 10.30 Determinach  de la relaci6n  de reflujo mínimo.
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Ejemplo 10.5 Mil kilogramos por hora de una solucibn  que contiene 5070 de etilbcnceno  (A) y
50% de estireno (C) se van a separar a 25 OC en productos que contengan 10% y 9OVo  de estire-
no, respectivamente, con dietilen-glicol (B) como disolvente. (u)  Calcular el n6mero  mínimo de
etapas te6ricas.  (b) Calcular la relación de reflujo mfnimo  del extracto. (c) Calcular el numero
de etapas teóricas y las cantidades importantes del flujo a una relación dcreflujo del extracto de
1.5 veces el valor mínimo.

SOLUCIÓN Los datos en el equilibrio de Boobar et al., Ing. Eng. Chem.,  43,2922  (1951).  se han
convertido a una base libre de disolvente y se tabulan a continuación.

Soluciones ricas Soluciones ricas
en hidrocarburo en disolvente

X,
kg estireno

kg hidrocarburo

N,
Kg glicol

kg hidrocarburo

Y.9
kg estireno

kg hidrocarburo

N,
kg glicol

kg hidrocarburo

0 0.00675 0 8.62
0.0870 0.008.17 0.1429 7.71
0.1883 0.00938 0.273 6.81
0.288 0.01010 0.386 6.04
0.384 0.01101 0.480 5.44
0.458 0.01215 0.557 5.02
0.464 0.01215 0.565 4.95
0.561 0.01410 0.655 4.46
0.573 0.01405 0.674 4.37
0.781 0.01833 0.833 3.47
1.00 0.0256 1.00 2.69

Éstos se grafican en el sistema de coordenadas libre de disolvente de la figura 10.31. Las
lineas de unión corresponden a los puntos que no están trazados, para mayor claridad. F =
1 000 kg/h, X, = 0.5 fracci6n  peso de estireno, XPIE = 0.9, Xg,  N,  = 0.1, todos en base al libre
de disolvente. El punto E,  se localiza como se muestra. N,,  = 3.10.

a) Las etapas teóricas mínimas se determinan trazando una llnea  de unión desde E,.  una
línea vertical desde R,, una linea de unión desde E2,  etc., hasta que se alcanza el pro-
ducto refinado, como se muestra. El número minimo de etapas, que corresponde a las
líneas de unión construidas, es 9.5.

b) La linea  de unión, que cuando se extiende pasa a través de F,  proporciona las rela-
ciones de reflujo mínimo, puesto que da las intersecciones A,- y AR-  mas alejadas de la
línea N = 0. De la gráfica, Nu-  = 20.76. Ecuación (10.48):

= 20.76 - 3.1
3.1 = 5.70 kg reflujo/kg producto extraído

c) Para Ro/PÉ  = 1.5(5.70)  = 8.55 kg reflujo/kg producto extraido  [ecuación (10.48)],

8.55 -
N - 3.1

AE  1

y N,  = 29.6. El punto AE  se grafica como se muestra. Una linea recta desde AE  a través de Fin-
terseca  la línea X = 0.10 en AR.  N,,  = - 29.6. Las líneas al azar se trazan desde A,  para con-
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Figura 10.31 Solución al ejemplo 10.5. Etapas mínimas ideales en el reflujo total y ubicacih de los
puntos de diferencia.
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47, N, 0-2 0.4 x, 0.6 0.0 XP ‘E 1 .0

X = kg estrenolkg hidrocarburo, soluciones  ncas  en hidrocarburo

Figura 10.32 Solución al ejemplo 10.5.

centraciones a la derecha de F y desde An  para aquellas a la izquierda; las intersecciones de &as
con las curvas de solubilidad dan las coordenadas de la curva de operación (figura 10.32). Los
datos de la linea de unión se graficaron directamente para obtener la curva en el equilibrio. Se ve
que el numero de etapas teoricas  es 15.5; la alimentación se introduce en la séptima a partir del
final  de la cascada de extracción del producto.

De acuerdo con la figura 10.31, XR,  N,  = 0.10, NH,  N,  = 0.0082. En base de 1 h, un balan-
ce global de la planta es

Un balance de C,
FX,  - 500 - Pi(0.9) + RAP(O.l)

Resolviendo por simultáneas, PÉ = Rh" = 500 kg/h.

& = R,j  - 8.55P; - 8.55(500)  - 4275 kg/h
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Ecuación (10.39):

E;  - Ró + PÉ - 4275 + 500 = 4175 kg/h

BE - E;NE, - 4775(3.10)  = 14 800 kg/h

E, = BE + E;  - 14 800 + 4175 - 19 575 kg/h

RN, - Rh,( 1 + NR,  N,) = 500(1.0082)  = 504 kg/h

S - BE + Rh,N,, N,  =  14 800 + 500(0.0082)  = 14 804 kg/h

Balance económico’

Se pueden hacer diversos tipos de balances económicos para los diferentes diagra-
mas de flujo que se acaban de describir [‘ll 76l. Por ejemplo, la cantidad de soluto
extraído para una relacibn fija disolvente/alimentaci6n  aumenta al aumentar el
número de etapas; por lo tanto, el valor de soluto no extraído puede balancearse
contra el costo del equipo de extracción que se requiere para recuperarlo. La can-
tidad de disolvente por unidad de alimentación, o la relación de reflujo en el caso
del último diagrama de flujo descrito, también es objeto de un balance econ6mi-
co. Respecto de un grado fijo de extracción, el número de etapas requeridas
decrece al aumentar el flujo del disolvente o la relación de reflujo. Puesto que la
capacidad del equipo para manejar el mayor flujo del líquido debe aumentar al
mismo tiempo, entonces el costo del equipo debe pasar a través de un mínimo.
Las soluciones extraídas se vuelven mas diluidas al aumentar el flujo del disolven-
te y, en consecuencia, el costo de la eliminación del disolvente aumenta. El costo
total, que es la suma de los costos de inversión y de operaci6n, debe pasar a través
de un mínimo en el flujo óptimo del disolvente o en la relación óptima de reflujo.
En todos estos balances econ6micos,  el costo de la recuperaci6n del disolvente es
siempre un punto importante; por lo general se debe incluir tanto el costo de recu-
peración a partir del producto refinado saturado como el costo del extracto.

Extraccih  fraccionada : Separación de dos solutos

Si una solucibn contiene dos solutos extraíbles, los dos pueden separarse de la so-
lución por extracción a contracorriente con un disolvente adecuado; empero, con
este metodo es imposible una gran separación de los solutos, a menos que la rela-
ción entre sus coeficientes de distribución sea muy grande.

Sin embargo, mediante las tecnicas  de extracción fraccionada, se puede
lograr cierta separaci6n siempre y cuando sus coeficientes de distribución sean di-
ferentes. El diagrama de flujo mas sencillo para esta separación se muestra en la
figura 10.33. Aquí, los solutos B y C, que constituyen la alimentación, se introdu-
cen en una cascada a contracorriente, en donde los disolventes parcialmente so-
lubles A y D fluyen a contracorriente. En la etapa de alimentación, los dos solu-
tos se distribuyen entre los disolventes; el soluto B favorece al disolvente A y el
soluto C favorece al disolvente D. En la sección a la izquierda de la etapa de ali-
mentaci6n, el disolvente A extrae preferentemente a B de D; D sale de esta sec-
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Alimentaci6n=‘B  + C

Figura 10.33 Extracción fraccionada.

cion con un contenido de soluto rico en C. En la sección a la derecha de la etapa
de alimentación, el disolvente D extrae preferentemente a C de A; A sale con un
contenido en soluto rico en B.

Esta operación se va a considerar únicamente en su forma mas sencilla, en la
cual los disolventes A y D son básicamente inmiscibles y entran libres de soluto;
asimismo, los solutos B y C se distribuyen independientemente; esto significa que
la distribución de cada uno no es modificada por la presencia del otro. A y D van
a representar los flujos en peso de estos disolventes, masakiempo;  las concentra-
ciones se van a expresar como

y’ = masa soluto/masa A 0); para el soluto B, JJ&  para el soluto C)
X’  = masa soluto/masa D (xi para el soluto B;.Y& para el soluto C)

Considérense las etapas 1’ hasta m ’ . Para cualquier, soluto, un balance de
materia del soluto es

D-G. 1 = Ay;,  + Dx;, (10.51)

0
D y;r - 0-=
A xi,+,  - x;,

y sólo se necesita agregar los subíndices B o C a las concentraciones, para apli-
carlas a los solutos particulares. En forma similar, para las etapas 1 hasta m, para
cualquier soluto, el balance es

AY;., = Dx;  + Ay; (10.53)

g=ym+,  - Y í
A x&-0 (10.54)

Las ecuaciones (10.52) y (10.54) representan las líneas de operación respecto de
cada soluto, una para cada sección de la cascada, de pendiente D/A.  En la figura
10.34 se muestran los diagramas de distribución para los solutos, cada uno de los
cuales se distribuye independientemente del otro. Las líneas de operación también
se trazaron sobre la figura; las etapas se señalaron de la forma usual, empezando
en las etapas 1 y 1’ .

Para determinar el número de etapas requeridas en cada sección de la casca-
da, las concentraciones y los números de las etapas deben hacerse coincidir en él
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Figura 10.34 Extracción fraccionada, línea de operacih  y etapas.

punto en que se introduzca la alimentaci6n.  En la etapa de alimentación (que está
numerada como f of ) para cualquier soluto, f debe ser la misma, f’ debe ser la
misma y las concentraciones deben ser iguales cuando se calculan desde cual-
quiera de los puntos finales de la cascada. Pueden hacerse coincidir graficando
las concentraciones de B y C en uno de los disolventes contra el número de la eta-
pa, como en la figura 10.35. Entonces, los requerimientos sefialados antes se
logran cuando se puede trazar el rectangulo HJKL de la forma que se muestra.

1’

i?i  6’
zm -if’

9 7’-

$

;6-
E

L./
,C

8 f r ,
xi+  = % w x;,,=  x

C f

Figura 10.35
alimentach.

Casado de la etapa de
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En la figura 10.35 se puede ver que la concentración de los dos disolventes es
máxima en la etapa de alimentación y mínima en las etapas 1 y 1’ . Se deben utili-
zar los flujos del disolvente que sean suficientes para asegurar que las solubilida-
des del soluto no sean sobrepasadas en la etapa de alimentación. Al cambiar la re-
lación del disolvente cambia el número total de etapas y la posición relativa de la
etapa de alimentación; además, siempre existe una relación del disolvente respec-
to de la cual el número total de etapas es el mínimo.

El número de etapas puede reducirse utilizando un reflujo del soluto en cual-
quiera de los puntos finales de la cascada o en ambos. El cálculo de este efecto, el
tratamiento de los casos en que las distribuciones del soluto son interdependientes
o en que varía la miscibilidad del disolvente y otros diagramas de flujo, exceden la
finalidad de este trabajo, pero se analizan de modo exhaustivo en otros PS  “1.

Ejemplo 10.6 Una mezcla que contiene 40% de p-cloro-nitrobenceno (B) y 60% de o-cloro-
nitrobenceno (C) se va a separar a un flujo de 100 kg/h  en productos que contengan 80 y 1970,
respectivamente, del isómero puru  despues  de eliminar los disolventes. Los disolventes inso-
lubles que se van a utilizar son 2 400 kg/h de heptano (A) y 2 760 kg/h de metano1 acuoso (D).
Los coeficientes de distribución son constantes e independientes, y’fi/xh = 1.35 y y’E/x&  =
0.835. Calcular el número de etapas ideales requeridas y la posici6n  de la etapa de alimentación.

SOLUCIÓN El isómero pura (B) favorece al heptano (A) y el orto (C) favorece al metano1 (D).
Bases: 1 h. Alimentación = 100 kg = 40 kg B, 60 kg C. Sea W = kg producto rico en A. Z = kg

1
0 0.02 0.04 0.06

Figura 10.37 Solución al
ejemplo 10.6, casado de la etapa
de alimentación.
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producto rico en D, despu&  de la eliminacibn  del disolvente. Entonces, los balances de B y C
son, respectivamente,

0.8OW  + 0.15z = 40 0.20 W + 0.852 = 60
W - 38.5 kg (30.8 kg B, 7.7 kg C), Z = 61.5 kg (9.23 kg B, 52.27 kg CT).

di1 = g = o.cKl334 41 - G  = 0.01895

yÉ,i  - g = 0.01283 y&,  = &, = 0.00321

D/A  = 2 71X/2 400 = 1.15. Las etapas se construyeron en la figura 10.36; la igualacih  para la
etapa de alimentación se muestra en la figura 10.37. De acuerdo con esta última, la etapa de ali-
mentación esf’ = 6.6 yf  = 4.6. Por lo tanto, el número total de etapas ideales es 6.6 + 4.6 - 1
= 10.2; la etapa de alimentación es la 4.6 a partir de la entrada del disolvente D.

Sistemas de multicomponentes

Para la mayoría de los sistemas que contienen más de cuatro componentes, es muy
dificil indicar los datos en el equilibrio y el clculo  de las etapas. Algunas de las
separaciones más importantes involucran cientos de componentes cuya identidad
todavía no se ha establecido firmemente; un ejemplo es la extracción de aceites
lubricantes del petr6leo. En estos casos, es mejor obtener los requerimientos para
las etapas en el laboratorio, sin el estudio detallado de los equilibrios. Existen
extractores de mezclado-sedimentación en pequeha escala, cuya eficiencia de eta-
pa es básicamente del 100%; pueden utilizarse para estudiar los procesos de
extracción t761,  pero deben operarse en forma continua en estado estacionario.
Los diagramas de flujo a contracorriente, que son necesarios para la operaci6n
continua, se pueden simular con pequefios  lotes de alimentación y disolvente en
embudos de separaci6n; con frecuencia esto es más conveniente y menos costoso.

Supóngase, por ejemplo, que se desea determinar qué productos se pueden
obtener con una extracción a contracorriente de cinco etapas de una alimentación
compleja que fluye a F kg/h,  con un disolvente que fluye a S kg/h.  Obsérvese la
figura 10.38, donde cada círculo representa un embudo de separación, que cuan-
do se agita adecuadamente y cuando se permite que los líquidos se asienten,
representa una etapa ideal. En el embudo CI  se colocan cantidades adecuadas de
alimentación y disolvente en la relación F/S; la mezcla se agita; se deja asentar, y
las dos fases se separan. La capa de extracto E’ se separa y el refinado R. se pone
en contacto en el embudo b exactamente con la misma cantidad de disolvente S
que se utilizó en el embudo a. Los refinados y extractos, las alimentaciones y
disolventes, se mueven y se ponen en contacto en la forma que se indica en la fi-
gura; cada vez se tiene cuidado de utilizar precisamente la misma cantidad de
alimentación y disolvente en las corrientes senaladas F y S, como en el embudo a.

Claramente, el extracto E’ y el refinado R’ no son iguales que los produci-
dos por una extracción a contracorriente continua. Sin embargo, los subsecuentes
refinados R “, R “’ , y los extractos E “, E “’ , etc., se aproximarán al resultado re-
querido. Se puede seguir la aproximación al estado estacionario observando cual-
quier propiedad de los refinados y extractos que pueda medirse adecuadamente
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S

Figura 10.38 Simulación por
lotes de una cascada a contra-
corriente.

(densidad, índice  de refracción, etc.). Las propiedades de R ' , R “ , etc., llegarán a
un valor constante, al igual que las de E', E", etc. Si esto ocurre al tiempo en que
se alcanzan el extracto El  y el refinado R5 en la parte superior de la figura 10.38,
entonces los embudos del 1 al 5 representan en cada detalle las etapas de la cas-
cada continua que se encuentra exactamente debajo. Así, por ejemplo, el refina-
do R,  del embudo 3 tendrá todas las propiedades y el volumen relativo del refinado
Ra de la planta continua.

En forma similar, pueden también estudiarse los diagramas de flujo que
incluyen reflujo y extracción fraccionada [761e
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Curva de
equilibrio

7
kLinea  de

operach

XS xm xm-t Figun  10.39 Eficiencia de las etapas
x = fracci6n  peso de soluto en el refmado de Murphree.

Eficiencia de las etapas

Como en el caso del contacto gas-líquido, el comportamiento de las etapas indivi-
duales de extracción puede describirse en función de la tendencia al equilibrio
realizada por el extracto efluente y las corrientes de refinado. La eficiencia de las
etapas de Murphree puede expresarse en funci6n de las composiciones de los
extractos como EME  o en funci6n de las composiciones de los refinados como EMR.
Aplicando la ecuación (5.39) a la etapa m de la cascada a contracorriente de la fi-
gura 10.39, por ejemplo, se obtiene

E
M E  =

y:  rF+l  E, e

m m + l
(10.55)

en donde x,  y y,,,  representan las composiciones reales promedio de los efluentes;
y,  + r y x,,,  +  r representan las composiciones de las corrientes que entran en la eta-
pa. Se puede utilizar cualquier otro conjunto de unidades de concentración. La
eficiencia global de las etapas Eo  de una cascada se define sencillamente como la
relación entre el número de etapas ideales y el número de etapas reales necesarias
para lograr un cambio dado en la concentración.

EXTRACTORES POR ETAPAS

El equipo de extracción por etapas que se utiliza es de dos tipos principalmente:
cascadas de mezclado-sedimentación de una y de varias etapas y torres perfora-
das de varias etapas.

Un mezclador-sedimentador es un aparato de una etapa, que generalmente
consiste en dos partes: un mezclador para poner en contacto las dos fases líquidas
y lograr la transferencia de masa y un sedimentador para separarlas mecánica-
mente. La operación puede ser continua o por lotes.
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Los mezcladores son de dos tipos: mezcladores de flujo y tanques de mezcla-
do. Los mezcladores de flujo, o mezcladores de línea, son aparatos de volumen
muy pequeño colocados en una línea de tubos, como una serie de orificios o bo-
quillas de alimentación t72* 76), a través de los cuales se bombean a corriente para-
lela los dos líquidos que se van a poner en contacto. La pérdida de energía mecá-
nica que corresponde a la caída de presi6n se utiliza parcialmente para que los
líquidos se dispersen uno en el otro. Entonces, la dispersí6n  resultante se pasa al
sedimentador. Estos aparatos sólo son útiles para operaci6n continua. Sus aplica-
ciones son limitadas: el grado de dispersibn producida para cierto aparato depen-
de del flujo; además, puede esperarse que la transferencia de masa sea muy pe-
queña, puesto que el área interfacial específica decae con rapidez al descender la
corriente del mezclador t40,  sg) y puesto que el tiempo de retención es muy corto.

Tanques con agitación

Estos tanques son del tipo mostrado en el lado derecho de la figura 6.4b  y en la fi-
gura 6.4~.  Si hay una superficie gas-líquido, deben colocarse mamparas para evi-
tar la formaci6n de un vórtice. Pueden cubrirse, operarse llenos, en cuyo caso
pueden o no tener mamparas. Para la operación continua, los líquidos que se van
a poner en contacto pueden entrar en el fondo y salir por la parte superior; en al-
gunos arreglos de cascadas, los líquidos ligeros y pesados entran a través de la pa-
red lateral, cerca de la parte superior y del fondo del tanque, respectivamente, y
salen a través de una salida en la pared opuesta al impulsor. Para la operación por
lotes, el tanque de mezclado puede actuar como sedimentador después de que se
detiene la agitación.

Los impulsores son, generalmente, del tipo de turbina de hoja plana, figura
6.3tr y c; están localizados ya en el centro del tanque, ya cerca de la entrada infe-
rior de los líquidos. La relación impulsor/diámetro  del tanque, dJT,  comúnmen-
te esta en el rango de 0.25 a 0.33.

Dispersiones La mezcla de los Iíquidos producida consiste en pequefias gotas de
un  líquido disperso en un continuo del otro. Los diametros  de las gotas general-
mente están en el rango de 0.1 a 1 mm de diámetro. No pueden ser demasiado pe-
quenas, porque sería difícil la sedimentación posterior. Generalmente, el líquido
que fluye con el flujo volumétrico menor se dispersará en el otro, pero se debe
mantener cierto control. Para la operación continua, el tanque debe llenarse con
el líquido que va a ser la fase continua; durante la agitación, se pueden introducir
los dos líquidos en la relación deseada. Para la operación por lotes, el líquido en
el  cual está sumergido el impulsor, cuando está en reposo, es de ordinario el con-
tinuo. Generalmente es difícil que &, la fracción volumen de la fase dispersa,
mantenga valores mayores de 0.6 a 0.7; tratar de aumentarla por arriba de estos
valores, con frecuencia provoca la inversión de la dispersión (la fase continua se
vuelve la dispersa) t3’*  4g* 83j.
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Potencia para la agitación La potencia para la agitación de las mezclas de dos fases liquidas median-
te turbinas de disco de hoja plana esta dada por las curvas c (mamparas) y g (sin mamparas, total. sin
vórtices) de la figura 6.5, siempre que se utilicen densidades Q~  y viscosidades pM  promedio ade-
cuadas.

PM = PC&  +  PD~D (10.56)

Tanques con mamparas:

Tanques sin mamparas, sin interfase gas-liquido, sin vórtice:

& > 0.4
IrA4 -

& < 0.4

(10.57)

(10.58)

(10.59)

en donde los subindices  o y w se refieren a líquidos organices y acuosos, respectivamente [la diferencia
respecto a las ecuaciones (10.58) y (10.59) puede relacionarse adecuadamente con cual es el liquido
que se dispersa].jLa  viscosidad de una mezcla puede ser mayor que la de cualquiera de los componen-
tes. Para otros tipos de turbinas vkase  la referencia 46.

RetenclOn  de la fase dispersa A niveles relativamente bajos de la potencia del agitador, la retención
#D  de la fase dispersa en el tanque sera menor que en su fracción en la mezcla de alimentación. tiDF  =
qDJ(qcF  + qDF). El valor de & tendera al de &,, al aumentar la potencia de agitación. Para &,o/íp,
en el rango 0.5 a 0.95, lo siguiente da estimaciones para las circunstancias indicadas ts*l.  No se puede
esperar una prediccibn  exacta debido al rango relativamente limitado de los estudios, los cuales están
lejos de haberse terminado. Para flujo continuo:

Tanques con mamparas. potencia del impulsor/vol.  del tanque > 105 W/m’ = 2.2 ft lbr/ft3  s:

Tanques sin mamparas, total, sin superficie gas-líquido, sin vórtice:

Las cantidades entre parentesis son adimensionales. Si al calcular (po/(poF  resulta mayor de 1.0, debe
tomarse como 1 .O. Pueden esperarse algunas anomalías para agua dispersa en hidrocarburos.

ha interfncial  especifica y tamafto  de la gota Generalmente, el &rea interfacial en los tanques de
extracción se ha medido mediante una técnica de transmitancia de luz [lo].  Varia considerablemente
con la ubicación del tanque [saS “1. La turbulencia intensa en la punta del impulsor hace que sea pe-
queflo  el tamafio  de las gotas; consecuentemente, u es grande. Las gotas coalescen cuando fluyen a las
regiones mas  tranquilas alejadas del impulsor y el brea especffica  se vuelve menor. El area específica
promedio y el tamafto  de la gota estan  relacionadas mediante la ecuaci6n  (6.9):

MDCI--
4

(6.9)
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Se han hecho muchos estudios en tanques con mamparas, pero son relativamente pocos los estudios
en tanques sin mamparas. Las mediciones se han hecho en ausencia de transferencia de masa, la cual
probablemente influye sobre la rapidez de coalescencia de las gotas; de ordinario, se efectúan con un
liquido org&nico  disperso en una fase acuosa. Se recomiendan las siguientes correlaciones: Tanques
sin mamparas faI:

4- -  1+ l.l80o(~)($$~(~)a
4f

en donde $ esta dada por

(10.62)

(10.63)

Los grupos entre paréntesis son adimensionales. Tanques sin mamparas, llenos, sin superficie gas-
líquido, sin vbtice  I“ll?

$ - lo-2066+o.73~(  E)o.o171( &)-“~“(  ,),,, (10.64)

Coeficientes de transferencia de masa Son relativamente pocas las mediciones de coeficientes globa-
les de transferencia de masa para sistemas liquido-líquido en tanques con agitación I’** 761; mas pocos
aún son los estudios de k. para la fase continua tí3,  4z*  ssl, y demasiado pocos los realizados para una
generalización util. Por otra parte, hay bastantes estudios sobre la transferencia de masa de particulas
sólidas. Para las particulas sólidas pequehas, que están mas estrechamente relacionadas, en tamaño al
menos, con las gotas en un tanque bien agitado, la relación recomendada es fsal:

Shc -~-2+0.~,[C/3(~)“3~z’3~(~~‘7(~~ (10.65)

El grupo entre parentesis cuadrados es una forma del número de partícula de Reynolds, como se
muestra en el capítulo ll. Se sabe que los valores de k,,  para partículas líquidas son mayores que para
partículas sólidas, f4’* ‘*) y se sospecha que eso se debe a la coalescencia de las gotas y a la ruptura de
las mismas. En cualquier caso, puede esperarse que la ecuación (10.65) proporcione valores moderados.

Para gotas pequefias  con circulación interna, similares a las gotas que se encuentran aquí, el co-
eficiente de la fase dispersa esta dado por [r51

en donde 8 es el tiempo que las gotas permanecen en el tanque. B.  y X.  son valores propios dados en la
tabla 10.1. Entonces, en ausencia de cualquier reacción química o resistencia interfacial (véase el
capítulo 5),

1 1 1mm-+-
KLD kW “CD LCk (10.67)

en donde meo  es el coeficiente de distribucibn,  &/dc,.

t La ecuación (10.64) es para unidades SI. Para unidades de Ir, lbr,  Ib,, s,  el coeficiente =
10  - 1.812 + 0.732&
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Tabla 10.1 Valores propios para las  gotas con circuiación  t

W/Dc AI h2 x3 BI B2 B3

3.20 0.262
5.33 0.386
8.00 0.534

10.7 0.680
16.0 0.860
21.3 0.982
26.7 1.082
53.3 1.324

1 0 7 1.484
213 1.560
320 1.60
co 1.656

0.424 1.49 0.107

4.92 1.49 0.300
5.26 1.48 0.382
5.63 1.47 0.428
5.90 15.7 1.49 0.49s 0.20s
7.04 17.5 1.43 0.603 0.298
7.88 19.5 1.39 0.603 0.384
8.SO 20.8 1.31 0.588 0.3%
8.62 21.3 1.31 0.583 0.391
9.08 22.2 1.29 0.5% 0.386

t Elzinga  y Banchero:  Chem. Eng.  Progr.  Symp. Ser., 55(29),  149  (FIS),  wn  permiso.

Eficiencia de las etapas En vista de la incertidumbre en los datos de transferencia de masa, es razo-
nable utilizar una versión simplificada del número de las unidades de transferencia [compárese la
ecuación (8.43)].  Para la fase dispersa,

(10.68)

en donde la concentración de la fase dispersa cambia desde c, hasta C,  y & es la concentración de la
fase dispersa en equilibrio con la fase continua. Se ha establecido que los llquidos en un tanque bien
agitado se mezclan completamente, de forma que en cualquier punto las concentraciones sean cons-
tantes y con el valor de los efluentes 15sl. Entonces,

Y

N
1

>OD =
c2D /

CID

- ‘:D  Cl,
&D =

CID - c2D

c2D - GD

N
z Z

rOD =  r -
tOD v,/Kd

(10.69)

La eficiencia de Murphree de la fase dispersa EMn  está do@  por la ecuación (5.39) adaptada a la si-
tuación presente:

E CID - ‘2D = cID - C2D
MD =

CID - c2f>  tCID - C2D) + tc2D - c2b)

- C2D)/  tc2D - c2%)

* <c:;”  %)/ (C2D - $3 + 1
NrODI-

N,,, + 1
(10.71)

Cuando no hay reacciones químicas lentas, como las que pueden ocurrir durante la extracción de me
tales  de sus licores de lixiviación de sus menas, y cuando no hay resistencia interfacial, es de esperarse
que las eficiencias de las etapas en los tanques bien agitados sean grandes; entonces, por lo general, son
muy adecuados los tiempos de retención relativamente cortos (60 s). En cualquier caso, las ecuaciones
anteriores ~610  dan estimaciones aproximadas; así que los estudios experimentales con sistemas
nuevos son esenciales antes de terminar el disefio.
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Recirculnci6n El area interfacial, con la menor cantidad de liquido disperso, puede ser pequeña, es-
peciaIm.ente  cuando la relación entre los flujos de los líquidos es pequeíta.  Entonces la recirculación de
parte del liquido sedimentado al mezclador puede mejorar la eficiencia de las etapas. La recirculación
de ese líquido favorecido por la distribución del soluto (con frecuencia el líquido minoritario) aumen-
ta la eficiencia de la etapa, mientras que la recirculación del otro o de los dos, la reduce t751.

JIjemplo 10.7 Un tanque cubierto, con mamparas, de 0.5 m (19.7 in) de diametro, 0.5 m de
profundidad, se va a utilizar para la extracción continua de ácido benzoico en agua [3(10d3)
m3/s  = 6.36 ft3/min],  con tolueno [3(10-3 m3/s]  como disolvente. Los líquidos van a fluir en
forma ascendente a corriente paralela, hasta llenar el tanque; no habrá interfase gas-líquido; por
ende, tampoco habra vórtices. Una turbina de disco de hoja plana, con 6 hojas, 0.15 m (6 in) de
diametro,  se va a colocar axial y centralmente; girara a 13.3 rps (800 rpm). Las propiedades del
líquido son:

Solución acuosa Solución de tolueno

Densidad, Q 998 kg/m3 865 kg/m3
Viscosidad, c
Difusividad, D

0.95 X lOe3 kg/m  . s 0.59 x lOe3 kg/m  . s
2.2 X IO-’  m2/s 1.5 X lOe9 m2/s

Tensibn  interfacial, u = 0.022 N/m
Coeficiente de distribuci6n  = ctorueno/cwua = 20.8

Calcular la eficiencia que se puede esperar de las etapas.

SOLUCIÓN En vista de la relación de flujo, el tolueno se va a dispersar. Volumen del tanque =
~(0.5)~(0.5)/4  = 0.09817 m3.

&,, = 3(10-4)43(10-3) + 3(10m4)]  = 0.0909 fracci6n  vol. de tolueno en la mezcla de ali2
mentación.  q. = 3(10e4)  m’/s tolueno.

At.-, (0.95 x lo-s)3

9LJP$vL (3 x lO-4)(998)2(O.O22)(l)
= 1.304 x lo-‘0

!k, 998

4 998 - 865 = 7’504

a’pcd I (O.O22)3(998)(l)

Pb
= 1.330 x 109

(0.95 x 10-3)4(9.807)

P D 0.59 x 10-3  I 0621

r o . 9 5  x  10-J  .

Tentativamente,  tómese $B,/&,~  = 0.9; @Q  = 0.9(0.0909)  = 0.0818 Ecuación (10.56):

p, - 998(  1 - 0.08 18) + 865(0.0818)  - 987 kg/m3

Ecuación (10.58):

IrM I (0.95 x lo-‘)  ,  +
1 - 0.0818 [

6(0.59  x 10-3)(0.0818) = .
x

10-s s
0.59 + 0.95 x

10-3  1 1.067 x lOe3  kg/m

Número de Reynolds del impulsor = 2 d2Np = 1 0.15)2(13.3)(987)  3 277 ooo

PM 1.067 x 10-r
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Figura 6.5, curva g:

Po = 0.72

p = Pop,N34 = 0.72(987)(  13.3)3(0.15)5
& 1

3: 127 W potencia del impulsor

P9DILc-=
VL42

127(3 x 10-4)(0.95  x 10-3)2  _ oo329
0.09817(0.022)3(  1) ’

Ecuación (10.61): o,,/&  = 0.907. Este valor está lo suficientemente cercano al 0.9 estimado;
es aceptable.

+D  = 0.907(0.0909)  = 0.0824 k = o’959;810-3 = 9.52 x lOS7 m/s2

ag, = 0.022(l)  2 2 0 4  x p - J - 5pgc’  1270  = 1.311
vLp,,,  0.0982(987) P C Tm-=.

Ecuación (1064):

4 = 2.55. x lOe4 m a = 2 = 1940 m2/m3

Sc,  I A!c- = 0.95 x 10-s
PCD, 998(2.2  x 10-9)

e 433

Ecuación (10.65):

k.r.c$
Sh, = D = 65.3

C

k
65.30

LC = c = 5.45 X lOe4 kmol/m2. s . (kmol/m3)
4

e= VL___ = 29.8 s
qC +  qD

Tabla (10.1):

h, = 1.359 h, = 7.23 h, = 17.9

B, = 1.42 B,  = 0.603 B3  = 0.317

n 1 2 3

B,‘exp(-A,@D,B/d~) 2.18 x lO-26 0 0

Ecuación (10.66):

k,,  = 8.57 x lOA  kmol/m*. s . (kmol/m3)

m,, = & = 0.0481

Ecuación (10.67):

KLD  = 2.01 x 10-s  kmol/m2.  s * (kmol/m’)

Z = 0.5 m V, 3 x 10-4
= ~ = 1.528 X lOe3 m/s

7r(O.5)2/4
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Ecuación (10.70):

N 0.5
‘OD  = 1.528 x 10-3/  [(2.01 x 10-5)(1940)]

= 12.76

Ecuacih  (10.71):

E MD - 0.93 Respuesta.

Emulsiones y dispersiones

La mezcla de líquidos que salen de cualquier aparato de mezclado, una emulsión,
está formada por gotas pequefias de un líquido completamente disperso en un
continuo del otro. La estabilidad, o permanencia, de la emulsión es de la máxima
importancia en la extracción líquida, puesto que es necesaria para separar las fa-
ses en cada etapa de extracción. Las emulsiones estables, aquellas que no se sedi-
mentan ni coalescen rápidamente, deben evitarse. Para que una emulsión se
“rompa”, o para que sus fases se separen por completo, debe suceder tanto la se-
dimentación como la coalescencia de la fase dispersa.

La rapidez de sedimentación de una emulsión en reposo es mayor, si es gran-
de el tamaño de las gotas, grande la diferencia de densidad entre los líquidos y pe-
queña la viscosidad de la fase continua. Las emulsiones estables, aquellas que se
sedimentan sólo después de grandes periodos, se forman generalmente cuando el
diámetro de las gotas dispersas es del orden de 1 a 1.5 PC;  por su parte, las disper-
siones con diámetro de partícula de 1 mm o mayor se sedimentan generalmente
con rapidez;

La coalescencia de las gotas sedimentadas es tanto más rápida cuanto mayor
es la tensión interfacial. Por lo común, la tensión interfacial es baja para los
líquidos de alta solubilidad mutua; disminuye en presencia de agentes emulsi-
ficantes o humectantes. Además, la viscosidad elevada de la fase continua impide
la coalescencia al reducir la rapidez con la cual se separa la película residual entre
las gotas. Las partículas de polvo que generalmente se acumulan en la interfase
entre los líquidos, también impiden la coalescencia.

En el caso de una emulsión inestable, la mezcla se sedimenta y coalesce rápi-
damente en dos fases líquidas después de que la agitación se ha detenido, a menos
que la viscosidad sea alta. Generalmente, la aparición de una interfase muy bien
definida entre las fases (ruptura primaria) es muy rápida, pero una de las fases
-comúnmente la que se encuentra en la cantidad mayor-, permanece nublada
por una fina niebla o neblina, una dispersión de la otra fase. Al final, la neblina
se sedimentará y la fase nublada quedará clara (ruptura secundaria), pero esto
puede tomar bastante tiempo. La ruptura primaria de una emulsión inestable es
generalmente tan rápida que para producirla basta con detener la agitación du-
rante unos minutos. En una operación continua en varias etapas, generalmente
no es práctico mantener la mezcla entre las etapas el tiempo suficiente para lograr
la ruptura secundaria.
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Sedimentadores

En la extracción continua, la dispersión que sale del mezclador debe pasarse a un
sedimentador o decantador, en donde ocurre cuando menos la ruptura primaria.
Los rearreglos típicos de sedimentadores por gravedad se muestran en la figura
10.40. El disello  más sencillo, el de la figura 10.40~ es tal vez el mhs  común: para
evitar que la dispersión entrante disturbe excesivamente el contenido del tanque,
se usa la mampara de entrada del tipo de “cerca de estacas”. De este modo, las
gotas se sedimentan en la parte principal del tanque, en donde la velocidad debe
ser lo suficientemente baja para prevenir turbulencias. A flujos mayores para un

M a m p a r a
/ /

Banda de dispersión

Liauido  pesado

Coalescedor

Figura 10.40 Sedimentadores por gravedad (esquemático): (u)  sencillo; (b)  y (c) con cóalescedor.
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tanque dado, mayor espesor de la banda de dispersión; al final, por las salidas sa-
le una dispersión no sedimentada, que por supuesto debe evitarse. Aunque se ha
efectuado una gran cantidad de estudios fundamentales [‘*  28j, los métodos de di-
seno  todavía son empíricos y arbitrarios. Hay tres aproximaciones al diserio:  (a)
que haya el tiempo suficiente de residencia con base en las observaciones de labo-
ratorio sobre la sedimentación, (b)  el cálculo del flujo para producir un espesor
adecuado de la banda de dispersión y (c) el cálculo del tiempo de asentamiento de
las gotas individuales a través de un líquido claro por arriba y abajo de la banda
de dispersión. Ninguno de estos métodos es muy seguro t12). Si no existen trabajos
experimentales re/lativos  a la dispersión por tratar, una primera estimación del ta-
mtio  del sedimentador puede hacerse mediante la expresión empírica?

=s = 8.4(q,  + qD)o.5 (10.72)

que se desarrolló con base en las rapideces típicas de sedimentación de las gotas
en la fase dispersa [‘*t y en una relacibn  longitud/diámetro para el tanque igual a 4.

Auxiliares de la sedimentacih La dispersión puede pasarse a través de un cou-
lescedor,  con el fin de aumentar el tamafio de las gotas y, por ende, su rapidez de
sedimentación. Normalmente, los coalescedores son lechos relativamente
estrechos de sustancias de surrerficie  extendida y con huecos relativamente gran-
des, tal como aserrín (especial para coalescer las salmueras que acompafian al
petróleo crudo), la lana de acero, fibra de vidrio, tela de polipropileno, anillos
de Raschig y similares tu)*  as).  Uno de los mejores coalescedores es una mezcla de
fibras de algodón y lana de vidrio, o de fibras de algod6n y de Dynel [531.  En la fi-
gura 10.401>  se muestra un arreglo sencillo; otro más elaborado, pero muy efecti-
vo, se muestra en la figura 10.4Oc 1761. Las membranas de separación son membra-
nas porosas, humedecidas de preferencia con la fase continua, que previenen el
paso de la fase dispersa no humedecedora a caídas bajas de presión, pero que de-
jan pasar libremente el líquido continuo. Pueden colocarse en la salida del decan-
tador t76).

Cascadas de mezclador-sedimentador

Una planta de extracción continua en multietapas constará del número requerido
de etapas arregladas de acuerdo con el diagrama de flujo deseado. Cada etapa es-
tará formada, al menos, por un mezclador y un sedimentador, como en la planta
a contracorriente de la figura 10.41. De ordinario, los líquidos se bombean de una
etapa a la siguiente, pero a veces se puede arreglar el flujo por gravedad si se po-
see suficiente espacio. Se han diseflado muchos arreglos para reducir la cantidad

t La ecuacih  (10.27) es satisfactoria únicamente para unidades SI. Para T,  en ft, q  en gal/min, el
coeficiente es 0.22.
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Ext rac to

Allmentacv5n

Refinado
flnal

Figura 10.41 Diagrama-sedimentador a contracorriente en tres etapas.

de tuberías entre las etapas y el costo correspondiente t76].  La figura 10.42 es uno de
ellos: los tanques de mezclado están sumergidos en los grandes tanques sedi-
mentadores circulares, los líquidos pesados fluyen por gravedad, los líquidos lige-
ros por empuje del aire y la recirculación del líquido ligero sedimentado hacia el
mezclador se logra por un sobreflujo. La figura 10.43 es típica de varios disenos
de los llamados extractores de “caja”, diseñados para evitar las tuberías interme-
dias. Los mezcladores y sedimentadores tienen una seccibn  transversal rectangu-
lar; de ahí el nombre de “caja”; están arreglados en posiciones alternadas para
las etapas adyacentes, como se muestra en la vista plana de la figura 10.43. Otro
arreglo coloca las etapas una encima de la otra, en una pila vertical, con los im-
pulsores de mezclado sobre una barra común; este rearreglo utiliza a los impulso-
res no sólo como aparatos mezcladores t731,  sino también como bombas.

Tomes de platos perforados

Estas torres de varias etapas a contracorriente, tanto con respecto a la capacidad
de manejo del líquido como a la eficiencia en la extracción, son muy efectivas, en
particular para sistemas de baja tensión interfacial que no requieren agitación

a c u o s o Refinado acuoso

Figura 10.42 Extractor de uranio de Kerr-McGee.
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Vista general
Sedimentador Mezclador
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‘8’:‘.  ‘<<,
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. . . . . . . . . . ;.,  :

-5 H -L-v

Líquido pesado
al mezclador

Salida del líquido
ligero del sedimentador

Figura 10.43 Cascada de mezclador-sedimentador del tipo de caja (esquemático). D = dispersión,
H = liquido pesado, L = líquido ligero.

mecanica  para una buena dispersión. Su efectividad para la transferencia de masa
se deriva de que (1) el mezclado axial de la fase continua está confinado a la re-
gión entre los platos y no se distribuye por toda la torre de etapa a etapa, y (2) las
gotas de la fase dispersa coalescen y se vuelven a formar en cada plato, destruyen-
do así la tendencia a establecer gradientes de concentración dentro de las gotas
que persisten en toda la altura de la torre. En la figura 10.44 se muestra una torre
de disef’ro  sencillo, en donde el arreglo general de los platos y vertederos es muy si-
milar a la torre de contacto gas-líquido, excepto que no se requiere de derramade-
ros. La figura muestra el arreglo para el líquido ligero disperso. Los líquidos ligeros
pasan a través de las perforaciones y las burbujas ascienden a través de la fase
continua pesada y coalescen en una capa, que se acumula entre cada plato. El
líquido pesado fluye a través de cada plato a través de las gotas ascendentes y
pasa a través de los vertederos hacia el plato inferior. Volteando la torre de cabeza,
los vertederos se convierten en “tuberías de ascenso”, que llevan al líquido ligero
de plato en plato, mientras que el liquido pesado fluye a través de las perfora-
ciones y se dispersa en gotas. Como alternativa, puede dispersarse el líquido pesa-
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\

Figura 10.44 Torre de extraccih  de platos perfora-
dos, rearreglada para el líquido ligero disperso.

t
Salida del líquido l igero

do en una parte de la torre y el líquido ligero en la otra, mientras que la interfase
principal se mantiene en la parte central de la torre. Los platos de flujo transver-
sal de la figura 10.44 son adecuados para diámetros relativamente pequeflos de la
torre (hasta aproximadamente 2 m). Para torres mayores, se pueden colocar ver-
tederos múltiples a intervalos a traves del plato.

Hidrhulica  de platos perforados

La capacidad de flujo de la torre de platos perforados depende de las características de formación de
la gota del sistema, de velocidades terminales de la gota, retención de la fase dispersa y caída de pre-
sión. Con estas características establecidas, se puede desarrollar el disefío  y calcular la rapidez de
transferencia de masa.
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Fonnnci6n  de las gotas El liquido que se va a dispersar fluye a través de perforaciones de dihmetro
de 3 a 8 mm, colocadas 12 a 20 mm aparte. Si la gota llquida humedece preferentemente el materkkl  del
plato, el tamtio  de la gota se vuelve incontrolablemente grande; es mejor utilizar pequefias  boquillas
que se proyectan desde làyuperficie,  con el fin de evitar esta dificultad. Los orificios pueden perforar-
se en un plato plano de la forma mostrada en la figura 10.45; la base se deja en su lugar, de cara a la
dirección de formación de la gota.

Si no hay transferencia de masa -cuyo efecto no se ha establecido firmemente KX-  y si la fase
dispersa sale de una perforaci6n  en un plato que no est8  preferentemente humedecido con el liquido
disperso, la gota se forma en el orificio y su tamaílo  será uniforme a una velocidad dada a travks  del
orificio. A cierta velocidad nkderada,  un chorro de llquido disperso sale del orificio; las gotas se for-
man al romperse el chorro. Cuando sale un chorro, puede empezarse a calcular la velocidad a través
del orificio1541, la cual, por la regla de dedo es, no obstante, de 0.1 m/s (0.3 ft/s)I’91 más o menos.
Para velocidades menores de ésta, los tamailos  de las gotas se pueden calcular principalmente con cual-
quiera de dos correlaciones, [19*  541  las cuales, por lo general aunque no siempre, concuerdan razo-
nablemente bien. Respecto de los fines actuales, las estimaciones son suficientes, o sea, que las dife-
rencias no son importantes y que es útil la figura 10.46. A velocidades mayores de unos 0.1 m/s, los
tamtios  de las gotas no son uniformes. En la extraccibn,  el maximizar  la superficie interfacial de to-
das las gotas es importante para asegurar la rápida transferencia de masa; la velocidad en el orificio
V0,  -, con la cual se consigue lo anterior, puede calcularse mediante llI*  611

Vos  max - 2.69
d,(o.5137PD”+  0.4719p,) 1

OS

(10.73)

La relación orificio/diámetro del chorro está dada por:

0.485 4 1
2

+1 4
d
OI (w/&  do.5 (WJ~  8)o.5

< 0.785 (10.74u)

4
1.51 4

(ugJAp  g)‘.’  + ‘*l2
4

(ug,/Ap g)“.5  ’ o’785
(10.74b)

[Las ecuaciones (10.73)-(10.74)  pueden utilizarse con cualquier conjunto de unidades consistente]. El
di8metro  de la gota que corresponde a los valores anteriores es d,  = 2d,. Si puede estimarse (los datos
son escasos), el valor de (r,  que se va a utilizar, es un valor intermedio entre el del par binario de disol-
ventes y el valor en el equilibrio para el sistema de extracción. Se recomiendan las ecuaciones
(10.73)-(10.74)  para el disefto  de platos perforados; empero, si la velocidad resultante calculada fuese
menor de 0.1 m/s, se recomienda que Vo se coloque, al menos, de 0.1 a 0.15 m/s y se aconseja el
diámetro de la gota calculado a partir de la figura 10.46.

aI a2 a3 a4

SI 10.76 52 560 1.246 x lo6 3.281

Ib,  Ib,, ft, s 1.0
I

14 600 3040 1.0

Figura 10.45 Perforaciones para la fase dispersa ‘391.
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Figura 10.46 Diámetros de la gota para la dispersión de líquidos insolubles a través de boquillas y
perforaciones [‘91.

Velocidad terminal de la  gota Será necesario calcular V,, la velocidad terminal de una gota líquida en
un medio liquido. Esta es la velocidad de calda libre (o de ascensión, según sea la densidad relativa) de
una única gota aislada en el campo gravitatorio. Las velocidades terminales de gotas pequeñas, que
son básicamente esféricas, son mayores que las de esferas sólidas del mismo diámetro y densidad, de-
bido a la movilidad y circulación interna dentro de la gota: la velocidad superficial no es cero, como lo
es para un sólido. Al aumentar el dihmetro,  ocurre una transicibn  en el tamaño de la gota, más allá de
la cual la forma de la gota ya no es esfhica (aunque se describa con d,,  como el dihmetro  de una esfera
del mismo volumen), sino que la gota oscila y se deforma. La velocidad terminal del tamtio  de transi-
ción es un valor máximo; para tamafios  mfls  grandes, la velocidad cae lentamente al aumentar el
diámetro. El an8lisis  dimensional muestra que Re = f(C,,  We), en donde Re es el número de Rey-
nolds  de la gota en la velocidad terminal, We es el número de Weber de la gota y C, es el coeficiente
usual de arrastre. Para las viscosidades de líquidos muy puros (sin agentes tensoactivos, sin transfe-
rencia de masa) y para continuos menores de 0.005 kg/m . s (5 centipoises), la correlación de Hu-
Kintner IU],  figura 10.47, proporciona la relación funcional. CJ se define como

u- 4 Re4-z PC2(%)’

3c,  we3 & AP
(10.75)
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Figura 10.47
infinitos @1.

Velocidades de sedimentación terminales de gotas únicas de liquido en medios líquidos

y la velocidad nhxima  de transicibn  ocurre en una ordenada de la figura 10.47. aproximadamente
igual a 70. o cuando

(10.76)

Para viscosidades de fases continuas m&s  grandes, pero que no exceden los 0.030 kg/m . s (30 centi-
poises), la ordenada de la figura 10.47 debe multiplicarse por (J&~)~.*~, en donde kW es Ia viscosidad
del agua 13’l.  Las pequefIlsimas  cantidades de impurezas que se incuentran presentes en la prhztica
pueden alterar profundamente las velocidades terminales (generalmente a valores inferiores); el efecto
de la transferencia de masa se desc0noce.t

t La curva de la figura 10.47 no debe extrapolarse avalores inferiores. Para valores de la ordenada
menores de 1.0, la ecuación de Klee y Treybal t341  dar8  resultados más correctos para k C 0.002
kg/m . s (2 centipoises):

Re  = 22.2~;5.‘8  We-0.169 (10.77a)
Esta ecuación se reordena convenientemente como

v, -

0.8~~~0.5742~.7037~0.5742

&.~6(~~,~0.0’“73&.11o87 (10.77¿)

que se puede aplicar con cualquier conjunto de unidades consistente para valores de d, menores que
d .

P, trans-
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Vertederos La torre se inundara si se acarrean cantidades excesivas de gotas de fase dispersa a travk
de los vertederos (o tuberias  de ascenso) arrastradas en la fase continua. La velocidad del líquido en
los vertederos V, debe, por lo tanto, ser menor que la velocidad terminal de todas las gotas, excepto de
las mas  pequefias;  por ejemplo tJ9))de  las gotas mas pequetUs  de 0.6 a 0.8 mm; la sección transversal
de los vertederos A, se fija de acuerdo con esto. Los vertederos se extienden mb  allá de la profundi-
dad del liquido  disperso coalescido sobre el plato, para evitar que el liquido disperso fluya a través de
los vertederos. Los vertederos se instalan a nivel con el plato del que salen; no se deben utilizar  derra-
maderos como las utilizadas en las torres de gas-líquido.

Líquido coalescido sobre los platos La profundidad h del liquido disperso coalescido que se acumula
en cada plato, se determina mediante la caída de presi6n  requerida para el flujo a contracorriente de
los hquidos  t91:

en donde hc y h, son las contribuciones de cada uno de los liquidos. La contribución del líquido dis-
perso h,  es la necesaria para hacer el flujo a travks  de las perforaciones del plato h. m&s  el necesario
para romper la tensión interfacial h,,

hD =  h, + he (10.79)

El valor de h. puede calcularse a partir de la ecuación usual del orificio con un coeficiente fo 0.67,

h. =  (VO - WPD
2g(O.67)’  Ap

(10.80)

h,, que es importante sólo cuando la fase dispersa fluye lentamente, puede calcularse a partir de

(10.81)

en donde d,,  es el diametro  de la gota producido a las velocidades en la perforación V. = 0.03 m/s (0.1
ft/s).  A velocidades en la perforación en las que salen chorros de líquido disperso de las perfora-
ciones, h,  puede omitirse.

r El frente requerido para el flujo de la fase continua h,  incluye las perdidas debidas a (1) fricción
en los vertederos, generalmente despreciable; (2) contracción y expansión al entrar y salir del vertede-
ro, igual a 0.5 y 1.0 “frentes de velocidad”, respectivamente; (3) los dos cambios abruptos de direc-
ción, cada uno de los cuales equivale a 1.47 frentes de velocidad. El valor de h,  es, por lo tanto, sus-
tancialmente igual a 4.5 frentes de velocidad o

si  al calcular h resultara pequefla,  de unos 50 mm o menos, hay el peligro de que no todas las perfora-
ciones operen, a menos que el plato se instale perfectamente nivelado. En estas condiciones, es mejor
aumentar el valor de hc  colocando una restricción en el fondo de los vertederos (o parte superior de las
tuberías de ascenso); el efecto de la restricción puede calcularse como el flujo a través de un orificio.

Retención de la fase dispersa El espacio entre un plato y la capa coalescida sobre el plato siguiente
está lleno con una dispersión del liquido disperso en el liquido continuo. Cuando los flujos son me
nores  que los que causan la inundación, se ha establecidot49  so) que la relaci6n  entre la velocidad de
deslizamiento VS y la velocidad terminal V,  de una única particula  (6,  = 0) es una función ímica de la re
tención de la fase dispersa & para todos los sistemas particulados  fluidos que se mueven verticalmen-
te, incluyendo sistemas gas-sólido, líquido-sólido y líquido-liquido. La velocidad de deslixamiento  es
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Figura 10.48 Correlación de Zenz para partículas sblidas  fluidizadas [Zenz,  F.: Petral.  Refr.. W),
147  (1957),  con permiso].

la velocidad relativa neta entre las dos fases, y si fluyen a contracorriente,

VS
VD VC;-+-

+D 1  - t’D
(10.83)

La correlaci6n  de Zenz LS41  figura 10.48, derivada a partir de sistemas fluido-dlido,  proporciona la
función (VS/  V,,  +,),  con ;, para sólidos dada por la curva para do = 0. En el caso de extractores de
plato perforado, V, se vuelve V.,  y puesto que la fase continua fluye en forma horizontal, V, se toma
como cero, de forma que

VIIv, = -
+D

(10.84)

El ejemplo 10.8 describe el uso de la correlaci6n.  El area  interfacial especifica que corresponde a la re-
tención esta dada por la ecuación (6.9).
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Transferencia de masa en platos perforados

La transferencia de masa ocurre durante tres regímenes separados: formación y desprendimiento de la
gota, ascensión (o caida)  de la~gota  y coalescencia de la gota en la capa de liquido coalescido sobre el
plato.

Transferencia de masa durante In formach  de Ia gota Se ha hecho gran cantidad de trabajos; puede
conseguirse el analisis  de la mayorla 12’1. Evidentemente, hay muchos fen6menos  que influyen: que las
gotas se formen a tal 0 cual velocidad l’l, que las gotas se formen en boquillas, en los orificios de los
platos o al final de los chorros, que exista o no haya turbulencia interfacial o agentes tensoactivos.
Aunque se han desarrollado expresiones bastante complicadas para describir los datos *“*  631, la gran
divergencia actual de los datos no parece garantizar algo mas que una simple estimación. El coeficien-
te de transferencia de masa KLDp  puede definirse por 1721

N,  - KL&D  - 6) (10.85)

en donde N, es el flux, promediado para el tiempo de formación de la gota e,, y con base en el area de
la gota en el “momento de ruptura”, A,.  Suponiendo el mismo mecanismo de transferencia de masa
para los líquidos en cualquiera de los lados de la superficie [renovaci6n  de la superficie, teoria  de pe-
netración o estiramiento de la superficie, por ejemplo (vkase  el capítulo 3)].  de forma que k,,  =
kLn,(Dc/D,)o.s  entonces*

1-w-+
KLD/

El tratamiento teórico de la transferencia de masa durante la formación de la gota generalmente lleva
a exoresiones de la forma

kLD, - const (10.87)

con valores de la constante en el rango 0.857 a 3.43, pero principalmente en el rango 1.3 a 1.8, excepto
en presencia de turbulencia interfacial o agentes tensoactivos.

Transferencia de masa durante In calda de la gota Los enjambres de gotas se comportan de manera
diferente que una sola gota 1251.  Para gotas pequeflas,  d, s dp,  rranS,  que circulan Is2]:

- o.43
sc--0~~*v,(  1 - $BD)

El coeficiente de la fase dispersa kLD,  está entonces dado por la ecuación (10.66) y la tabla 10.1.
Para gotas grandes, d, > dp,  trms,  que oscilan cuando ascienden o caen, se recomienda la teorla

de elongación de la superficie 121: 1

kLDr  - (10.89)

en donde

Yt

w = frecuencia de oscilación = - &
i

192ug,b

$c3PD + 2k)

b = l.0524°.=5

(10.90)

(10.91)

t b es adimensional y la ecuacibn  (10.91) esta escrita para d, en metros. Para d, en ft, el coeficiente
es 0.805.
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Figura 10.49 Eficiencia de las etapas de los extractores de platos perforados.

6 es un factor de amplitud adimensional caracteristico  del sistema oscilante; puede tomarse como 0.2
en ausencia de datos m8s  especfficos.  Como con la formación de la gota, se supone que el mismo me-
canismo gobierna las fases en los dos lados de la interfase, de modo que una ecuaci6n  similar a la
ecuación (10.86) proporciona Ka,..

Transferencia de masa durante la coalescencia  de la gota La medici6n  experimental de esta cantidad
es muy ditkil  y los resultados son difíciles de reproducir. Los datos se han correlacionado tan sólo
para unos cuantos sistemast65j. El coeficiente de transferencia de masa es aparentemente de un orden de
magnitud menor que para la formaci6n  de la gota y el tiea  en que se basa es de difkil deducci6n.  Por
el momento, se recomienda que K, = 0.1 K,,,,  con base en el Brea de las gotas, A,.

Eficiencia de tas  etapas Observese  la figura 10.49~.  que muestra una sección esquematica  a traves  de
una parte de la torre de platos perforados. Las curvas en el equilibrio y de operaci6n  que correspon-
den a todo el extractor se muestran en la figura 10.496. La curva DEE se traza entre las curvas en el
equilibrio y de operación, en cualquier punto auna distancia fraccionaria como BC/AC  igual a la efi-
ciencia de la etapa de Murphree para la fase dispersa, EM,,. Entonces, los pasos sobre el diagrama
corresponden a etapas reales, porque se utilizan tal como se usaron en la absorción de gases, figura
8.16, y en la destilacición, figura 9.48.

JLm - co.+,  - co.
CD.+,  - 4” (10.92)

Debido a las velocidades relativamente bajas que predominan en los extractores líquidos, se
puede suponer que la fase continua está completamente mezclada por el movimiento de las gOk3.5 de la
fase dispersa y que posee una concentración, de soluto c,-a  en cualquier punto. Entonces, la rapidez to-
tal de extracci6n  que ocurre en la etapa n es

qD(C&+, - cg,)  = Ku,,+(~,.+~  - 4,)  + &,A(cD  - 6)~ + KLDE(CD,~  - Q,.) (10.93)
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Las ecuaciones (10.92) y (10.93) dan

\
EMD (10.94)

A, es la superficie de las N,  gotas que salen de los N.  orificios.

Ap  =  +No (10.95)

El area  interfacial de la retencibn  de la fase dispersa en la región de ascensión de la gota es

A, =  ~(2 - h)(A, - Ad) = +qz - h)A,

La fuerza motriz media para la región de ascensión de la gota es estrictamente el promedio
logarítmico; sin embargo, para los fines presentes es adecuado el promedio aritmético:

(CD  - cgM  P (cDn+I  - 6,) + ccD.  - 6”)*

y como se indicó antes, KLDc  se toma como 0.1 Kro,. Sustituyendo éste y las ecuaciones (10.95) a
(10.97) en la (10.94) y observando que qo/A.  = v.,  v.  = ‘&/ñd’@o Y  f - Em  = (cDm  - c&‘)/(cDn.,
- cb.),  se tiene

E MD - (10.98)

Skelland deline6 un procedimiento similar, mas  elaborado tQ1,  pero se considera que la ecuaci6n
(10.98) es ampliamente adecuada a causa de la incertidumbre que existe. En cualquier caso, debe en-
tenderse que cuando mucho, E,,  sólo se puede calcular aproximadamente. La eficiencia de la etapa
por lo general es bastante menor que la obtenida  para el contacto gas-líquido, debido alas velocidades
menores de la fase que resultan de las menores diferencias en densidad y de las mayores viscosidades.

Ejemplo 10.8 Se va a utilizar tter  isopropilico para extraer ácido acetico  de agua en una torre
de platos perforados, con el éter disperso. Las condiciones de diseflo  escogidas son las del
ejemplo 10.3 y de la figura 10.24, etapa 2:

Soluci6n  acuosa Solución de eter
(continua) isopropilico (dispersa)

Flujo 8000 kg/h = 17 600 lb/h 20 oo0  kg/h  = 44 100 lb/h
Conc.  de acido xc = 0.175 fracci6n  masa” -QJ.+, = 0.05 fracci6n  masa

Densidad 1009  kg/m3 = 63.0 lb/ft3 730 kg/m3 = 45.6 Ib/ft3
Viscosidad 3.1 .X  IO-’  kg/m  . s - 3.1 CP 0.9 x 10m3  kg/m . s - 0.9 CP
Difusividad del acido 1.24 X IO-‘m2/s - 1.96  X 10wg  m2/s =

4.8 x lO-5  ft2/h 7.59 x 10-s ft2/h

Tensi6n  interfacial = 0.013 N/m  = 13 dinas/cm
A X

Coeficiente de distribuci6n  = m I -A$ - 2.68
D
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SOLUCIÓN Peso molec  Ácido ac&ico  = 60.1

cc,  - w - 2.94 kmol/m3

mcD  I 2.68E  I 3.704 kmo1’m3  en  Cter
kmol/mí  en agua

Perforacioe~ Fljese  d. = 6 mm = 0.006 m, rearreglados en forma triangular sobre centros ’
de 15 mm.

Ecuaci6n  (10.74b):

- = 4.28
dJ

d, - 1.402 x lo-’  m

Ecuación (10.73):
Vo,* - 0.0153 m/s

Puesto que es menor de 0.1, utillcese V. = 0.1 m/s. Arca de la perforaci6n  = qo/Vo =
7.61(10-‘) m2; N.  = brea de la perforaci6n  /(&/4)  = 2 690. Ecuación (6.31):

Brea  del plato para las perforaciones =
7.61 x lO-2

0.907(0.006/0.0l5)~
- 0.5244 m2

Verteiiero Fíjese la velocidad de la fase continua V, igual a la velocidad terminal de una gota
de la fase dispersa, d, = 0.7 mm = O.CKlO7  m. clc = 0.0031 kg/m . s. Ecuación (10.75): U =
8 852 000. Figura 10.47: ordenada = 1.515; abscisa = 0.62 = d,V,pc/&‘~“;  V, = 0.03 m/s =
v,. qc = 8 ooO/(l  009)(3  600) = 2.202(10-3)  m3/s.  A, = qJV,  = 0.0734 m2. Consultese la
tabla 6.2. Considerando los soportes y el area sin perforar,

0.5244A, - 0.65  - 0.807 m2 T-(O.g07t)al-l.Om  A,-A,-A,=0.734m2

Tauiio  de Io gota Figura 10.46:

abscisa[as  = 52 560, as = 1.24(1$))  = 0.0639

parhetro(al  = 10.76) = 0.282 ordenada = 0.024 = 3.2814

d, = 7.31(10-‘) m

Capa codedda V. = q,/A.  = 0.01037 m/s. Ecuaci6n  (10.80): h. = 2.94(10V3)  m. h,  no
es importante para el valor actual de V.;  hh,  = h. = 2.94(10-‘) m.

Puesto que esta altura es muy baja, hay que aumentarla colocando un orificio en el fondo del
vertedero. Si V,,  es la velocidad a travCs  de esta restriccibn  y si hn  es la profundidad correspon-
diente de la capa coalescida que se obtiene, la ecuaci6n  para los orificios da

Ecuación (10.82):
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Fljese  h,, = 0.045 m, de donde V,, = 0.332 mh.  Esto corresponde a un Brea  de rc&rkción  =

62V. = 6.633(10-‘)  m2, que a su vez corresponde a un orificio circular de 92 mm dihnxtro.
Entonces, h = 0.045 + 0.00369 = 0.049 m = 4.9 cm, lo cual es satisfactorio.

Fíjese el espaciamiento entre los platos a Z = 0.35 m y ll¿vese el faldh del vertedero hasta
0.1 m del plato inmediato inferior.

Rete~~Wn  do h fue dfopmr Ecuaci6n  (10.84): V&, = 0.01037 mh.  Para d, 3:
7.31(10-‘)  m ,  U = 8 852 Ooo;  ordenada! de la figura 10.47 = 165.2, abscisa = 30 =,
dpV,~c/p@~‘s;  entonces, V, = 0.1389 m/s.

Figura 10.48: abscisa = 52.6; ordenada = 44.6SVS(l  - &)  para partlculas  Aidas.

hJ = ParAmetro,  ordenada, Vdl  - 490) VS para 3 VS para  VA para
Fig. 10.48 Fig. 10.48 para s6lidos  s6lidos v, liquidos  llquidos
(1) (2) ( 3 ) (4) (5) (6) m

0 8.8

0.1 5.9
0.2 4.3
0.3 3.0

0.1971 0.1971 1.0 0.1389 0
- V,, sólidos = vt

0.1321 0.1468 0.7448 0.1035 0.01035
0.0963 0.1204 0.6109 0.0849 0.1698
0.0672 0.0960 0.4871 0.0677 0.2031

Ejemplo pnn  & = 0.1. ordenada Fig. 10.48 = 5.9; columna (3) = 5.9/44.65;  (4) =
0.1321/(1 - 0.1); (5) = 0.1468/0.1971;  (6) = 0.7448(0.1389);  (7) = 0.1035(0.1).

La interpolación en la columna (7) para V& = 0.01037 da &, = 0.10.

Trmuforeecia  de masa

0 I  vei6
f - - 0.2498 s

qo/No
DD  - 1.96  X  10w9  m2/s

Ecuaci6n  (10.87) con const.  = 1.5: &,,  = 7.5(10-4  m/s Ecuaci6n  (10.86): KLDI  = 5.6(10Ss)
m/s o kmol/m2  s s . (kmol/m’).

La ordenada de la fisura 10.47 para las gotas es mayor de 70, de donde 4 > & - y el
coeficiente de transferencia de masa durante la ascensi6n  de la gota esti  dado por la ecuación
(10.89).

Ecuacih  (10.91): b = 0.348. Ecuaci6n  (10.90): w = 3.66 s-l. Ecuación (10.89) con b

KLo,  - 7.86 x lo-’  m/s  o kmol/m’  . s . (kmol/m3)

Ecuación (10.98):

EMD  - 0.175 Respuesta.
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EXTRACTORES DIFERENCIALES
(DE CONTACTO CONTINUO)

Cuando los líquidos fluyen a contracorriente a traves de una sola pieza del
equipo, se puede tener el equivalente de todas las etapas ideales deseadas. En es-
tos aparatos, el flujo a contracorriente se produce debido a la diferencia en las
densidades de los líquidos; además, si la fuerza motriz es la fuerza de gravedad, el
extractor generalmente adopta la forma de una torre vertical, en que el líquido li-
gero entra por el fondo y el pesado por la parte superior. Como alternativa, se
puede generar una fuerza centrífuga grande haciendo que el extractor gire rápida-
mente; en este caso, el flujo a contracorriente es radial con respecto al eje de revo-
luci6n.

Varias características comunes de los extractores a contracorriente tienen
gran importancia con relacion  al diseño y el comportamiento. Es típico que sólo
uno de los líquidos pueda bombearse a través del aparato al flujo deseado. El flu-
jo máximo para el otro líquido dependerá, entre otras cosas, de la diferencia de
densidad entre los líquidos. Si se trata de que el segundo líquido exceda este flujo,
el extractor rechazará uno de los líquidos; se dice entonces que se ha inundado.
Por supuesto, lo mismo es cierto para el equipo de contacto gas-líquido; empero,
como la diferencia de densidad es mucho más pequena  que para un gas y un
líquido, las velocidades de inundacibn  de los extractores son mucho menores. Para
determinado flujo volumétrico de los líquidos que se van a manejar, la sección
transversal del extractor debe ser lo suficientemente grande para que no se alcancen
las velocidades de inundación. Cuanto mas abierta sea la sección transversal, ma-
yores seran los flujos antes de que ocurra la inundación. Las estructuras internas,
empaque, agitadores meclnicos  y similares, generalmente reducen las velocidades
a las cuales ocurre la inundacion.

Los extractores diferenciales también estbn sujetos al mezclado axial (véase
capítulo 6),  el cual reduce severamente la rapidez de extracción debido al dete-
rioro de las diferencias de concentración entre las fases que es la fuerza motriz para
la transferencia de masa. Esto se ilustra en la figura 10.51, en donde los perfiles

Entrada de _
la fase
continua

T

Entrada da

la fase
dispersa

Concentración del soluto

Figura 10.50 Efecto del mezclado

axial en los perfiles de concentración
en las torres sujetas al mezclado axial.
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realek de concentración (mezclado axial) muestran una diferencia de concentra-
ción sustancialmente menor que para el flujo tapón. Si la relación de flujos entre
los líquidos no es 1 (y raramente lo es), entonces la dispersi6n del líquido que está
fluyendo al flujo menor producirá números pequeños de las gotas de la fase dis-
persa, áreas interfaciales pequeñas y rapideces pequefias de transferencia de
masa. Por otra parte, si se dispersa el líquido principal, el problema de mezclado
axial se agrava. El problema se agudiza tanto más cuanto mayor es la relaci6n de
flujo; esta dificultad es común en todos los extractores diferenciales.

Existen estudios sobre los mttodos de calculo para considerar el mezclado
axial 141j (se han desarrollado procedimientos simplificados t47* 48j) y datos de
mezclado axial tX).

Torres aspersoras

Son éstas los aparatos más sencillos de contacto diferencial; consisten simplemen-
te en una armazón vacía con provisión en los extremos para introducir y separar
los líquidos. Como la armazón está vacía, la libertad extrema de movimiento del
líquido hace que estas torres sean las que peor se adecuen al mezclado axial; en
efecto, con ellas es difícil obtener mucho mas del equivalente a una sola etapa. No
se recomienda su uso. Se han utilizado mamparas horizontales (tanto del tipo de
segmento como del tipo de “disco y dona”) para reducir el mezclado axial, pero
apenas se consigue una mínima mejoría. Las torres aspersoras se han estudiado
mucho con respecto al intercambio calorífico entre dos líquidos por contacto di-
recto, pero los efectos perniciosos del mezclado axial son muy severos tanto en
este caso como en la extracción.

Torres empacadas

Como extractores líquidos se han utilizado torres llenas con los mismos empaques
al azar empleados para el contacto gas-líquido (capítulo 6). El empaque sirve para
reducir el mezclado axial ligeramente y para empujar y distorsionar las gotas de la
fase dispersa. En la figura 10.5 1, se muestra esquemáticamente una torre empaca-
da típica, arreglada para dispersar el líquido ligero. El espacio vacío en el empa-
que está bastante lleno con el líquido pesado, que fluye en forma descendente. El
resto del espacio vacío está lleno con gotas del líquido ligero formadas en el distri-
buidor inferior, que ascienden a través del líquido pesado y coalescen en la parte
superior en una sola capa; forman así una interfase, como se muestra. Para man-
tener la interfase en esta posición, la presión del líquido en la torre en el fondo
debe balancearse con la presión correspondiente en la válvula de salida del fondo,
controlada por una válvula de control. Si la caída de presión a través de esa válvu-
la se reduce, el peso del contenido de la torre se ajusta a un valor inferior, el
líquido ligero se vuelve continuo, el líquido pesado se dispersa y la interfase cae
abajo del distribuidor líquido-líquido. Las posiciones de la interfase se regulan
mejor mediante un instrumento de control del nivel del líquido que activa la vál-
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Líquido
p a s a d o

Llquido
ligero +

Figura 10.51 Torre de extraccih  empacada, liquido ligero
disperso.

vula de salida en el fondo. La v&lvula colocada justo arriba de la interfase en la fi-
gura 10.51 es para la eliminaci¿m  periódica de desechos y partículas de polvo que
se acumulan en la interfase.

La naturaleza del flujo del líquido en estas torres requiere que la elección del
empaque y el arreglo del distribuidor de la fase dispersa se hagan con el mayor
cuidado. Si el líquido disperso humedece preferentemente el empaque, pasara a
través del empaque como riachuelos y no como gotas, y el área interfacial produ-
cida será pequefla. Por esta razón, el material del empaque debe humedecerse
preferentemente con la fase continua. De ordinario, las cerámicas son humedeci-
das preferentemente por los líquidos acuosos, el carbón y los plásticos por
líquidos orgánicos. El empaque debe ser lo suficientemente pequefio, no mayor
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de un octavo del diámetro de la torre, de forma que la densidad del empaque se
desarrolle por completo; sin embargo, el empaque debe ser mayor de un cierto ta-
maRo  crítico (véase a continuaci6n) t4* ‘12* “n. Cuando el material del soporte del
empaque no se humedece con las gotas dispersas y cuando el distribuidor se colo-
ca fuera del empaque, las gotas tendran  dificultad para entrar en el empaque y se
tendra  una inundación prematura.‘Por esta razón, siempre es deseable embeber el
distribuidor de la fase dispersa en el empaque, como en la figura 10.51.

Existen correlaciones para calcular la rapidez de inundación; hay tambien
datos de los coeficientes de transferencia de masa y de mezclado axial, los cuales
se han resumido tu* 43p 72*  ‘61.  Aunque el mezclado axial es menos severo que en las
torres aspersoras, las rapideces  de transferencia de masa son pequeñas. Se reco-
mienda que las torres de platos perforados se utilicen para sistemas de baja ten-
sión interfacial y los extractores agitados mecánicamente para los sistemas con
alta tensi6n  interfacial.

+ Salida del líquido l igero

Entrada del

l íquido
l igero

Figura 10.52 Contacto
Equipment Co).

Míxco Líghtnin CM (MLyNg
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Extractores a contracorriente, agitados mechicamente

Las torres de extracción que se, acaban de describir son muy similares a las utiliza-
das en el contacto gas-líquido, en donde las diferencias de densidad entre el
líquido y el gas son de unos 800 kg/m3  (50 lb,/ft3)  o más; proporcionan la
energía para la buena dispersión de un fluido en el otro. En los extractores
líquidos, en donde las diferencias de densidad son probablemente de un décimo o
menores, la buena dispersibn de los sistemas con alta tensi6n interfacial es impo-
sible en estas torres; las rapideces de transferencia de masa son pequeñas. Para es-
tos sistemas, es mejor lograr la dispersibn mediante la agitación mecánica de los
líquidos, porque así se obtienen buenas rapideces de transferencia de masa. A
continuación se dan algunos ejemplos de estos extractores. Excepto por las co-
lumnas de pulso, son aparatos patentados; sus procedimientos de disefio no están
disponibles al público; es mejor consultar a los fabricantes.

Equipo de contacto Mixto Lightnin CM (extractor de Oldshue-Rushton) Obsér-
vese la figura 10.52. Este aparato utiliza impulsores de turbina de disco de hoja
plana (figura 6.3~) para dispersar y mezclar los líquidos y platos con comparti-

Regulador de velocidad variable

Sahda  del

líquido
l igero

Entrada del MY
liquido

pesado -
- m-110

Entrada del
liquido

Interfase

Anillo
estator

Disco del
rotor

l igero
- LI0

r ir 7 ,Sahdadel

Figura 10.53 Contactor  de disco giratorio (RDC)
(General Ameritan  Transporration Corp.).
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Figura 10.54 Extractor de Scheibel.

mientos horizontales para reducir el mezclado axial. Existen unos cuantos estu-
dios acerca de la transferencia de masa y algunos más acerca del mezclado axial t5*
13, 16, 17, 27,  44, 451

.

Equipo de contacto de disco giratorio (RDC) Figura 10.53. Este es un aparato
bastante similar, excepto que se omiten las mamparas verticales y la agitación se
obtiene de los discos rotatorios, los cuales generalmente giran a velocidades bas-
tante más altas que los impulsores de tipo turbina [29* 5o8 ‘n.

Extractor de Scheihel t22* % 57] Ha habido diversos disefios,  el mas reciente de los
cuales se muestra en la figura 10.54. Los impulsores son del tipo de turbina y las
mamparas que los rodean, del tipo de dona, están sujetos por aros verticales de
unión, que no se muestran. Los diseños anteriores incluyen empaque de alambre
entretejido alternado con secciones que incluyen un impulsor.

Extractor de platos recíprocos de Karr t3’*  321 Este viene despues  de un diseño an-
terior de van Dijck 177], quien sugirió que los platos de un extractor de platos per
forados del tipo mostrado en la figura 10.55, se movieran hacia arriba y abajo. El
diseno de Karr utiliza platos de Brea libre mucho mas grande, poco ajustados en
la armazón de la torre y unidos a un sostén central, vertical. Éstos se mueven
en forma vertical, hacia arriba y hacia abajo, una distancia pequeña.

Extractor de Treybal t73] Son en realidad una pila vertical de mezcladores-
sedimentadores. Los mezcladores están en una línea vertical y los impulsores para
las etapas sobre un eje común. Estos extractores no solo mezclan, sino que tam-
bién bombean, de forma que los flujos obtenidos son grandes. Como no hay
mezclado axial, las rapideces de transferencia de masa son elevadas.
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Figura 10.55 Columna de pulsos.

Extractor de Graesser  [W Este es un caparazón horizontal fijado con una serie
de discos giratorios sobre un eje central horizontal. Unos recipientes en forma de
C entre los discos lanzan los líquidos, de un recipiente al otro, mientras los
líquidos fluyen a contracorriente y horizontalmente a través del extractor. Se ha
utilizado especialmente en Europa.

Columnas con pulsaciones[38~ “*  821 Una onda rápida (0.5 a 4/s) de amplitud
corta (5 a 25 mm) se transmite hidráulicamente a los contenidos líquidos. Puesto
que no hay partes móviles presentes dentro de los extractores, las columnas de
pulsos se emplean mucho, y de modo exclusivo, cuando se procesan solucione8
radiactivas en los trabajos de energía atómica, en donde pueden ponerse detrás de
protecciones pesadas de radiaci6n  sin necesidad de mantenimiento. El arreglo
más común es el de la figura 10.55; los platos perforado8 que no tienen vertederos
tienen pequef’ios  orificios, por lo que generalmente no habra  flujo. El pulso super-
impuesto sobre los líquidos en forma alternativa hace que los líquidos ligeros y
pesados pasen a través de las perforaciones. También pueden ser pulsadas las co-
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Entrada del
Ilquido

ligero

Figura 10.56 Extractor centrífugo de Podbielniak (esquem&tico)  (Podbielniuk,  Znc.).

lumnas empacadas -en realidad, puede pulsarse cualquier tipo de extractor-.
Aunque las rapideces  de transferencia de masa se mejoran debido a los costos sus-
tanciales de energía, las capacidades de flujo se reducen.

Extractores centrifugos

El más importante de éstos es el extractor de Podbielniak[@‘l  6% “1,  figura 10.56. El
tambor cilíndrico contiene un caparazón concentrico,  perforado; se gira rápi-
damente sobre un eje horizontal (30 a 85 rps). Los líquidos entran a través del eje:
los líquidos pesados se llevan al centro del tambor y los líquidos ligeros a la peri-
feria. Los líquidos pesados fluyen radialmente hacia afuera y los dos se sacan a
través del eje. Estos extractores son especialmente útiles para líquidos de diferen-
cia de densidad muy pequena y en donde los tiempos de residencia cortos son
esenciales, como en algunas aplicaciones farmaceuticas  (extracción de penicilina
a partir del caldo nutriente, por ejemplo):

El extractor de Luwesta  ll41  y de Rofabel  t31  giran alrededor de un eje vertical;
se utilizan con mayor frecuencia en Europa que en Estados Unidos.

Diseño

Puesto que es diferencial el cambio de concentraci6n  con la altura de cualquiera
de los líquidos al pasar a través del extractor, la altura de la torre se expresa no en
función de las etapas o pasos, sino en función de las unidades de transferencia.
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REFINADO
R,  mol/ItiempolIBrea~ Et

x,  fracch  mol
Yt/

de soluto

:  I;

d.?

Ift
R
x y’

-,  ,l”

R, EXTRACTO
L

x2 E2  mol/~tiempokkeal
yp  fracción mol

de soluto
Figura 10.57 Torre de contacto continuo.

Considérese la torre de contacto continuo de la figura 10.57. Aunque se
muestra que el refinado fluye hacia abajo, como si fuese la fase más densa, se en-
tiende que en algunos casos la fase rica en disolvente, o extracto, será la más den-
sa y entrara en la parte superior. En cualquier caso, el subíndice 1 siempre repre-
sentará a continuación el final de la torre por donde entra el refinado y sale el
extracto; el subíndice 2 indicar-6  en donde entra el extracto y sale el refinado. En
este momento no importa qué fase está dispersa y cuál es gontinua.  Si el extracto
se alimenta lateralmente, la figura 10.57 y las relaciones que siguen se aplican por
separado a cada seccibn  arriba y abajo de la entrada de la alimentación.

Durante todo este análisis, a menos que se especifique lo contrario, x y y se
referirán a las concentraciones del soluto expresadas como fracciones mol en el
refinado y el extracto, respectivamente; flujos del refinado R y del extracto Ese
expresarán como Ib mol/(tiempo)  (área de la sección transversal de la torre). Ex-
cepto en casos especiales, la transferencia de soluto produce el cambio de la solu-
bilidad mutua de los líquidos en contacto, de forma que en general todos los com-
ponentes de los sistemas se transfieren de una fase a otra. Los coeficientes de
transferencia de masa del tipo F son capaces de resolver este problema, pero en
realidad los conocimientos sobre las rapideces de transferencia de masa en los
extractores son tan limitados que de ordinario puede considerarse solamente la
transferencia de un único soluto. Por lo tanto, este análisis se concreta a los casos
en que los líquidos son insolubles, en que sólo se transfiere soluto y la solubilidad
mutua no cambia. Sin embargo, en la práctica las expresiones desarrolladas son
útiles para todos los casos.

Entonces, se tiene que son aplicables las ecuaciones obtenidas para la ab
sorción  de gases. Por lo tanto, para el refinado (que corresponde al gas en la
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absorción de gases), tenemos los homólogos de las ecuaciones (8.23) a (8.27)

(10.100)H,R  = & =
R

R k,a(l - xh

&R =
(1 - X)idX =

(1 - x)(x - Xi)

en donde xi = concentración de soluto en la interfase
FR,  kR = coeficientes de transferencia para la fase refinado

HcR  = altura de la unidad de transferencia del refinado
NrR  = número de las unidades de transferencia del refinado

(1 - x)¡~  = media logarítmica de 1 - x y 1 - xI
La concentración en la interfase que corresponde a cualquier concentración glo-
bal del refinado x se encuentra mediante la ecuación (5.21) adaptada a la si-
tuación presente

I-x,= FE/FR
l - x

(10.102)

Esta ecuaci6n  se grafica, para cualquier valor de (x, y) sobre la curva de opera-
ción, para determinar su interseccibn  con la curva en el equilibrio en (xi, yJ,  igual
que para la absorción de gases. Como aproximación, se grafica una línea recta de
pendiente - k,/k,  desde (x, y) sobre la línea de operación, para obtener la inter-
sección en (x,, yi).

En forma similar, se tienen las expresiones correspondientes para el extracto
(que corresponde al líquido en la absorción de gases).

En realidad, se sabe tan poco acerca de los coeficientes de transferencia de
masa que las expresiones anteriores son de poca utilidad. Por razones prácticas,
aunque no son estrictamente aplicables a menos que la pendiente de la curva en el
equilibrio sea constante, generalmente es necesario trabajar con coeficientes glo-
bales y unidades de transferencia globales, que se pueden tomar de los homblogos
en absorción de gases:

2 = H,ORN,OR=  HtOENtoE

H R R
rOR

z-5
FoRa &$(l - x),,

H
E E

fOE
z-z

FOEa KEa(l  -Y )*A.f

(10.104)

(10.105)
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N
(1 - x)*&&

roll  = (1 - x)(x - x*) =
+ Lln  l - x2

2 1 - x1

(1 - Yhdy
N rOE  = (1 -u)(u’-v) =

(1 - x)*bf  =
(1 - x*) - (1 - x)

ln[(l - x*)/  (1 - x)]

(1 - Yhf=
(1 - Y)  - (1 -Y*)

ln[(l - v)l (1 - u*>]

(10.106)

(10.107)

(10.108)

(10.10!2)

en donde x+ es la concentración en equilibrio con y y y* la concentración en
equilibrio con x.

Las concentraciones en las ecuaciones (10.103) a (10.109) estin  en fracciones mol. Si x y y se expresan
como fracciones peso, por conveniencia en el uso con los diagramas de operacih para el chlculo  de las
etapas en función de fracciones peso,

(10.110)

(10.111)

en donde r es la relación entre los pesos moleculares del no soluto y del soluto. Para las concentra-
ciones en relación de pesos,

(10.112)

(10.113)

Soluciones diluidas

Para soluciones diluidas, ~610  los términos enteros de las ecuaciones anteriores
para NIoE  y N,oR  son importantes. Además, si la curva en el equilibrio y la línea de
operacibn  son rectas en el rango de concentración encontrado, se muestra fácil-
mente, como en el capítulo 8, que son aplicables los promedios logarítmicos de
las diferencias de concentraci6n  terminales

N - x2
rOR  =

(XL x*hf

N YI -Y2
rOE = (y*  - Y)M

Las expresiones equivalentes en funci6n  de los coeficientes de transferencia de
masa son:

e, - x2) = E(Y,  - Y2) = K,aZ(x  - x*)M = K,aZ(y*  - y)M

(10.115)
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Si ademAs se aplica el equivalente de la Ley de Henry, de forma que la curva de
distribucih  en el equilibrio sea una linea recta que pase a través del origen (m  =
y*/.q= y/x+ = const),  se obtiene, con un procedimiento similar al que se utilizó
previamente en el caso de la absorción de gases,

N

ron = 1-R/mE
(10.116)

La figura 8.20 representa una solucih  gr&ica,  siempre y cuando (x2  - yz/m)/(xI
- yz/m) se considera la ordenada y que mE/R  sea el parhmetro.  En forma simi-
lar, para la sección enriquecedora del extracto de una torre utilizada con reflujo,
las mismas circunstancias dan

NrOE  = 1 -mE/R

que también se resuelve gráficamente en la figura 8.20, siempre y cuando (y1  -
~lwz - mJ sea la ordenada y R/mE  el parámetro.

Para estas soluciones diluidas, pueden utilizarse las ecuaciones (10.114),
(10.116) y (10.117) con las concentraciones en función de fracciones peso, en
cuyo caso m debe definirse también en función de éstas, mientras que E y R se mi-
den en masa/tiempo(ha).  Tarnbih  pueden utilizarse las relaciones en peso. Las
ecuaciones (10.114) y (10.115) se utilizan frecuentemente con las concentraciones
expresadas como c molesholumen,  en cuyo caso los flujos del extracto y del
refinado se miden en funcih de Yvolumenhiempo  (ha);  las unidades de los coefi-
cientes de transferencia de masa apropiados son KLB y KLR  mol tiempo/área . Ac.
Por supuesto, se aplican los requerimientos de la m constante (en cualquier uni-
dad que se mida) y las líneas de operación rectas.

Ejemplo 10.9 Calcular el ntimero  de unidades de transferencia N-,,  para la cxtraccih del
ejemplo 10.3, cuando se  utilizan 20 000 kg/h  de disolvente.

tiLUCI6N Definir x y y en funci6n  de fracciones peso de kido  ac&ico.  x1 = x, = 0.30; y1  = 0;
x, = 0.02; yi = 0.10. El diagrama de operaci6n  ya esti  graficado en la figura 10.23. Para esta
grMica,  los valores de x y p se tomaron de la línea de operación y de la curva en el equilibrio a
diferentes valores de y,  como sigue:
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El Area bajo una curva de x como abscisa contra 1/(x  - Xs)  como ordenada (no se
muestra) entre x = 0.30 y x = 0.02 se determinó como 8.40. En estas soluciones, la solubilidad
mutua del agua y del eter  isopropílico es muy pequeAta,  de forma que r se puede tomar como
18/60 = 0.30. Ecuación (10.110):

! x; - y,‘/m’
xí -Mm’

Li!?W!LO.~
0.0101

Las curvas de operaci6n  y en el equilibrio son casi paralelas en este caso, de forma que NmX  y NP
son casi iguales. La curvatura de las lineas hace que los metodos  simplificados para Nti,,  no
puedan aplicarse.

Ejemplo  10.10 Calcular el número de unidades de transferencia NmB  para la extracción del
ejemplo 10.4, cuando se utilizan 1 150 kg/h de queroseno.

%LUCIõN Utilizar concentraciones en relaciones de peso. como en el ejemplo 10.4. x; = x: =
0.0101; y;  = 0; x; = 0.001001; yl  = 0.0782. Los cálculos pueden hacerse mediante la ecuación
(10.116) o el equivalente, figura 8.20.

N *Ao + f’n 1
-

0.02
-

+ f’n 0.02 o.3&3  0.3 1 ‘1 + 1mA - -1 _ 0.30 _ + 1 8.46

La mE/R  promedio = m’E/A = 1.01 (ejemplo 10.4). De acuerdo con la figura 8.20,
N@R  = 8.8.

Funcionamiento del equipo de contacto continuo

Aunque durante los últimos 40 afros se ha acumulado gran cantidad de datos, to-
mados casi completamente de equipo para laboratorio de unos cuantos cm de
diametro,  no se tiene todavía una correlación satisfactoria entre los mismos, debi-
do al gran número de variables que modifican las rapideces  de extraccion.  Para el
diseno de nuevos extractores es esencial que los experimentos en planta piloto se
lleven a cabo en condiciones lo más similares posible a las previstas para equipo a
mayor escala. Por lo tanto, este análisis se limita a una breve consideración de las
variables importantes, pero no se presentarán datos para el diseño.

La principal dificultad para comprender el funcionamiento del extractor ra-
dica en el gran número de variables que influyen sobre este funcionamiento. Al
menos, lo modifican las siguientes variables:

1. El sistema liquido
u) Identidad química y propiedades fisicas  correspondientes. En esta categoria  pueden incluirse

la presencia o ausencia de agentes tensoactivos, s6lidos  finamente divididos y similares.
b) Concentraci6n  de soluto, puesto que altera las propiedades flsicas.
c) Dirección de la extracci6n:  si es de acuosa a organica, o de fase continua a dispersa.
d) Flujo total de los liquidos.
e) Relación entre los flujos de los liquidos.
fi Que liquido se dispersa.

2. El equipo.
a) Diseno,  que incluye no sólo el disefto  general y obvio, como si el extractor es una torre em-

pacada o agitada mecánicamente, sino tambien  los detalles como el tarnatIo  y la forma del
empaque, el rearreglo de los baffles y similares.
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6) Naturaleza y extensión de la agitación mecktica, ya sea giratoria o pulsante, rapida  o lenta.
c) Los materiales de construcción, que influyen sobre el humedecimiento relativo por los

liquidos.
d) Altura del extractor y los efectos terminales.

/
e) Diámetro del extractor y extensión del mezclado axial.

Sólo recientemente se han empezado a sistematizar los datos de mezclado
axial; las correlaciones seguras de los coeficientes de transferencia de masa
tendrkn que esperar esa sistematizacibn. Las aplicaciones estAn bastante mks
avanzadas que los datos seguros de diseño.

NOTACIóNPARAELCAPfTULOlO

Se puede utilizar cualquier conjunto de unidades consistente, excepto cuando se señale lo contrario.

A
42
43
4
4
4
4
b
B
4
c
CD
C

CD
4
4

i
* tr.ns

D
E

E’
EM D

EME
EM,
Eo
F
F

fuea  interfacial especifica, Lz/L3
componente A, masakiempo (continuo),  MIE&  masa (por lotes) .  M
area  activa de la torre dedicada a las perforaciones, L2
area  de la sección transversa) de los vertederos (o tuberías de ascenso), L’
&rea de la sección transversal neta de la torre = A,  - A,, L2
superficie de las gotas, L2
superficie de ascensión (o caída) de las gotas entre los platos. L2
area de la sección transversal de la torre, L2
constante, adimensional
componente B, masakiempo (continuo),  hU0; masa (por lotes) ,  M
valor propio, adimensional
concentración, especialmente de soluto, mol/L’
concentración de la fase dispersa en el equilibrio con la fase continua, mol/L’
componente C, masa/tiempo  (continuo), MB;  masa (por lotes), M
coeficiente de arrastre = 4A&g/3pc  V), adimensional
dilmetro del impulsor, L
diámetro del chorro, L
diámetro del orificio, L
diametro de la gota, L
diametro de la gota en el tamafto de transición, L
componente D, masakiempo (continuo), MB;  difusividad, L”/8
solución del extracto, masakiempo (extractores por etapas), MB;  masa (por lotes), M;
moles/tiempo(area)  (extractores de contacto continuo), mol/L20
extracto libre de disolvente (B), masakiempo (continuo), M/0;  masa (por lotes), M
eficiencia de la etapa de Murphree de la fase dispersa, fraccionaria
eficiencia de la etapa de Murphree para el extracto, fracciona1
eficiencia de la etapa de Murphree del refinado, fracciona1
eficiencia global de la etapa, fraccional
alimentación, masakiempo (continuo), M/8;  masa (por lotes), M
alimentacibn,  en base libre de disolvente(B), masakiempo (continuo), M/8;  masa (por
lotes), M
aceleración de la gravedad, L2/8
factor de conversión, ML/Fe2
profundidad del liquido disperso coalescido que se acumula sobre el plato, L
profundidad del liquido disperso que se acumula sobre el plato debido al flujo del
liquido continuo, L
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NO
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4
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4

R
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S ’
Sc
6%
T
T,

u
VL
V
v,

v,
v,
V0. mu
VR

v,
K
W e
x

x’

profundidad del liquido disperso que se acumula sobre el plato debido al flujo del
liquido disperso, L
frente que se requiere para tener flujo a traves  de un orificio, L
frente que se requiere para tener flujo a travCs  de la restricci6n  de los vertederos, L
frente requerido para sobreponer el efecto de la tensión interfacial, L
altura de una unidad de transferencia, L
coeficiente de transferencia de masa, moVL20(fracción  mol)
coeficiente de transferencia de masa, mo1/L20(mol/L~
coeficiente global de transferencia de masa, mol/L2f3(fracci6n  mal)
coeficiente global de transferencia de masa, mol/L20(mol/L~
logaritmo natural
coeficiente de distribución en el equilibrio, concentraci6n  en el extracto/concentración
en el refinado, adimensional
coeficiente de distribución en el equilibrio, concentración en la fase continua/-
concentración en la fase dispersa, (mol/L~/(mol/L~
mezcla M,  masa/tiempo  (continuo), M/8;  masa (por lotes), M
mezcla M libre de disolvente (B), masa/tiempo  (continuo), M/8;  maza (por lotes), M
concentración del disolvente, con base en el libre de disolvente (B), masa B/masa
(A + C), M/M
flux  promedio en el tiempo de la transferencia de masa durante la formación de la gota,
moVL2f3
número de perforaciones, adimensional
número de etapas ideales, adimensional
número de unidades de transferencia, adimensional
potencia, FL/8
producto extraído libre de disolvente (B), masa/tiempo. M/8
flujo volumetrico,  L3/e
relaci6n  de pesos moleculares, no soluto a soluto, adimensional
refinado, masa/tiempo  (extracción por etapas), M/B, masa (por lotes), M;
moles/tiempo(&rea)  (extracción por contacto continuo), mol/L”B
refinado libre de disolvente (B), masa/tiempo  (continuo), M/8;  masa (por lotes), M
nirmero  de Reynolds para la gota, dP  V,qc  /k, adimensional
disolvente, masa/tiempo  (continuo), M/8;  masa (por lotes), M
disolvente libre de B, masa/tiempo  (continuo), M/8;  masa (por lotes), M
numero de Schmidt, c /o D, adimensional
numero de Sherwood,  kdP  /D, adimensional
di6metro  de la torre, L
diametro  del sedimentador, L

grupo adimensional definido en la ecuación (10.75)
volumen líquido, L3
velocidad superficial, W8
velocidad del liquido en los vertederos, W8
velocidad basada en A., W8
velocidad a trav&s del orificio o perforación, W8
velocidad a traves  de la perforación que lleva al Brea interfacial especifica m&xima,  L/8
velocidad basada en un area restringida, W8
velocidad de deslizamiento [Ecuaciones (10.83)-(10.84)],  L/B
velocidad terminal de sedimentación, L/8
número de Weber de la gota, d, Vfp,Jag,,  adimensional
concentración de C en la fase rica en A (refinado), fracción masa (extractores por eta-
pas); fracción mol (extractores de contacto continuo)
concentraci6n  de C en la fase rica en A (refinado), masa C/masa no C, M/M
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X

Y

Y’

Y

z

Subhlices

C
c

D
c
E
I
F
m
M
n
0
0
R
s
S
W

1
2

concentraci6n  de soluto en la fase rica en D (extraccih  fraccionada), masa solutohnasa
no soluto, M/M
concentración de C en la fase rica en A (refínado), con base en el libre de B, masa
Umasa  (A + C)
concentracih  de C en la fase rica en B (extracto), fracción  masa (extractores por eta-
pas); fracci6n  mol (extractores continuos)
concentración de C en la fase rica en B (extracto), masa Umasa no C, M/M
concentración de soluto en la fase rica en A (extracción fraccionada), masa solutohnasa
no soluto, M/M
concentración de C en la fase rica en B (extracto), con base en el libre de B, masa
Clmasa  (A + C),  M/M
espaciamiento entre los platos, L, profundidad del llquido  en un tanque con
agitacibn,  L
selectividad, adimensional
factor de amplitud, adimensional
diferencia en flujo, con Base en el libre de B, ecuaci6n  (10.40)
diferencia en el flujo [ecuaci6n  (10.291
diferencia en el flujo, con base en el libre de B, [ecuación (10.31)]
diferencia en densidades, M/L3
tiempo, 0
tiempo para la formación de la gota, 8
valor propio, adimensional
viscosidad, M/L0
densidad, M/L3
tensión interfacial. F/L
fracción volumen
frecuencia de oscilaci6n,  8-l

durante la coalescencia
fase continua
fase dispersa
etapa e
extracto
formaci6n
alimentación
etapa m, mínimo
mezcla M,  media
etapa n
orghico,  orificio
global
refinado
etapa s
solvente
agua
etapa 1; el final de una torre de contacto continuo por donde entra la alimentacibn
etapa 2; el final  de una torre de contacto continuo en donde entra el disolvente

Exponente

. en equilibrio con la concentración global de la otra fase
libre de disolvente
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PROBLEMAS

Los problemas del 10.1 al 10.7 se refieren al sistema agua (A)-clorobenceno (B)-piridina (C)  a 25 “C.
Los datos de la lfnea  de uni6n  en el equilibrio, interpolados de los de Peake y Thompson.  Ind.  Eng.
Chem.. 44,2439  (1952). estan  dados en por ciento de peso.

Piridina Clorobenceno Piridina Clorobenceno

0 99.95 0.05 0
11.05 88.28 0.67 5.92
18.95 79.90 1.15 11.05
24.10 74.28 1.62 18.90
28.60 69.15 2.25
31.55 65.58 2.87

~ 25.50
36.10

35.05 61.00 3.95 44.95
40.60 53.00 6.40 53.20
49.0 37.8 13.2 1 49.0

0.08 99.92
0.16 94.82
0.24 88.71
0.38 80.72
0.58 73.92
1.85 62.05
4.18 50.87
8.90 37.90

37.8 13.2

10.1 Grafique los datos en el equilibrio en los siguientes sistemas de coordenadas: (u)  triangular; (b)
x y y contra fracci6n  peso de B,  (c) x contra y.

10.2 Calcule la selectividad del clorobenceno para la piridina en cada una de las líneas de uni6n.y
graficar selectividad contra concentración de piridina en agua.

10.3 Se desea reducir la concentraci6n  de piridina de 2 oo0  kg de una solución acuosa de 50 a 2% en
una sola extracción por lotes con clorobenceno. &Que  cantidad de disolvente se necesita? Para
resolver el problema, trabajese  sobre coordenadas triangulares.

10.4 Un lote de 2 000 kg de una soluci6n  de piridina-agua, 50010 de piridina, se va a extraer con el
mismo peso de clorobenceno. El refinado de la primera extracción se va a volver a extraer con
un peso de disolvente igual al peso de refinado. etc. (Bs  = RI,  BS  = RI,  etc.). #tantas  etapas
te6rlcas  y qut cantidad total de disolvente se necesitaran para reducir la concentraci6n  de piri-
dina hasta 2% en el refinado final? Resolver el problema con coordenadas triangulares.

10.5 Una soluci6n  de piridina-agua, 50% de piridina, se va a extraer a contracorriente, de modo
continuo, a un flujo de 2.25 kg/s  (17 800 lb,/h)  con clorobenceno para reducir la concentra-
ci6n  de piridina a 2%. Utilizando los sistemas de coordenadas graficados  en (6)  y en (c) del
problema 10.1:
u) Determine el flujo mínimo requerido de disolvente.

’6)  Si se utilixan  2.3 kg/s  (18 250 lb,,,/h),  ~cuál  es el numero de etapas teóriti  y los pesos sa-
turados del extracto y del refinado?

Respuesta: 3 etapas ideales. ’
c ) Calcule el numero de unidades de transferencia Nm,,  para la extracción de (b).

Respuesta: 4.89 i
10.6 Las propiedades de las soluciones no se han estudiado completamente; sin embargo, para los i

componentes puros, se han calculado las siguientes propiedades:

Densidad Viscosidad

ke/m3 lb/ft’ kg/m. s CP

Tensi6n
interfacial

Nb dinas/cm

Alimentación 994.8 62.1 0.001 1.0 0.008 8
Extracto 1041 65 0.0013 1.3
Refinado 996.4 62.2 o.alo89 0.89 0.035 3 5
Disolvente 1 0 9 7 68.5 0.00125 1.25
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Para el extremo de la entrada del disolvente en la cascada del problema 10.56, especifi-
que las dimensiones de un tanque de mezclado. el tamafio  y la velocidad del impulsor y calcular
la eficiencia de la etapa. Disperse el disolvente y utilice un tiempo promedio de retenci6n  de 30
segundos.

10.7 Puede realizarse la separación del problema 10.5 mediante destilaci6n  a presión atmosferica.
10.8 Las soluciones de agua-dioxano forman un axeotropo  de punto de ebullición mfnimo  a presi6n

atmosférica  y no pueden separarse por los metodos  ordinarios de destilacibn.  El benceno no
forma un axeotropo con el dioxano y puede utilizarse como disolvente para la extracci6n.  A
25 OC,  la distribución en el equilibrio de dioxano entre agua y benceno [J.  Am. Chem.  Soc..  66,
282 (1944)]  es la siguiente:

‘lo en peso de dioxano en agua 5.1 18.9 25.2

VO en peso de dioxano en benceno 5.2 22.5 32.0

A estas concentraciones, el agua y el benceno son b&sicamente  insolubles. Mil kilogramos de
una solución de 25% de dioxano y 75Vo de agua se van a extraer con benceno para eliminar
95% del dioxano. El benceno esta libre de dioxano.
u) Calcule los requerimientos de disolvente para una sola operaci6n  por lotes.
b) Si la extraccibn  se hiciese con las mismas cantidades de disolvente en cinco etapas a

corriente cruzada, LcuBnto  disolvente se requerira?
10.9 Mil kilogramos por hora de una soluci6n  al 25% de dioxano en agua se van a extraer conti-

nuamente a contracorriente con benceno, para separar el 95% del dioxano. Los datos en el
equilibrio estan  dados en el problema 10.8.

u) $Zual  es la cantidad minima requerida de disolvente, kg/h?
b) Si se utilixan  900 kg/h  de disolvente, Lcuantas  etapas teóricas  se requieren?

Respuesta: 6.1 etapas ideales.
c) iCuantas unidades de transferencia NmR  corresponden a la extracci6n  en (b)?

10.10 Una solución acuosa contiene 25% de acetona en peso junto con una pequetla  cantidad de un
contaminante no deseado. Para un proceso posterior, es necesario tener la acetona disuelta en
agua sin la impureza. Para lograrlo, la soluci6n  se va a extraer a contracorriente con tricloro-
etano, que extrae la acetona pero no la impureza. Entonces, el extracto se va a extraer a contra-
corriente con agua pura en un segundo extractor para obtener la solución acuosa deseada; el
disolvente recuperado se regresara al primer extractor. Se requiere obtener el 98% de la aceto-
na en el producto final. El agua y el tricloroetano son insolubles en el rango de concentraci6n
de acetona en el cual se esta trabajando; el coeficiente de distribución (kg acetona/kg tricloro-
etano)/(kg  acetona/kg agua) = 1.65 = cte.
u) ~Cual  es la concentración m&xima  posible de acetona en el disolvente recuperado?
b) $Iuántas  etapas se requeriran  en cada extractor para obtener la acetona en la soluciõn  fi-

nal de agua a la misma concentraci6n  que en la solución original?
c ) Si el disolvente recuperado contiene 0.005 kg acetona/kg tricloroetano, si 1 kg de tric1.o

roetano/kg agua se utilizó en el primer extractor y si se utilix6  el mismo número de etapas
en cada uno de los extractores, ¿quC concentración de acetona se obtendra  en el producto
final?

10.11 Se va a disetiar  una torre de platos perforados para la extracci6n  del 90010 del Ácido acctico  de
una soluci6n  acuosa que contiene 4.0010  de Ácido; con este fin, se utilizara, como disolvente,
metilisobutil cetona, libre inicialmente de acido,  a 25 “C. Los flujos van a ser 1.6(10w3)  m3/s
acuosa (203.4 ft’/h),  3.2(10T3)  m3/s organice. La cetona se va a dispersar.

Las propiedades flsicas  son: para la solución acuosa, viscosidad = 0.001 kg/m  * s; den-
sidad = 998 kg/m’;  difusividad del acido  acttico = l.OO(lO-4  m2/s;  para la solución organi-
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ca: viscosidad = 5.70(10-‘)  kg/m - s, densidad = 801 kg/m3,  difusividad del Ácido acético =
l.30(10ms’)  mz/s;  coeficiente de distribuciOn,  c en cetona/c en agua = 0.545; tensibn  interfacial
= 9.1(10-‘) N/m.

Calcule las dimensiones y arreglo del plato, calcular los valores de EMD  y & y especifique
el número de platos reales requerido.

Los problemas del 10.12 al 10.14 se refieren al sistema aceite de semilla de algodón
(A)-propano  líquido (B)-Ácido  oleiw (C)  a 98.5 “C.  625 psia.  Los datos para la linea de unión
en el equilibrio de Hixson y Bockehnamr,  Truns.  AZChE,  38,891(1942),  en por ciento de peso,
son:

Aceite de semilla Acido
de algodón . oleico Propano

63.5 0 36.5 2.30 0 97.7
57.2 5.5 37.3 1.95 0.76 97.3
52.0 9.0 39.0 1.78 1.21 97.0
46.7 13.8 39.5 1.50 1.90 96.6
39.8 18.7 41.5 1.36 2.73 95.9
31.0 26.3 42.7 1.20 3.8 95.0
26.9 29.4 43.7 1.10 4.4 94.5
21.0 32.4 46.6 1.0 5.1 93.9
14.2 37.4 48.4 0.8 6.1 93.1

8.3 39.5 52.2 0.7 7.2 92.1
4.5 41.1 54.4 0.4 6.1 93.5
0.8 43.7 55.5 0.2 5.5 94.3

Aceite de semilla Acido
de algodón Oleiw Propano

10.12 Grafique los datos en el equilibrio en los siguientes sistemas de coordenadas: (u)  N contra X y
r; (6) X contra  r.

10.13 Cien kg de una soluci6n  de aceite de semilla de algodón-acido oleico que contiene 25% de acido
que se va a extraer dos veces a contracorriente; cada vez se utilixar8n  1 oo0  kg de propano. Cal-
cule las composiciones, por ciento en peso y los pesos de los extractos mixtos y el refinado fi-
nal.  Calcular las composiciones y pesos de los productos libres de disolvente. Realice los c&u-
los sobre las coordenadas graficadas en el problema 10.120.

10.14 Mil kg por hora de una solución de aceite de semilla de algodón-acido oleiw que contiene 25%
de acido se van a separar en forma continua en productos que contengan 2 y 90% de acido
(composiciones libres de disolvente) por extracción a contracorriente wn propano. Realixar  los
siguientes c&ulos  sobre los sistemas de wordenadas del problema 10.12~  y b:

u) &Cu&l  es el nhero  mfnimo  de etapas teóricas requeridas?
Respueka:  5
b) &u&l  es la minima  relacibn  externa extracto/reflujo requerida?

Respuestn:  3.08
c ) Para una relación externa extracto/reflujo de 4.5, calcular el número de etapas te6ricas,  la

posici6n  de la etapa de alimentaci6n  y las cantidades, kg/h. de las siguientes corrientes:
E,, Ba E’, Ro, RN,,  P: Y S.

Respuesta: 10.5 etapas ideales.
d) LQUC  indican los datos en el equilibrio con respecto a la m&xima  pureza del acido oleico

que se puede obtener?

Los problemas 10.15 y 10.16 se refieren al sistema acidos  oxalico  y sucdnico distribuidos entre
agua y alcohol n-amílico. Los acidos  se distribuyen practicamente en forma independiente uno
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del otro; para los fines presentes se va a considerar que as1  lo hacen. Las concentraciones en el
equilibrio, expresadas como g bcido/litro, son:

Cualquiera de los acidos en agua 0 20 40 60

Oxhlico  en alcohol 0 6.0 13.0 21.5

Succlnico en alcohol 0 12.0 23.5 35.0

El agua y el alcohol amllico son b&kamente inmiscibles. En los c&lculos,  expresar las con-
centraciones de acido  como g/litro  y los flujos de los disolventes como litroskiempo.

10.15 Una solución acuosa que contiene 50 g de &cido ox&lico y la misma cantidad de kcido  succlnico
por litro de agua se va a extraer a contracorriente con alcohol n-amlllco (libre de Ácido) para re
cuperar  95% del acido  oxáüco.
u) Calcule la mlnima  cantidad requerida de disolvente, litros alcohol/litros agua.
b) Si se utiliza una relación alcohokgua  de 3.8 litros/litro,  calcule el numero de etapas idea-

les requeridas y el analisis  libre de disolvente del producto extraldo.
Respuesta: 9 etapas ideales.

10.16 Una mezcla deacido  succlnico (B) y oxklico  (C) que contiene 50% de cada uno de ellos se va a
separar en productos al 90% de pureza cada uno, libre de disolvente, utilizando alcohol
n-amllico  (A) y agua (D), mediante una extracción fraccionada.

u) Calcule el numero de etapas ideales y la ubicación de la etapa de alimentaci6n.  si se utili-
xan  9 litros de alcohol y 4 litros de agua por 100 g de Ácido alimentado.

Respuesta:  12.75 etapas.
b) Investigue el efecto de la relación de disolventes sobre el n6mero  de etapas, cuando el flujo

total de llquido se mantiene constante. &Ml es el n6mero  mlnimo  requerido de etapas y
la relaci6n  respectiva de disolventes?
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OPERACIONES SÓLIDO-FLUIDO

Las operaciones de transferencia de masa en esta categoría son adsorción-
deserción,  secado y lixiviación. La adsorci6n  comprende el contacto de sólidos
con líquidos o gases y la transferencia de masa en la dirección fluido a sólido. La
transferencia de masa se efectúa en dirección opuesta eon respecto a su operación
compañera, la desorci6n;  la combinación es análoga a la absorción-deserción  de
gases del capítulo 8. El secado abarca el contacto gas-dlido, la lixiviaci6n  el con-
tacto líquido-sólido; en cada caso, ocurre la transferencia de masa en la dirección
sólido a fluido; por tanto, se trata de casos especiales de la deserción.

Al menos te6ricamente,  los mismos aparatos y equipo usados en la adsorción
para contacto gas-dlido o liquido-sólido, pueden utilizarse también en las opera-
ciones correspondientes de secado y lixiviación. Sin embargo, en la práctica se en-
cuentran tipos especiales de aparatos en estas tres categorías. Probablemente, este
resultado se deba a que durante muchos aflos las aplicaciones prácticas de estas
operaciones se desarrollaron sin comprender que básicamente son muy similares.
Por ejemplo, considerable ingenio se ha aplicado al desarrollo de equipo para las
operaciones continuas gas-s6lido  de adsorción, pero poca ha sido la aplicación de
los resultados al problema de secado. Se han inventado muchos aparatos para la
lixiviación continua de sólidos en líquidos, pero se han aplicado muy poco a los
problemas prkticos de adsorción de líquidos. No se han inventado todavía apa-
ratos ideales. No obstante, es razonable prever una reducción en el numero de
diferentes equipos y mayor interaplicación  entre las tres operaciones al irse resol-
viendo los muchos problemas sobre el manejo de sólidos.

Para comprender estas operaciones, es de considerable ayuda recordar la
fuerte similitud con las operaciones gas y líquido de capítulos anteriores, aunque
las operaciones en lecho fijo y lecho fluidizado, propias de los líquidos, no tienen
homólogo en las operaciones de gas-líquido.



CAPfTuLO

ONCE
ADSORCIÓN E INTERCAhiBIO  IÓNICO

Las operaciones de adsorci6n explotan la capacidad especial de ciertos sólidos
para hacer que sustancias específicas de una solución se concentren en la superficie
de la misma. De esta forma, pueden separarse unos de otros los componentes de
soluciones gaseosas o líquidas. Unos cuantos ejemplos indicarán la naturaleza ge-
neral posible de las separaciones y al mismo tiempo la gran variedad de aplica-
ciones prácticas. En el campo de las separaciones gaseosas, la adsorción se utiliza
para deshumidificar aire y otros gases, para eliminar olores e impurezas desagra-
dables de gases industriales como dióxido de carbono, para recuperar vapores
valiosos de disolvente a partir de mezclas diluidas con aire y otros gases y para
fraccionar mezclas de gases de hidrocarburos que contienen sustancias como
metano, etileno, etano, propileno y propano. Las separaciones típicas de líquidos
incluyen la eliminación de humedad disuelta en gasolina, decoloración de produc-
tos de petróleo y soluciones acuosas de azúcar, eliminación de sabor y olor
desagradables del agua y el fraccionamiento de mezclas de hidrocarburos aroma-
ticos y parafínicos. La escala de operación va desde el uso de unos cuantos
gramos de adsorbente en el laboratorio hasta las plantas industriales, cuyo inven-
tario de adsorbente excede los 135 000 kg p91.

Todas estas operaciones son similares en que la mezcla por separar se pone
en contacto con otra fase insoluble, el sólido adsorbente, y en que la distinta
distribución de los componentes originales entre la fase adsorbida en la superficie
sólida y el fluido permite que se lleve a cabo una separación. Todas las técnicas
que previamente se consideraron valiosas para el contacto entre fluidos inso-
lubles, también son útiles en la adsorción. Por tanto, se tienen separaciones por
lotes en una sola etapa, separaciones continuas en varias etapas y separaciones
análogas a la absorci6n y deserción a contracorriente en el campo del contacto
gas-líquido y a la rectificación y extracción mediante reflujo. Además, la rigidez e
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inmovilidad de un lecho de partículas adsorbentes sólidas hace posible la útil apli-
cación de los métodos semicontinuos, que de ninguna manera son aplicables
cuando se ponen en contacto dos fluidos.

Otra operación sólido-líquido de gran importancia es el intercambio iónico,
el intercambio reversible de iones entre ciertos sólidos y una solución de electroli-
tos, que permite la separación y fraccionamiento de solutos electrolíticos. Por su-
puesto, su naturaleza es química, pero abarca no sólo la interacción de los iones
con el s6lido sino tambien  la difusión de los iones dentro de la fase s6lida.  Aun-
que el fenómeno puede ser mas complejo que la adsorci6n,  las tecnicas generales
y los resultados obtenidos son muy similares. Las,características  especiales del in-
tercambio íónice se consideran por separado al final de este capítulo.

Tipos de adsorción

Se debe distinguir para principiar entre dos tipos de fenómenos de adsorción:
flsicos y químicos.

La udsorcidn ffsicu,  o adsorci6n  de “van der Waals”, fenómeno fkilmente
reversible, es el resultado de las fuerzas intermoleculares de atracción entre las
moléculas del sólido y la sustancia adsorbida. Por ejemplo, cuando las fuerzas
atractivas intermoleculares entre un sólido y un gas son mayores que las existentes
entre moléculas del gas mismo, el gas se condensará sobre la superficie del sólido,
aunque su presión sea menor que la presibn de vapor que corresponde a la tempe-
ratura predominante. Cuando ocurra esta condensación, se desprender& cierta
cantidad de calor, que generalmente será algo mayor que el calor latente de eva-
poración y parecida al calor de sublimación del gas. La sustancia adsorbida no
penetra dentro de la red cristalina ni se disuelve en ella, sino que permanece total-
mente sobre la superficie. Sin embargo, si el sólido es muy poroso y contiene
muchos pequeños capilares, la sustancia adsorbida penetrar& en estos intersticios
si es que la sustancia humedece al sólido. La presión de vapor en el equilibrio de
una superficie líquida, cóncava y de radio de curvatura muy pequeño, es menor
que la presión de una gran superficie plana; la extensión de la adsorción aumenta
por consecuencia. En cualquier caso, la presión parcial de la sustapcia  adsorbida
es igual, en el equilibrio, a la presión de la fase gaseosa en contacto; disminuyen-
do la presión de la fase gaseosa o aumentando la temperatura, el gas adsorbido se
elimina fácilmente o se desorbe en forma invariable. Las operaciones industriales
de adsorción, del tipo que se va a considerar, dependen de su reversibilidad para
recuperar el adsorbente (que se vuelve a utilizar), para la recuperación de la sus-
tancia adsorbida o para el fraccionamiento de mezclas. La adsorción reversible
no se concreta a los gases, también se observa en el caso de líquidos.

Quemisorción, o adsorci6n  activada, es el resultado de la interacción
química entre el sólido y la sustancia adsorbida tr31.  La fuerza de la uni6n química
puede variar considerablemente y puede suceder que no se formen compuestos :
químicos en el sentido usual; empero, la fuerza de adhesibn es generalmente
mucho mayor que la observada en la adsorción física. El calor liberado durante la s

:j
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quemisorción es comúnmente grande, es parecido al calor de una reacción
química. El proceso frecuentemente es irreversible; en la desorcibn, de ordinario
se descubre que la sustancia original ha sufrido un cambio quhnico. La misma
sustancia, que en condiciones de baja temperatura, sufrir8 esencialmente sólo la
adsorción fisica sobre un s6lido,  algunas veces exhibe quemisorción a temperatu-
ras más elevadas; ademas, los dos fenómenos pueden ocurrir al mismo tiempo.
La quemisorción es de particular importancia en la catálisis, pero no se va a con-
siderar aquí.

Naturaleza de los adsorbentes

Los sólidos adsorbentes por lo general se utilizan en forma granular; varían de ta-
mano: desde aproximadamente 12 mm de diámetro hasta granos tan pequenos de
50~.  Los sólidos deben poseer ciertas propiedades relativas a la Ingenierla, según
la aplicación que se les vaya a dar. Si se utilizan en un lecho fijo a travts del cual
va a fluir un llquido o un gas, por ejemplo, no deben ofrecer una calda de presión
del flujo muy grande, ni deben ser arrastrados con facilidad por la corriente que
fluyen. Deben ‘tener adecuada consistencia para que no se reduzca su tamai3o  al
ser manejados o para que no se rompan al soportar su propio peso en lechos del
espesor requerido. Si se van a sacar y meter con frecuencia de los recipientes que
los contienen, deben fluir libremente. Estas son propiedades fácilmente recono-
cibles .

La capacidad de adsorción de los sólidos es completamente otro tema. La
adsorci6n  es un fenómeno muy general; incluso los sblidos comunes adsorberán
gases y vapores, cuando menos a cierto grado. Por ejemplo, todo estudiante
de quimica  analitica  ha observado con sorpresa el aumento en peso de un crisol de
porcelana seco en un dla húmedo durante la pesada analítica: la superficie del cri-
sol ha adsorbido humedad del aire. Sin embargo, sólo ciertos sólidos exhiben la
suficiente especificidad y capacidad de adsorción para ser titiles como adsorben-
tes industriales. Puesto que los sblidos poseen frecuentemente una capacidad muy
específica para adsorber grandes cantidades de ciertas sustancias, es evidente que
la naturaleza química del s6lido  tiene mucho que ver con sus caracteristicas  de ad-
sorción. Empero, la simple identidad química no es suficiente para caracterizar su
utilidad. En la extraccibn  líquida, todas las muestras de acetato de butilo puro
tienen la misma capacidad para extraer ácido acetico de una soluci6n  acuosa.
Esto no es cierto para las características de adsorción de la sílica gel con respecto al
vapor de agua, por ejemplo. Influyen demasiado su método de fabricación y sus
antecedentes de adsorción y deserción.

Parece esencial una gran superficie por unidad de peso para todos los adsor-
bentes útiles. En particular, en el caso de la adsorción de gases, la superficie signi-
ficativa no es la superficie total de las partículas granulares que generalmente se
utilizan, sino la superficie mucho mayor de los poros internos de las partículas.
Los poros generalmente son muy pequenos, algunas veces de unos cuantos
diámetros moleculares de ancho, pero su gran número proporciona una enorme
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superficie para la adsorci6n.  Por ejemplo, se calcula que el carbbn  tipico  de una
máscara de gases tiene una superficie efectiva de 1 000 000 m2/kg  [321.  Hay
muchas otras propiedades que son evidentemente de gran importancia y que no se
comprenden totalmente; se tiene que depender en gran medida de la observación
empírica para reconocer la capacidad de adsorci¿m.  La siguiente lista presenta los
principales adsorbentes de uso general.

1 . Tierras de Fuller. Son arcillas naturales; las variedades norteamericanas proceden generalmen-
te de Florida y Georgia. Principalmente son silicatos de aluminio y magnesio, bajo la forma
de atapulguita y montmorillonita. La arcilla se calienta y se seca, y durante esta operación de
sarrolla  una estructura porosa, es molida y cernida. Los tamaflos  que se consiguen comercial-
mente van desde grandes gr&nulos  hasta polvos finos. Las arcillas son particularmente titiles
para decolorar, neutralizar y secar productos del petróleo como aceites lubricantes, aceites de
transformador. querosenos y gasolinas, lo mismo que aceites vegetales y animales. Lavando y
quemando la materia orgknica  adsorbida sobre la arcilla durante su utilización, el adsorbente
puede utiliise muchas veces.

2. Arcillas activadas. Son bentonita u otras arcillas que no muestran ningím  poder de adsorci6n
hasta que se activan mediante el tratamiento con ácido sulfúrico o clorhidrico.  Despues  de este
tratamiento, la arcilla se lava, se seca y se reduce a un polvo fino. Es particularmente 6til  para
decolorar productos del petróleo; generalmente se descarta desputs  de una sola aplicaci6n.

3. Bauxita. Es cierta forma de la alúmina hidratada natural que debe activarse mediante calenta-
miento a temperaturas que varían entre 450 a 1 500 “F, con el fin de activar su poder de adsor-
cibn.  Se utiliza para decolorar productos del petróleo y para sacar gases; se puede reactivar me-
diante calentamiento.

4. Alúmina. Es un óxido de alumino hidratado, duro, que se activa por calentamiento para elhni-
nar la humedad. El producto poroso se puede conseguir como gr&nulos  o polvos; se utiliza prin-
cipalmente como desecante de gases y liquidos.  Puede reactivarse para volverse a utilizar.

5. Carbdn  de hueso. Se obtiene mediante la destilación destructiva de huesos pulverizados y secos
a temperaturas de 600 a 900 OC.  Se utiliza principalmente en la refinación del azkar;  puede vol-
verse a utilizar despuks  de lavado y quemado.

6 . Carbones decolorantes. Se preparan de modos distintos. (a) Se mezcla materia vegetal con sus-
tancias inorgticas  como cloruro de calcio; se carboniza y elimina por lixiviación la materia
inorgánica. (b) Mezclando materia orgfinica.  como aserrín, con sustancias porosas como piedra
pómez; luego se emplea calentamiento y carbonizaci6n  para depositar la materia carbónica en
todas las partículas porosas. (c) Se carboniza madera, aserrln  y similares: luego se emplea activa-
ción con aire o vapor caliente. La lignita y el carb6n  bituminoso también son materias primas. Se
utilizan para gran cantidad de fines, incluso para la decoloración de soluciones de azúcar, sus-
tancias químicas industriales, drogas y líquidos de limpieza en seco, purificaci6n  de agua,
refinamiento de aceites vegetales y animales y para la recuperaci6n  de oro y plata a partir de sus
soluciones de cianuro.

7. Carbdn  adsorbente de gases. Se prepara por carbonización de c&scaras  de coco, semillas de :
fruta, carb6n,  lignita y madera. Debe ser activado, lo cual equivale esencialmente a un proceso
parcial de oxidaci6n  mediante tratamiento con aire o vapor caliente. Se puede conseguir en for- ’
ma granular o de lentejas; se utiliza para la recuperaci6n  de vapores de disolventes en mezclas ga- i
seosas,  en máscaras de gas, recuperación de hidrocarburos de la gasolina a partir de gas natural y ;
para el fraccionamiento de gases de hidrocarburos. Para volverlo a utilizar, se puede revivir, por i
evaporación del gas adsorbido. 3

8. Carbón activado de malla molecular. Es una forma preparada especialmente con aberturas de ’
poro controladas, que van desde 5 hasta 5.5 Angstroms (la mayoría de los carbones activados I
van desde 14 hasta 60 Angstroms) t . Los poros pueden admitir, por ejemplo, hidrocarburos

t El Angstrom es lo-”  metros.
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parafínicos, pero rechazan isoparafinas de dihmetros  moleculares grandes. El producto es útil
para fraccionar compuestos acetilénicos, alcoholes, ácidos org&nicos,  cetonas. aldehídos y
muchos otros.
Existen buenos estudios generales sobre carbones activados 13’l.

9 . Adsorbentes  polinhicos sintbticos 19’1. Son perlas esféricas porosas, 0.5 mm de dihmetro;  cada

perla es un conjunto de microesferas, 10T4  mm de diAmetro.  El material es sinMico,  fabricado
de monómeros polimerizables de dos tipos principales. Los fabricados a partir de arom&ticos  in-
saturados como estireno y divinilbenceno, son útiles para la adsorci6n  de orgticos  no polares a
partir de soluciones acuosas. Los fabricados a partir de esteres  acrílicos son adecuados para solu-
tos m&s  polares. Se utilizan principalmente en el tratamiento de soluciones acuosas; se regeneran
por lixiviación con alcoholes o cetonas de bajo peso molecular.

10. Sflica  gel. Es un producto muy duro, granular, muy poroso; se prepara a partir del gel pre-cipi-
tado  por tratamiento kido  de una solución de silicato de sodio. Su contenido en humedad antes
de utilizarse varía del 4 al 7% mas  o menos; se utiliza principalmente para la deshidrataci6n  del
aire y otros gases, en mascaras de gases y para el fraccionamiento de hidrocarburos. Para vol-
verse a utilizar, se puede revivir por evaporación de la materia adsorbida.

ll. Mahs  moleculares 141,5*1. Son cristales de zeolitas sintkticos,  porosos, aluminosilicatos rnetti-
cos. Las “jaulas” de las celdas cristalinas pueden atrapar materia adsorbida; el ditimetro  de los
pasadizos, controlado por la composición del cristal, regula el tamaflo  de las moltculas que
pueden entrar o ser excluidas. Por lo tanto, las mallas pueden separar de acuerdo con el tamafio
molecular, y también por adsorción de acuerdo con la polaridad molecular y el grado de insatu-
raci6n.  Se pueden conseguir industrialmente unos nueve tipos, cuyos diámetros nominales de
poro van de 3 a 10 A; estos tipos tienen forma de lentejas, perlas y polvos. Se utilizan para la
deshidratación de gases y líquidos, la separaci6n  de mezclas de hidrocarburos gaseosos y liquidos
y para una gran variedad de procesos. Se regeneran por calentamiento o elución.

EQUILIBRIOS DE ADSORCIÓN

La mayoría de los datos experimentales con respecto a la adsorción representan
mediciones de equilibrio. Muchos se obtuvieron en un esfuerzo por corroborar
una u otra teoría de las muchas presentadas para tratar de explicar el fen6meno
de la adsorcibn. No se ha elaborado aún una teoria  que explique satisfacto-
riamente cuando menos la mayoría de las observaciones; por lo tanto, este anai-
sis se limita a describir las características de adsorcibn observadas más común-
mente. Las teorías se presentan en otros lugares ll39  181  44*  82*  lo2J.

GASES Y VAPORES SENCILLOS

En muchos aspectos, las características de la adsorción en el equilibrio de un gas o
vapor sobre un sólido son similares a la solubilidad en el equilibrio de un gas en
un líquido. En la figura ll. 1 se muestran varias isotemas de adsorción en el
equilibiio  para un carbón activado particular como adsorbente, en donde la
concentración de gas adsorbido (el adsorbato) sobre el sólido se grafica contra
la presión parcial en el equilibrio p’ del vapor o gas a temperatura constante. Las
curvas de este tipo son aniilogas  a las de la figura 8.1. Por ejemplo, a 100 “C, el
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Figura 11.1 Adsorción en el
0 .3 0 . 4 equilibrio de vapores sobre carb6n

kg adsorbidoslkg carb6n activado.

vapor de acetona puro a una presibn  de 190  mm de Hg está en equilibrio con una
concentracion  de adsorbato de 0.2 kg acetona adsorbida/kg  carbón, punto A. Si
se aumenta la presión de la acetona se hará que se adsorba más, como lo indica la
curva ascendente; al decrecer la presión del sistema en A, la acetona se desorberá
del carbón. Aun cuando no ha sido determinada experimentalmente en este caso,

ò
a
E

Presih  de vapor

2P
a saturach 8

kg adsorbidoslkg adsorbentes
Figura 11.2 Isoterma de adsorcibn de vapor completa,
típica.
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0
Figura 11.3 Tipos de isotermas de adsorción

Concentración de adsorbato sobre el adsorbente para vapores.

se sabe que la isoterma a 1Ou  “C para la acetona continúa aumentando sólo hasta
una presión de 2 790 mm Hg, que es la presi6n  de vapor de saturación de la aceto-
na a esta temperatura. Con presiones’mas  elevadas, a esta temperatura no pueden
existir la acetona en el estado de vapor; antes bien, se condensará completamente
hasta un líquido. Por lo tanto, es posible obtener concentraciones indefinidamen-
te grandes de la sustancia sobre el sblido a presiones mas elevadas que la presi6n
de vapor, como en el punto B (figura ll .2).  Sin embargo, las concentraciones su-
periores a las correspondientes al punto B indican licuefacción, pero no necesa-
riamente adsorción del vapor. Por supuesto, los gases a temperatura mas elevada
que su temperatura crítica no muestran esta característica.

Diferentes gases y vapores se adsorben a grados diferentes en condiciones
comparables. Asi, el benceno (figura ll. 1) se adsorberá más facilmente  que la
acetona a la misma temperatura y dará una concentración mayor de adsorbato
para una presi6n  dada en el equilibrio. Como regla general, los vapores y gases se
adsorben más fácilmente cuanto mayor es su peso molecular y menor su tempera-
tura crítica, aunque las diferencias químicas como el grado de insaturación de la
moltcula también influyen sobre el grado de adsorción. Los llamados gases per-
manentes de ordinario se adsorben sólo a un grado relativamente pequeño, como
indica la isoterma para el metano en la figura ll. 1.

Las isotermas de adsorción no siempre son cóncavas hacia el eje de presión.
Las formas que se muestran en la figura ll .3 se han observado para diferentes
sistemas. Aquí, la ordenada se grafica  como presión parcial en el equilibrio 5’  di-
vidida entre la presión de vapor a saturaci6n  p de la sustancia adsorbida (en reali-
dad, la saturación relativa) con el fin de colocar las tres curvas sobre las mismas
bases.

Se recordará que un cambio de disolvente líquido altera profundamente la
solubilidad en el equilibrio de un gas, excepto en el caso de las soluciones líquidas
ideales. En forma similar, las curvas en el equilibrio para acetona, benceno y me-
tano sobre sílica gel como adsorbente son por entero diferentes de las de la figura
ll. 1. Las diferencias de origen y método de preparación de un adsorbente produ-
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kg adsorbidoslkg  adsorbente Figura 11.4 Isoterma de adsorción que muestra la histéresis.

cirán  diferencias significativas de adsorci6n  en el equilibrio. Por esta razón,
muchos de los datos que se obtuvieron hace aílos no tienen valor práctico; en
efecto, los métodos de preparaci6n  de los adsorbentes y, en consecuencia, su po-
der de adsorción correspondiente, se han mejorado mucho al pasar los anos. La
adsorción y desorci6n  repetidas, con frecuencia alteran las características de un
adsorbente particular, debido tal vez a los cambios progresivos en la estructura de
los poros dentro del s6lido.

__
p = presión de vapor de acetona, mm Hg

Figura 11.5 Grafica  de la sustancia de referencia de la adsorción en el equilibrio de acUena  sobre
carb6n  activado [datos de Josefewitz y Othmer: Ind.  Eng. Chem., 40, 739 (1948)].
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Existen tres expresiones matemáticas usadas comúnmente para describir los
equilibrios de adsorción de vapor: las isotermas de Langmuir, de Brunauer-
Emmett-Teller (BET) y de Preundlich [13*  l** 44*  *Z  lo*]. Todas, excepto la última, se
obtuvieron con una teoría en mente, pero ninguna se puede aplicar de modo uni-
versal; tampoco puede predecirse cual si es que alguna se aplicará a un caso par-
ticular. Puesto que no se aplicarán, no.se analizan detalladamente.

Histéresis de adsorcibn

Las curvas de la figura ll. 1 son las curvas reales en el equilibrio; por lo tanto,
representan fenbmenos  completamente reversibles. Las condiciones que corres-

160(

14oc

60C

0 . 1 0.2 0 .3 0 .4
k g acetona adsorbidalkg  carbón

Figura 11.6 Adsorción de-acetona sobre carbón activado, 30 a 200 “C.
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ponden al punto A sobre la figura, por ejemplo, pueden obtenerse por adsorción
sobre carbôn  fresco o por deserción  de una muestra con una concentración de ad-
sorbato inicialmente alta. Sin embargo, a veces se obtienen diferentes equilibrios,
al menos sobre una parte de la isoterma, segIm que el vapor sea adsorbido o sea
desorbido; esto da lugar al fenómeno de histeresis  que se muestra en la figura
11.4. Este fenómeno puede deberse a la forma de las aberturas a los capilares y
poros del sólido, o a fen6menos  complejos de humidificaci6n del sólido por el ad-
sorbato.  En cualquier caso, cuando se observa la histtresis, la presión de desor-
ción en el equilibrio siempre es menor que la obtenida  por adsorcibn.

Efecto de la temperatura

Puesto que la adsorción es un proceso exotérmico, la concentración del gas adsor-
bido decrece al aumentar la temperatura a una presión dada en el equilibrio,
como lo indican, en la figura ll. 1, varias de las isotermas para la acetona.

El método de la sustancia de referencia para graficar,  descrito en el capítulo
8 para las solubilidades gas-líquido, también se puede aplicar convenientemente a
los datos de adsorción isl). Es mejor utilizar como sustancia de referencia la sus-
tancia pura que se esta adsorbiendo, a menos que las temperaturas sean mayores
que la temperatura crítica. Por ejemplo, la figura ll .5 se preparó para la adsor-
cibn de vapor de acetona sobre carb6n  activado con acetona como sustancia de re-
ferencia. La abscisa de las coordenadas logarítmicas se sena16  con la presión de
vapor de la acetona pura; también se sefialaron  las temperaturas de saturaci6n
correspondientes. La presi6n  parcial en el equilibrio del adsorbato se grafic6
sobre la ordenada. Se graficaron  los puntos de igual temperatura para la presión
de vapor de la acetona pura y la presión parcial del adsorbato.

Así, el punto A de la figura ll .l @*  = 190 mm Hg, 100 “C)  se graficó  en la
figura ll .5 en A, en donde p = 2 790  mm Hg, o presión de vapor de la acetona a
100  OC. Los puntos de concentración constante del adsorbato (isósteras) forman
líneas rectas con raras excepciones; entonces, ~610  se necesitan dos puntos para
establecerlas.

En la figura ll .6 se muestran los mismos datos, graficados  de tal forma que
se reducen todas las mediciones a una única curva; de esta forma se consigue una
considerable aplicación de los pocos datos. La energía libre de compresión de 1
mol de un gas desde la presión de adsorción en el equilibrio p’ hasta la presión de
vapor p, el “potencial de adsorción” es RT In  (p/p’).  En el caso de sustancias
únicas, cuando se grafica  esta cantidad contra la concentración del adsorbato, se
obtiene una sola curva para todas las temperaturas, cuando menos en un rango
moderado de temperaturas i3*]. La ordenada de la figura ll.6 es proporcional a
esta cantidad. Pueden utilizarse métodos más complejos para expresar la con-
centraci6n  de adsorbato y lograr mejores y mas amplias correlaciones de los
datos.
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Calor de adsorción

El calor diferencial de adsorcidn  (-m se define como el calor liberado a tempe-
ratura constante cuando se adsorbe una cantidad unitaria de vapor en una gran
cantidad de s6lido  que ya contiene adsorbato. Se utiliza esta gran cantidad de SC%
lido para que la concentración de adsorbato no cambie. El calor integral de ad-
sorcidn,  a cualquier concentracibn  X de adsorbato sobre el sólido, se define como
la entalpía de la combinación adsorbato-adsorbente menos la suma de las
entalpias del peso unitario del adsorbente sólido puro y suficiente sustancia ad-
sorbida pura (antes de la adsorción) para obtener la concentración requerida X,
todo a la misma temperatura. Estas son funciones de la temperatura y de la con-
centración de adsorbato para cualquier sistema.

Othmer y Sawyer IE11  han demostrado que las gráficas del tipo que se muestra
en la figura ll .5 son útiles para calcular el calor de adsorción, que puede calcular-
se en forma parecida al calor latente de evaporación de un líquido puro (dase
capítulo 7). Entonces, la pendiente de una isóstera de la figura ll .5 es

(11.1)

en donde ñ, energía/masa  de vapor adsorbido, se refiere al vapor puro y X, es el
calor latente de evaporaci6n  de la susttincia de referencia a la misma temperatura,
cnergia/masa.  M y M, son los pesos moleculares del vapor y de la sustancia de re-
ferencia, respectivamente. Si H se calcula a temperatura constante para cada isós-
tera,  entonces el calor integral de adsorción puede calcularse mediante la relacibn

AQ,  energía/masa de sólido libre de adsorbato, se refiere al vapor puro; X es
la concentracibn  del adsorbato, masa adsorbato/masa sólido. La integral puede
evaluarse gráficamente determinando el área bajo la curva de N contra X. El ca-
lor integral de adsorción referido al sólido y a la sustancia de referencia en el estado
líquido es AHA = AHi + Xx,  energía/masa de sólido. Las cantidades w,
AHA  y AHA  son cantidades negativas si se desprende calor durante la adsorción.

Ejemplo 11.1 Calcular el calor integral de adsorción de acetona sobre carbón activado a 30 “ C
como una función de la concentración del adsorbato.

SOLUCIÓN Obstrvese la figura ll 5.  Las isbsteras  para diferentes concentraciones son rectas en
este diagrama; sus pendientes se miden con la ayuda de I na  regla milimétrica. La tabla adjunta
lista, en la columna 1. la concentración de adsorbato de cada isóstera; la columna 2, la pendien-
te correspondiente.
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Calor diferencial
x kg acetona Pendiente de de adsorción, %I,,

1 kg carbón la isóstera kJ/kg acetona

(1) (2) ( 3 )

0.05 1.170 -640
0.10 1.245 -686
0.15 1.300 -716
0.20 1.310 -721
0.25 1.340 -740
0.30 1.327 -730

Calor integra1 de adsor-
ción, kJ/kg carbón

AHA, referido al AH,, referido a
vapor de la acetona
acetona liquida

(4) (5)

- 29.8 -2.1
-63.0 -7.9
-97.9 -15.1

-134.0 ’ - 23.7
- 170.5 - 32.6
- 207.2 -41.9

Como en este caso el adsorbato y la sustancia de referencia son iguales, M = M,;  en consecuen-
cia, I? = -X. (pendiente de la isbstera).  A 30 “C,  X,  = X,  el calor latente de evaporaci6n  de la
acetona = 55 1 kJ/kg.  La columna 3 de la tabla lista los valores de R calculados de esta forma.

La columna 3 se grafica como ordenada contra la columna 1 como abscisa (no se
muestra). El área bajo la curva entre X = 0 y cualquier valor de X se lista en la columna 4 como
el calor integral de adsorci6n  correspondiente, referido al vapor de acetona. Por 10 tanto, el área
bajo la curva entre X = 0 y X = 0.20 = - 134.0. Si se adsorben 0.20 kg de vapor de acetona a
30 “C  sobre 1 kg de carb6n  fresco a 30 “C  y el producto se lleva a 30 “C,  se desprenden 134 kJ.

La columna 5, el calor integral de adsorción referido a la acetona líquida, se calcula a par-
tir de la relación AH*  = AH‘ A + Xx. Entonces, en X = 0.20, Lw,  = - 134 + 551(0.20)  =
-23.7 kJ/kg carb6n.

MEZCLAS DE VAPOR Y GAS

Las mezclas se distinguen por el hecho de que sea uno o varios los componentes
adsorbidos.

Adsorción de un componente

En el caso de muchas mezclas, en particular mezclas de vapor-gas, ~610  es adsor-
bido apreciablemente un componente. Esto puede suceder, por ejemplo, con una
mezcla de acetona vapor y metano en contacto con carbón activado (figura ll. 1).
En estos casos, la adsorción del vapor no sera modificada básicamente por la pre-
sencia del gas poco adsorbido; la isoterma de adsorción para el vapor puro se
podrá aplicar siempre y cuando la presi6n en el equilibrio se tome como la presión
parcial del vapor en la mezcla vapor-gas. Las isotermas para la acetona (figura
ll. 1) se aplican para mezclas de acetona con cualquier gas poco adsorbido, como
nitrógeno, hidrogeno y similares. Este caso es similar al caso correspondiente de
la solubilidad gas-líquido.

Mezclas binarias de gases o vapores

Cuando los dos componentes de una mezcla binaria de gases o vapores se adsorben
por separado en la misma proporción, aproximadamente, la cantidad adsor-
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bida de cualquiera de los dos, a partir de la mezcla, será modificada por la presen-
cia del otro. Ya que estos sistemas están formados por tres componentes cuando
se incluye el adsorbente, los datos en el equilibrio se muestran adecuadamente en
la forma que se utilizó para los equilibrios líquidos ternarios en el capítulo 10.
Con este propósito conviene considerar al adsorbente sólido como analogo  al di-
solvente líquido en las operaciones de extracción. Sin embargo, la adsorción de-
pende mucho de la temperatura y la presión, a diferencia de la solubilidad de los
líquidos, que apenas es modificada por la presión en circunstancias ordinarias.
En consecuencia, los diagramas en el equilibrio se grafican mejor a temperatura
constante y presión total constante; por lo tanto son isotermas e isobaras al mis-
mo tiempo.

En la figura ll .7  se muestra un sistema típico sobre coordenadas triangulares
y rectangulares, Las propiedades de estos sistemas de coordenadas y las rela-
ciones entre ellos se consideraron detalladamente en el capítulo 10. Aunque la
fracción mol es de ordinario una unidad de concentración más adecuada cuando
se trabaja con gases, la figura se graficó  en función de composiciones en frac-
ciones peso, puesto que el peso molecular del adsorbente es incierto t . Como el
adsorbente no es volatil  y no aparece en la fase gaseosa, las composiciones de los
gases en el equilibrio caen sobre uno de los ejes en cualquiera de las gráficas,
como se muestra. Los puntos G y H representan la concentración del adsorbato
para los gases puros individuales; la curva GEH,  la concentración de las mezclas
gaseosas. Las líneas de unión como RE unen las composiciones en el equilibrio del
gas y del adsorbato. El hecho de que las líneas de unión, cuando se extienden, no
pasan a través del vértice del adsorbente, indica que en las condiciones predomi-
nantes el adsorbente pueden utilizarse para separar los componentes de la mezcla
binaria gaseosa.

El factor de separación, o adsortividad relativa, similar a la volatilidad rela-
tiva en la destilacibn o selectividad en la extracción líquida, se obtiene dividiendo
la relación en el equilibrio entre las composiciones gaseosas en el adsorbato (co-
mo el punto I?‘)  o entre la relaci6n en el gas (como en R). La adsortividad relativa
debe ser mayor que 1, a fin de que el adsorbente sea útil para separar los compo-
nentes de la mezcla gaseosa. En el sistema de la figura ll .7, el gas más fuertemen-
te adsorbido de los dos (oxígeno) es también adsorbido selectivamente de cual-
quier mezcla. Esto parece cierto con respecto a la mayoría de las mezclas, aunque
en algunos sistemas la inversibn de la adsortividad relativa (an5iloga  al azeotropis-
mo en la destilación) es ciertamente una posibilidad. -

En especial cuando la extensión de la adsorción es pequefia, sera más conve-
niente expresar las composiciones en una base libre de adsorbente y graficarlas
como en la figura Il 3. Estos diagramas también son análogos a los utilizados en
la extracción líquida (figura 10.10, por ejemplo), en donde el adsorbente sólido y
el disolvente de extracción juegan papeles análogos; son similares también a los
diagramas de entalpía-concentración empleados en la destilación, en donde el ca-

t En forma alternativa, se le puede asignar algún peso molecular arbitrario al adsorbente
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Nitr6geno G Carb6n  0 0 . 2 0.4 0.
activado Fraccibn  peso de adsorbente

Figura 11.7 Sistema oxigeno-nitrógeno-wb6n activado, - 150 OC,  1 atm., concentraciones expre-
sadas como fracciones peso [datos de Maslan,  Altman y Alberth:  J.  Phys. Chem., 57, 106 (195311.

lor es análogo al  adsorbente. Las características de la adsorción de la mezcla bina-
ria gaseosa acetileno-etilo sobre silica gel para una temperatura y presión se
muestran en la figura ll .8a.  En la parte superior de esta figura, la fase gaseosa
aparece completamente a lo largo de la abscisa, debido a la ausencia de adsorben-
te en el gas. Las composiciones en el equilibrio libres de adsorbente que corres-
ponden a las líneas de unión, pueden graficarse en la mitad inferior del diagrama,
como en el punto (R,E),  para producir una figura análoga al diagrama xy de la
destilacibn.  La sílica gel adsorbe selectivamente al acetileno en estas mezclas ga-
seosas.

El poderoso efecto del adsorbente sobre el equilibrio se muestra con la misma
mezcla gaseosa en la figura ll .8b, en donde el adsorbente es carb6n  activado. No
~610  es mayor el grado de adsorcibn  que para la sílica gel, de forma que la curva
CH  está más abajo que la curva correspondiente a la sílica gel, sino que además la
adsortividad relativa eStA invertida: el etileno se adsorbe selectivamente sobre el
carbh  activado. Sin embargo, en los dos casos el gas, que se adsorbe más fuerte-
mente por separado sobre cada adsorbente, es adsorbido selectivamente de las
mezclas. Si apareciese una condición correspondiente al azeotropismo, la curva
en la mitad inferior de estas figuras cruzaría la línea diagonal a 45 “C. En casos
como los de la figura 11.8b,  generalmente será preferible graficar las composi-
ciones en función del gas adsorbido mb fuertemente (etileno), para que la apa-
riencia del diagrama sea similar al de los diagramas utilizados previamente en la
extracción líquida.

Ya se empezó a calcular las concentraciones de adsorbato a partir de las iso-
termas de los vapores puros; se supone que el adsorbato es ideal y que sigue un
análogo a la Ley de Raoult t491  743  751. Siguen una ley parecida algunos sistemas
como etano-propano-negro de carbón [X1 y n-butano-etano-mallas molecula-
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Fracch  peso de acetileno en el gas
la)  Adsorbente, sílica  gel

0 0 . 2 0 . 4 0 . 6 0.0  1.0
Fracci6n  peso de acetileno en el gas
(6)  Adsorbente, carb6n  activado

Figura 11.8 Adsorción de acetileno-etileno sobre (u)  sílica gel y (b) carbh  activado, a 25 “C, 1 atm
std [datos de Lewis, et al.: J.  Am. Chem.  Soc.,  72, 1157 (195O)l.

res t291.  Otros no lo hacen. Entonces, en el caso de benceno-n-heptano-sílica gel,
los adsorbatos se desvían negativamente del ideal, mientras que la desviación es
positiva ~1 en los equilibrios vapor-líquido para estos hidrocarburos. Existen
excelentes estudios sobre la termodinámica twl, los cuales incluyen el concepto de
ecuaciones bidimensionales de estado para la capa de adsorbato, que recuerda
bastante las ecuaciones de la Flatland de Abbott 1’1.

Efectos del cambio de presión
o de temperatura
Hay muy pocos datos y las generalizaciones son muy difíeiles de hacer. Por su-
puesto, al disminuir la presión se reducirá la cantidad de adsorbato sobre el ad-
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Figura ll.9 Efecto de la presión
sobre las isotermas de adsorción
para mezclas gaseosas binarias.

sorbente, como se muestra en la mitad superior de la figura ll .9. En varios casos
que se investigaron en un campo amplio ~9 621,  la adsortividad relativa de hi-
drocarburos parafínicos sobre carbón decrece al aumentar la presión, como se
muestra en la parte inferior de esta figura; lo mismo sucede en el caso de la desti-
lación. Como en los capilares absorbentes aumenta la tendencia a la condensa-
ción líquida cuando se incrementa la presión, el equilibrio puede simplemente
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correrse hacia el equilibrio ordinario vapor-líquido al aumentar la presi6n; en
cada uno de los casos investigados esto corresponde a un factor de separación me-
nor. Si la temperatura aumenta a presibn constante, decrecerá la cantidad adsor-
bida de una mezcla; también se alterará la adsortividad relativa, pero no pueden
hacerse generalizaciones.

LÍQUIDOS

Cuando un adsorbente sólido se sumerge en un líquido puro, la evolución de ca-
lor, conocida como el calor de humectación, es prueba de que ocurre la adsorci6n
del líquido. No obstante, la inmersión no proporciona un método efectivo para
medir la extensi6n  de la adsorci6n.  El volumen del líquido no muestra un cambio
apreciable que pudiera utilizarse para medir la adsorción; asimismo, la separa-
ción del sólido y su pesado no permitir8 distinguir entre el líquido que se adsorbib
y el que está mecánicamente ocluido. Este problema no existe en la adsorción de
gases, en donde se mide fácilmente el cambio de peso del s6lido  debido a la adsor-
ción.

Adsorcibn  del soluto a partir de
soluciones diluidas

Cuando un adsorbente se mezcla con una solución binaria, ocurre tanto la adsor-
ción del soluto como del disolvente. Puesto que la adsorción total no se puede
medir, se determina, en lugar de esta, la adsorción relativa o aparente. El procedi-
miento acostumbrado es tratar un volumen conocido de solución con un peso co-
nocido de adsorbente, v volumen solución/masa adsorbente. Como resultado de
la adsorción preferente de soluto, se observa que la concentración de soluto
del líquido cae del valor inicial c,, al valor final en el equilibrio c*  masa soluto/vo-
lumen líquido. La adsorción aparente de soluto, despreciando cualquier cambio
de volumen en la solución, es v(ce  - c*)  masa soluto adsorbido/masa  adsor-
bente. Esto es satisfactorio para soluciones diluidas, cuando es pequefia  la frac-
ción del disolvente original que puede adsorberse.

Algunas veces se corrige el volumen del soluto que aparentemente se adsorbió. Asf  , el contenido ini-
cial de disolvente de esta solucibn  es v(l  - cO/p);  suponiendo que no se adsorbe disolvente, el volu-
men de la solución residual es v(1  - co/~)/(l  - c*/p).  Entonces, la adsorcih  aparente de soluto es la
diferencia entre el contenido inicial y final de soluto en el liquido, vc,,  - v(1  - cc/p)/(l  - c’/p)  c’ o
v(co  - c’)/(l  - c’/p). Por supuesto, se sigue despreciando la adsorción de disolvente.

La adsorción aparente de un soluto dado depende de la concentración del so-
luto, la temperatura, el disolvente y el tipo de adsorbente. En la figura ll. 10 se
muestran isotermas típicas. Se han observado isotermas de todas las formas indi-
cadas, por ejemplo, cuando un soluto dado se adsorbe sobre el mismo adsorbente,
pero a partir de disolventes distintos. El grado de adsorción de un soluto determi-
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nado pfiicticamente decrece siempre que aumenta la temperatura; generalmente
es mayor cuanto menor es la solubilidad en el disolvente. Como de ordinario es
reversible, se obtiene la misma isoterma, ya sea que el soluto se desorba o se
adsorba.

La ecuación de Freundlich

En un rango pequeilo  de concentración, y en particular para soluciones diluidas,
las isotermas de adsorción pueden describirse a menudo mediante una expresión
empírica, que generalmente se le atribuye a Freundlich,

c* - k[ u(co - C’)]” (11.3)

en donde v(cs - c*) es la adsorción aparente por masa unitaria de adsorbente; k y
n son constantes. Con frecuencia, se utilizan también otras unidades de con-
centración; aunque estas unidades induciran  valores diferentes de k, con respecto
a las soluciones diluidas para las cuales se pueden aplicar la ecuaci6n,  el valor de
n permanecerá invariable. La forma de la ecuación indica que si la concentración
de soluto en el equilibrio como ordenada se grafica  contra el contenido de adsor-
bato del sólido como abscisa, sobre coordenadas logarítmicas, se obtendrá una
línea recta de pendiente n e intersecci6n  k. En la figura ll. ll se grafican de ese
modo varias de estas isotermas típicas. El efecto de la naturaleza del disolvente
sobre la adsorción de ácido benzoico sobre sílica  gel, se muestra en las curvas a y
b, las cuales se adecuan perfectamente a la ecuación (ll .3)  en el rango de con-
centraciones mostrado. La adsorción es menos fuerte a partir de soluciones de
benceno, lo cual es lógico debido a la mayor solubilidad del ácido en este disol-
vente. La curva c en esta figura muestra la desviación de la linearidad prevista en
grandes rangos de concentración, aunque la ecuación (ll .3) es aplicable a los ran-
gos menores de concentración. El hecho de que los datos no se conformen a la
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ecuación, a concentraciones elevadas de soluto, puede ser el resultado de una ad-
sorción apreciable del disolvente, la cual no se toma en cuenta, o simplemente de
que la ecuación no puede aplicarse en forma general.

Con frecuencia, la ecuación de Freundlich también es útil cuando se ignora
la identidad real del soluto, como en la adsorción de sustancias coloradas en
materiales como soluciones de azúcar y aceites minerales o vegetales. En estos
casos, la concentraci6n  de soluto puede medirse mediante un colorímetro o un es-
pectrofotbmetro  y expresarse en función de unidades arbitrarias de intensidad de
color, siempre y cuando la escala de color utilizada varíe linealmente con las con-
centraciones del soluto que causa las variaciones de color. La figura ll. 12 ilustra
la aplicación de este método: grafica la adsorci6n  de sustancias coloradas a partir
de una fracción del petr6leo  sobre dos arcillas adsorbentes. Aquí, las concentra-
ciones de color de las soluciones se midieron en una escala arbitraria; la con-
centraci6n  de adsorbato en la arcilla se determin6  midiendo el cambio en el color
expresado en estos términos, cuando 100 g de aceite se tratan con diferentes canti-
dades de arcilla.

Adsorción a partir de una solución concentrada

Cuando la adsorción aparente de soluto se determina en el rango completo
de concentraciones de disolvente puro a soluto puro, se obtienen curvas como las de
la figura ll. 13,  Las curvas de la forma marcada a aparecen cuando el soluto, a
cualquier concentración, se adsorbe más fuertemente con relación al disolvente.
Al aumentar las concentraciones de soluto, el grado de adsorción de soluto puede
seguir aumentando en realidad; empero, la curva que muestra la adsorción apa-
rente de soluto regresa necesariamente al  punto E, puesto que la concentración de
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Unidades de color adsorbido a partir de
1 OO kg de aceitelkg  arcilla

Figura 11.12 Decoloracih de aceite lubricante con
arcilla [datos de Rogers, et al.: Ind. Eng. Chem.,  18,
164 (1926)).

un líquido que consiste únicamente en soluto puro no experimentará cambio algu-
no al agregar el adsorbente. Cuando tanto el disolvente como el soluto se adsor-
ben en casi la misma extensión se obtienen las curvas de forma en S del tipo b. En
el rango de concentraciones de C a D, el soluto se adsorbe más frecuentemente
que el disolvente. En el punto D, los dos se adsorben igual; la adsorcih  aparente
cae a cero. En el rango de concentraciones de D a E, el disolvente se adsorbe más

Peso aparen de soluto
adsorbidolpeso  adsorbente

Figura 11.13 Adsorción aparente de soluto de solu-
ciones.
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fuertemente. En consecuencia, al agregar el adsorbente a estas soluciones, la
concentración de soluto en el líquido aumenta; la cantidad v(cO - c*)  indica una
adsorción aparente negativa de soluto.

La adsorción real de una sustancia puede calcularse a partir de los datos de adsorción aparente, si al-
gún mecanismo para el proceso, como la aplicabilidad de la isoterma de Freundlich, se supone por se-
parado para cada uno de los componentes ta).  De esta forma. se pueden calcular las curvas como las
de la figura ll. 14 a partir de los datos de adsorci6n  aparente en forma de S (obsérvese que estos datos
muestran de manera caracteristica  una situacibn  análoga al azeotropismo en la destilaci6n,  con adsor-
tividad relativa igual a 1 en cierta concentraci6n  del liquido). Sin embargo, se ha mostrado que estas
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isotermas no siempre se pueden aplicar; otra aproximación es determinar la adsorción de una solución
líquida midiendo la adsorción del vapor en equilibrio con el líquido Iso9  76l.  Ya se estableció la termodi-
nhnica  de la adsorcih binaria de liquidos  Iwl.

Para la adsorción de solutos múltiples en soluci6n  ya se empezaron los trabajos para tratar de
establecer las bases te6ricas  I’** ssI. En este caso, la adsorción es una función no sólo de la concentra-
cibn  relativa de soluto, sino también de la total, al igual que en las mezclas de vapores en donde son
importantes tanto la presión relativa como la total.

OPERACIONES DE ADSORCIÓN

Es única la naturaleza tan diversa de las aplicaciones de la adsorci6n. Por
ejemplo, se aplica a una amplia variedad de procesos, como la recuperacibn de
vapores a partir de mezclas diluidas con gases, recuperación del soluto y elimina-
ción de contaminantes de la soluci6n, y fraccionamiento de mezclas gaseosas y
líquidas. Las ttcnicas utilizadas incluyen tanto los métodos por etapas como los
de contacto continuo; estos se aplican en operaciones por lotes, continuas, o se-
micontinuas. Dentro de cada una de estas categorías, es posible reconocer opera-
ciones que son exactamente análogas a las analizadas en capítulos previos de este
libro. Asi, cuando de una mezcla de fluidos (ya sea un gas o un líquido) se adsorbe
fuertemente uno solo de los componentes, la separación de la mezcla es, con fines
de cálculo, an&loga  a la absorción de gases, en donde la fase insoluble agregada es
el adsorbente en este caso y el disolvente líquido en el caso de la absorción. Cuan-
do los dos componentes del fluido (ya sea gas o líquido) se adsorben fuertemente,
la separación requiere un proceso de fraccionamiento. Entonces, es correcto
considerar a la operación como el análogo de la extracción líquida, en donde el
adsorbente insoluble agregado corresponde al uso del disolvente en la extracción.
De esta manera, se vuelven posibles muchas simplificaciones en el tratamiento.

OPERACIÓN POR ETAPAS

Las soluciones líquidas, en donde el soluto que se va a separar se adsorbe más o
menos fuertemente en comparación con el resto de la solucibn, se tratan en opera-
ciones por lotes, semicontinuas o continuas de manera análoga a las operaciones
de mezclado-sedimentaci6n  en la extracci6n  líquida (fdtracidn  por contacto). Las
cascadas continuas a contracorriente pueden simularse o llevarse a cabo en reali-
dad mediante técnicas como los lechos fluidizados.

Generalmente, para eliminar el soluto o para su fraccionamiento, los gases se
tratan mediante técnicas con lechos fluidizados.

Filtraci6n  de líquidos por contacto

Las aplicaciones típicas del proceso incluyen:
1. La recuperación de solutos valiosos a partir de soluciones diluidas como, por
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ejemplo, la adsorción en carbón de yodo a partir de salmueras, despues  de la
liberaci6n  del elemento a partir de sus sales por oxidación, la recuperacibn de
insulina a partir de soluciones diluidas.

2. La eliminaci6n  de contaminantes indeseables de una solución.
Debido a la frecuente y en extremo favorable distribuci6n  en el equilibrio de

soluto hacia el adsorbente, la adsorcibn se vuelve una herramienta poderosa para
el último punto arriba mencionado; muchas de las aplicaciones industriales de
técnicas por etapas caen dentro de esta categoría. Ejemplo típico es la adsorcibn
de sustancias coloradas a partir de soluciones acuosas de azúcar en carb6n,  con el
fin de obtener un producto puro y facilitar la cristalizaci6n. En forma similar, al-
gunas veces se utiliza carbón para adsorber sustancias olorosas del agua potable;
la grasa se adsorbe mediante los líquidos de lavado en seco. Los colores de los
aceites de petróleo y vegetales se aclaran mediante el tratamiento con arcillas.

Equipo y métodos Como se indicó en el capítulo 1, cada etapa requiere el con-
tacto intimo entre dos fases insolubles durante el tiempo suficiente para tener una
aproximación razonable al equilibrio, contacto que va seguido de la separación
física de las fases. El equipo utilizado para aplicar estos principios a la adsorción
es variado y depende de la aplicación del proceso. El equipo que se muestra en la
figura ll. 15 es muy característico de muchas instalaciones operadas por lotes. El
líquido que se va a procesar y el adsorbente estan mezclados intimamente en el
tanque de tratamiento a la temperatura deseada y durante el periodo requerido;
después se filtra la fina colada para separar el adsorbente s6lido y el adsorbato

t ra tamiento

Figura ll. 15 Filtración por contacto. Arreglo esquemltico  para el tratamiento por lotes en una sola
etapa de líquidos.
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que acompafla  al líquido. Tambien  se utiliza la agitación con aire, como en los
tanques de burbujeo (capítulo 6),  particularmente en el caso del intercambio ioni-
co. El equipo se adapta fácilmente a la operación en varias etapas colocando
tantos, tanques y filtros adicionales como sea necesario. Si la operación se va a
realizar en forma continua, lo cual algunas veces se hace al decolorar aceites
lubricantes de petróleo, por ejemplo, pueden sustituirse las centrífugas o el filtro
giratorio continuo por el filtro prensa, o bien se puede dejar que el sólido se sedi-
mente, en virtud de un tanque grande.

El tipo de adsorbente utilizado depende de la solución por tratar. Con fre-
cuencia, las soluciones acuosas se tratan con carbón activado, preparado espe-
cialmente para el uso que se le va a dar; los líquidos orgánicos, como aceites,
generalmente se tratan con adsorbentes inorgánicos, como arcillas. A veces se
utilizan adsorbentes mixtos. Se desea elevada selectividad frente al soluto que se va
a separar, con el fin de reducir la cantidad de sólido que agregara. De cualquier
manera, el adsorbente se aplica en forma de un polvo molido muy finamente, de
ordinario lo más finamente posible para que pase a traves de una malla 200; con
frecuencia es mas fino todavía.

Se debe utilizar la temperatura máxima adecuada durante el mezclado, pues-
to que la mayor viscosidad resultante del líquido aumenta tanto la rapidez de di-
fusión del soluto como la facilidad con la cual pueden moverse las partículas de
adsorbente a traves del líquido. Por lo común, la adsorción en el equilibrio dismi-
nuye ligeramente a mayores temperaturas, pero la disminución está mas  que com-
pensada por la mayor rapidez de aproximación al equilibrio. Algunas veces, las
operaciones se realizan en el punto de ebullición del líquido, si esta temperatura
no afecta a las sustancias presentes. Cuando las fracciones de lubricantes del 1
petróleo se tratan con arcillas, la mezcla de adsorbente-aceite se puede bombear
a través de un horno tubular donde será calentada hasta 120 ’ a 150 “C; cuando
sean aceites muy pesados los que se traten, hasta 300-380 “C. No obstante, si la
sustancia adsorbida es volátil, el grado de adsorción en el equilibrio será mucho
mas  afectado por la temperatura; es mejor manejar este tipo de materiales a tem-
peraturas ordinarias.

Como la cantidad de solución que generalmente se trata es muy grande en
comparación con la cantidad de adsorción que ocurre de ordinario puede ignorar-
se el aumento de temperatura provocado por el desprendimiento del calor de ad- :
sorción.

El metodo  para manejar el adsorbente utilizado depende del sistema particu- 4
lar que se esté considerando. La torta de filtración generalmente se lava para I
desplazar a la solución retenida dentro de los poros de la torta; relativamente 1
poco adsorbato se eliminará de esta manera. Si el adsorbato es el producto deseado, 1
puede desorberse por contacto del sólido con un disolvente distinto del que 4
contenía la solución original, un disolvente en que el adsorbato sea más soluble.
Esto puede hacerse lavando la torta en el filtro, o dispersando el solido en cierta
cantidad del disolvente. Si el adsorbato es volátil, puede desorberse haciendo que
la presión parcial del adsorbato sobre el sólido se reduzca al pasar vapor o aire ca-
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X Figura 11.16 Adsorción en una sola etapa.

liente a través del sólido. Para evitar la combustiónde carbón en el caso de adsor-
bentes de carbón activado, evítense las temperaturas elevadas al utilizar aire con
este fin. En la mayoría de las operaciones de decolorack!m,  el adsorbato no tiene
valor y es difícil desorberlo. Entonces, el adsorbente puede volverse a activar
quemando el adsorbato y reactivándolo después. Generalmente, sólo es posible
llevar a cabo unas cuantas activaciones de este tipo antes de que se reduzca seve-
ramente el poder del adsorbente. En este caso, el s6lido se desecha.

Operación por etapas El diagrama de flujo esquematice para este tipo de opera-
cibn,  cuando se realiza por lotes o en forma continua, se muestra en la parte supe-
rior de la figura ll. 16. En ésta, el círculo representa todo el equipo y los procedi-
mientos que constituyen una sola etapa. La operaci6n es básicamente an¿Uoga  a la
absorción de gases en una sola etapa, en donde la solución que se va a tratar
corresponde al “gas” y el adsorbente sólido al “líquido”. Puesto que la cantidad
de adsorbente utilizado es por lo común muy pequeña con respecto a la cantidad de
soluci6n tratada y como el soluto por eliminar está más fuertemente adsorbido
que todos los demás componentes presentes, la adsorción del ultimo puede igno-
rarse. Más aún, el adsorbente es insoluble en la solución. La solución que se va a
tratar contiene L, masa de sustancia no adsorbida o disojvente; la concentración
de soluto adsorbable se reduce de YO a Y, masa soluto/masa  disolvente. El adsor-
bente se agrega con la extensión Ss  masa s6lido libre de ‘adsorbato; el contenido
en soluto adsorbato aumenta de Xe  a XI  masa soluto/masa  adsorbente. Si se utili-
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za adsorbente fresco, X0 = 0; en los casos de operación continua LS  y S, se miden
en función de masa/tiempot  ,

ti1 soluto separado del líquido es igual al recogido por el sólido

(11.4)

Sobre coordenadas X, Y esta ecuación representa una línea de operación recta, a
través de los puntos de coordenadas (Xe,  Y,> y (XI,  Y,),  de pendiente - SJL,.  Si
la etapa es una etapa te6rica  o ideal, las corrientes efluentes están en equili-
brio, de forma que el punto (X,,  YJ  cae sobre la isoterma de adsorción en el equi-
librio. Esto se muestra en la parte inferior de la figura ll. 16. La curva en el
equilibrio debe ser la que se obtiene en la temperatura final de la operación. Si se
da tiempo insuficiente de contacto, de forma que no se alcance el equilibrio, las
concentraciones finales del líquido y el sólido correspondiente a algún punto
como A (figura 11.16),  pero generalmente se acerca bastante al equilibrio.

El uso de la ecuación (ll .4)  supone que la cantidad de líquido retenido mecá-
nicamente con el sólido (pero no adsorbido) después de la filtración o sedimenta-
ción es despreciable. Esto es bastante satisfactorio para la mayoría de las opera-
ciones de adsorci6n,  puesto que la cantidad de sólido empleado es generalmente
muy pequeño con respecto a la del líquido tratado. Si la operación que se está
considerando es la desorcidn, y si nuevamente es despreciable la cantidad de
líquido retenido mecarkamente  por el sólido, se aplica la ecuación (ll .4),  pero la
línea de operaci6n  cae abajo de la curva en el equilibrio de la figura ll. 16. Sin
embargo, en este caso es mas probable que la cantidad de líquido retenido mecá-
nicamente con el sólido sea una cantidad apreciable del líquido total utilizado; así
que deben utilizarse los metodos de calculo que se describen en el capítulo 13 para
la lixiviación.

Aplicacibn  de la ecuacibn  de Freundlich Con frecuencia, la ecuación de
Freundlich puede aplicarse a la adsorci6n  de este tipo: la razón principal es que j
generalmente se consideran pequeilas  concentraciones del soluto adsorbable. 1
Esto puede escribirse de la siguiente forma’ para las unidades de concentración 3
utilizadas aquí, 1

1
Y+ =fl” (11.5)

f Para las soluciones diluidas que se utilizan, generalmente a estos thrninos  pueden aplicarse otras
unidades consistentes. Por ejemplo, Y puede expresarse en kg soluto/kg  solución o kg soluto/m’  solu-
ción y LS  en kg (o m3, respectivamente) de solución. Cuando el soluto adsorbido es una materia colo-
rada cuya concentrach  se mide en unidades arbitrarias, éstas se pueden considerar como Y unidades
de color/kg o m3  de solución; la concentraci6n  del adsorbato sobre el s6lido  X puede considerarse
como unidades de color/kg adsorbente.
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y,(en  las condiciones finales en el equilibrio,

Y ,  ‘in
x,=  y( ) (11.6)

Puesto que el adsorbente que se utiliza de ordinario no contiene al principio ad-
sorbato y como X,, = 0, la sustitucibn en la ecuaci6n  (ll .4) da

ss-= r, - y,
LS ( ww (11.7)

Esto permite los cálculos analíticos de la relación adsorbente/solución  para un
cambio dado en la concentración de la solución, Yo a Yt .

Obsérvese la figura 11.17, en donde se muestran tres isotermas típicas de
Freundlich. La isoterma es recta para n = 1, cóncava hacia arriba para n > 1 y
cóncava hacia abajo para n < 1. Si en cada uno de los casos se va a reducir la
concentración de la solución de Yo a Y,, se aplican las tres líneas de operaci6n que
salen del punto A. La pendiente de la línea de operación es, en cada uno de los
casos, directamente proporcional a la relación adsorbente/solución.  Por lo comtin,
se establece t3a] que los valores de n en el rango de 2 a 10 representan caracte-
rísticas de adsorción buenas; de 1 a 2, moderadamente dificiles, y menor que 1,
malas, aunque el valor de m es también importante. Cuando son malas, es posible
que las dosis necesarias de adsorbente sean tan grandes que no pueda lograrse una
eliminaci6n  fracciona1 apreciable de soluto.

Operación a contracorriente en varias etapas La eliminación de una cantidad
dada de soluto puede lograrse con gran economía de adsorbente, si la solución se
trata con pequefios lotes separados y no con un solo lote y se filtra entre cada eta-

Figura 11.17 Adsorción en una sola etapa, curvas en
el equilibrio de Freundlich.
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pa. Este método de operación se llama algunas veces tratamiento por “alimenta-
ción separada”; generalmente se realiza por lotes, aunque tambien  es posible la
operación continua. La economía es particularmente importante cuando se utili-
za carbón activado, un adsorbente bastante caro. El ahorro es mayor cuanto ma-
yor sea el número utilizado de lotes, pero causa gastos mayores de filtración y
otros costos de manejo. Por lo tanto, rara vez es económico utilizar más de dos
etapas. En casos raros, la adsorción puede ser irreversible, de forma que se
pueden aplicar dosis separadas de adsorbente sin filtracibn intermedia con un
ahorro considerable en los costos de operación [39j,  Este metodo  es la excepción,
mas  que la regla; cuando se aplica a la adsorción reversible común, da el mismo
resultado final que si se hubiese utilizado todo el adsorbente en una sola etapa.

En la figura 11.18, se muestra el diagrama de flujo y el diagrama de opera-
ción para una operación normal de dos etapas ideales. En cada etapa se trata la
misma cantidad de solución con cantidades de adsorbente SsI  y S,,  en las dos eta-
pas, respectivamente, para reducir la concentración del soluto de Yo a YZ.  Los
balances de materiales son, para la etapa 1,

LSVO  - Y,)  = S,,(X, - X0) (11.8)

y para la etapa 2, LdYl - Y2) = &2W2  - X0) (11.9)

Estas ecuaciones proporcionan las líneas de operaci6n  que se muestran en la figu-
ra; cada una de ellas posee una pendiente adecuada a la cantidad utilizada de ad-
sorbente en la etapa respectiva. Es obvia la aplicación a grandes números de eta-
pas. Si las cantidades de adsorbente utilizadas en cada etapa son iguales, las lineas
de operaci6n  sobre el diagrama serán paralelas. La menor cantidad total de ad-
sorbente requerir8 dosis diferentes en cada etapa, excepto cuando la isoterma en
el equilibrio sea linear; en el caso general, esto sólo puede establecerse al tanteo.

Apll’caclón de la ecuación de Freundlich Cuando la expresión de Freundlich
[eeuaci6n  (ll .S)]  describe la isoterma de adsorci6n  satisfactoriamente y cuando se
utiliza adsorbente fresco en cada etapa (X0 = 0), puede calcularse directamente la
menor cantidad total de adsorbente para un sistema de dos etapas[391  loo]. Así,
para la etapa 1,

y para la etapa 2,

2 _ y o - Yls
L5 - ( Wm)“”
s52-= y,  - y2

LS ( Y2lm)“”

La cantidad total de adsorbente utilizada es

(11.10)

(11.11)

SS,  + ss2

L5

= m’/”

(

yo  - y, y,  - y2

Yp
+

Yp 1



ADSORCIÓN E INTERCAMBIO IÓNICO 6 5 3

/
Ss,  Ib adsorbente ss  Ib adsorbente

xo  I I xo

Curva de

I

equilibrio --

la etapa 1 = - %i  /LS

Línea de operach.
pendtente  de la etapa

Figura ll. 18 Adsorción
cruzada en dos etapas.

a corriente

Para un total mínimo de adsorbente, d[(S,  + .S,)/L,]/áY,  se iguala a cero; ade-
más, como para un caso dado m, n, Y, y Y, son constantes, esto se reduce a

Y,( ) “”

r,

1 r,  _
-ñ  Y,

-1-$ (11.13)

La ecuación (ll. 13) se puede resolver para la concentración intermedia YI; las
cantidades adsorbidas se calculan mediante las ecuaciones (ll. 10) y (ll. ll). La fi-
gura 11.19 permite solucionar la ecuación (11.13) sin prueba y error.

Ya se estableció ~1 que la operacih  a flujo cruzado con una separación del
adsorbente, como en la figura ll. 18, es mejor que la posibilidad alternativa, se-
parar la solución tratada; empero, la operach  a contracorriente es superior a las
dos.
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Fracción no adsorbida después de dos etapas = y2/yo

Figura 11.19 Sólución  a la ecuación (ll. 13). Adsorbente mínimo total, operación a corriente cruza-
da en dos etapas.

Operación a contracorriente en varias etapas Aún mayor economía de adsor-
bente se puede obtener mediante la operaci6n a contracorriente. Cuando se utili-
zan los métodos de tratamiento por lotes, esta operación puede simularse, para lo
cual el esquema general de la simulación por lotes de las operaciones a contra-
corriente que se muestra en la figura  ll .38 para la extracción líquida en realidad se
sigue. Entonces, el diagrama de flujo de la figura ll .20 se vuelve el resultado fi-
nal, en estado estacionario, que se alcanza desputs de varios ciclos. Sin embargo,
también se ha utilizado la operación realmente continua, como en la disolución
simultánea de oro y plata a partir de los minerales finamente divididos mediante
una solucibn de cianuro y la adsorción del metal disuelto sobre carbón activado
granular en una operación de tres etapas. Las mallas gruesas entre los tanques
con agitación separan las grandes partículas de carbón de la mezcla líquida de mi-
neral molido ~~1.

La torre de lecho fluidizado de la figura ll .28 para gases y aparatos similares
para líquidos, especialmente en el caso del intercambio ibnico, también represen-
ta una operación continua y real por etapas.

Un balance de soluto en las NP etapas es

Ls& - YN,)  = SS(Xl  - KV,+,) (11.14)

la cual proporciona la línea de operación sobre la figura, a través de laacoordena-
das de las condiciones finales (&,+  r , Y,,)  y (X, , Y,) y de pendiente SJL,.  El nú-
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Solución que

Línea de

operación,
pendiente = S,/Ls /I  /

Figura 11.20 Adsorcih  a contracorriente en varias etapas.

mero de etapas teóricas requeridas se encuentra trazando la construcción de esca-
lera usual entre la curva en el equilibrio y la línea de operación, tal como se
muestra. Alternativamente, se puede encontrar la relación adsorbente/solución
para un número predeterminado de etapas mediante la ubicación por prueba y
error de la línea de operación. Si la operación es una deserción (correspondiente a
la deserción en el contacto gas-líquido), la línea de operación cae debajo de la
curva en el equilibrio.

La relación mínima adsorbente/disolvente será la mayor que tenga como re-
sultado un número infinito de etapas para el cambio deseado en la concentración.
Esto corresponde a la línea de operación de mlutima pendiente que toca a la curva
en el equilibrio dentro del rango especificado de concentraciones. Para los casos en
que los isotermas en el equilibrio es recta o cóncava hacia arriba, como en la fi-
gura ll .21  a, esto causará un adelgazamiento en el punto final concentrado de la
cascada, como en el punto A. Si la isoterma es cóncava hacia abajo (figura
ll .21  b), el adelgazamiento puede ocurrir en un punto de tangencia, como en el
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Curva de equilibrio
-4

Pendiente de
la línea de

‘Np+1 x xNp+1 X

(a) (6)

Figura 11.21 Línea de operación y relación de adsorbente mínimo/disolvente  para etapas infinitas.

punto B, si Y, es lo suficientemente grande. Las situaciones son completamente
análogas a las que se encuentran en la absorción de gases (figuras 8.7).

Al aumentar el número de etapas en una cascada, la cantidad de adsorbente
que se requiere al principio decrece con rapidez, pero se aproxima al valor
mínimo sólo en forma asintótica. En la práctica, en donde la filtración intermedia
del sólido a partir del líquido debe realizarse entre las etapas, raramente es eco&-
mico utilizar más de dos etapas en una cascada a contracorriente. Tambien debe
observarse que, para el tratamiento de gases, el símbolo LS  puede sustituirse por Gs.

En el procesamiento de líquidos a pequelia  escala, puede haber, de un lote al
siguiente, una apreciable variación en las cantidades de solución que se van a tra-
tar. Más aún, pueden pasar largos periodos entre los lotes, de forma que el adsor-
bente parcialmente gastado se debe almacenar entre las etapas. En particular, el
carbón activado se puede deteriorar durante el almacenamiento por oxidación,
polimerización del adsorbato u otro cambio químico; en estos casos, puede resul-
tar más práctico el diagrama de flujo a corriente cruzada.

Aplicación de la ecuación de Freundlich Pueden eliminarse los cálculos por
prueba y error para la relación adsorbente/disolvente, si la curva en el equilibrio
se puede describir convenientemente en forma algebraica. Si la curva en el
equilibrio es lineal, se pueden aplicar las ecuaciones de Kresmser I(5.50)  a (5.53)]
y la figura 5.16. Con mayor frecuencia, la expresión de Freundlich (ll .5) es útil;
se utiliza adsorbente fresco (X,,  t = 0) en la última etapa tes].  Respecto de una
cascada típica de dos etapas (figura ll .22),  un balance de materia para el soluto
para toda la planta es

&(X,  - 0) = Ls( ycl  - Y*) (11.15)
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Curva de

I

x2 x, Figura ll.22 Adsorción a contra-
x corriente en dos etapas.

Aplic&qlo  la ecuación (ll S) a los efluentes de la primera etapa ideal

Y ,  'in
x,=  y( 1

y combinando estas ecuaciones

s.s yo  - y2-I
LS (Ydm)“”

(11.16)

(11.17)

La línea de operación para la segunda etapa ideal se muestra en la figura y está
dada por

( )
I/nL,( Y, - Y,)  = s,x, = s, y2<

Eliminando SJL, entre las ecuaciones (ll. 17) y (11.18) se tiene

$- 1 =(zL)““(L+ 1)

(11.18)

(11.19)
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Figura ll.23 Solucibn  a la ecuación (ll. 19). Adsorción a contracorriente en dos etapas

La ecuación (ll. 19) se puede resolver para la concentración intermedia Y, para
las concentraciones terminales especificadas YO y Y,; entonces, S,/L,  está dada
por la ecuación (ll. 17). La figura ll .23 ayuda a resolver la ecuación (ll. 19). El
ahorro de adsorbente por medio de la operación a contracorriente en una sola eta-
pa es mayor cuanto mayor sea el valor de n.

Ejemplo ll.2 Una soluci6n  acuosa que contiene un soluto valioso está colorada con pequenas
cantidades de una impureza. Antes de la cristalizaci6n,  se va a eliminar la impureza por adsor-
ción sobre un carbón decolorante que sólo adsorbe cantidades insignificantes del soluto principal.
Mediante una serie de pruebas de laboratorio se agitaron distintas cantidades del adsorbente
en lotes de la soluci6n  original, hasta que se estableció el equilibrio; se obtuvieron los siguien-
tes datos a temperatura constante:

kg carbón/kg soluci6n 0 0.001 0.004 0.008 0.02 0.04

Color en el equilibrio 9.6 8.1 6.3 4.3 1.7 0.7
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La intensidad de color se midió de acuerdo con una escala arbitraria, proporcional a la
concentración de la sustancia colorada. Se desea reducir el color al 10% de su valor
original, 9.6. Calcular la cantidad de carb6n  fresco que se requiere por 1 000 kg de solución (d)
para una operación de una etapa, (6) para un proceso de dos etapas a corriente cruzada que uti-
lice la mínima cantidad total de carbón y(c) para una operacibn  de dos etapas a contracorriente.

SOLUCION Para empezar, se deben convertir los datos experimentales a una forma adecuada, a
fin de graficar la isoterma en el equilibrio. Con este propósito, definir Yen unidades de color
por kilogramo de solucibn  y X como unidades de color adsorbido por kilogramo de carbón. Las
soluciones se pueden considerar tan diluidas en color que las líneas de operaci6n  serán rectas en
coordenadas X, Y expresadas de esta forma. Los cálculos se hacen de la forma indicada antes.

kg carbón p = color en el equilibrio,
kg soluc. unidades/kg  soluc.

X = conc.  del adsorbato.
unidades/kg carb6n

0 9.6
0.001 8.6 (9.6 - 8.6)/0.001 - 1OOQ
0.004 6.3 (9.6 - 6.3)/0.004 - 825
0.008 4.3 663
0.02 1.7 395

0.04 0.7 223

Los datos en el equilibrio, cuando se grafican sobre coordenadas logarítmicas, dan una
línea recta, de forma que se aplica la ecuación de Freundlich (vease  figura ll .24).  La pendiente
de la línea es 1.66 = n y, en X = 663, p = 4.3. Por lo tanto, [ecuación (ll.S)]

4.3
m - -  - 8.91 x lo--’

6631.66
Por lo tanto, la ecuación de Freundlich es

YL = 8.91 x 10-sX’.66

Los datos en el equilibrio tambien  pueden graficarse sobre coordenadas aritméticas (figura
11.25).

06
100 200 400 600 1000

X =  unidades  de colorlkg carbón Figura Il.24 Datos en el equilibrio, ejemplo II .2
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l Contracorriente l/I  /

U n a

$ etapa

\l /e-w--w

0 2 0 0 400 600 800 t__.
x = umdades  de colorlkg  carbón

Figura 11.25 Solución al ejemplo 11.2.

u) Operacióa  ea sana  etapa Yc = 9.6 unidades de color/kg soluc.

Yt = O.lO(9.6)  = O.% unidad/kg soluc.

Sea L, = 1 000 kg soluc. Puesto que se va a utilizar carbón fresco, Xe  = 0. En la figu-
ra ll .25,  el punto A representa la solución inicial; en la figura está ubicado el adsor-
bente fresco; el punto B se ubica sobre la curva en el equilibrio, en la concentración de
color de la solución final. En B, XI  = 260. Por lo tanto [ecuación (11.4))

Y

SS yo  - =t 9.6 - 0.96
z - x , - 270 - 0

- 0.032 kg carb6n/kg soluc.

Ss = 0.032(  1000) = 32.0 kg carbón/1000 kg soluc.

En forma alternativa, puesto que se aplica la ecuaci6n  de Freundlich, utilicese la
ecuación (ll. 17).

SS yo  - =1 9.6 - 0.96
L,  = (Y,/m)“”  = [0.96/  (8.91 x 10-5)]““66

= 0.032 kg carbón/kg soluc.

Ss = 0.032(  1000) = 32.0 kg carb6n/ 1000 kg soluc.

b) Opsr~Sn  en  dos etapaa  l corriente cruzada Puede encontrarse la cantidad
total mínima de carbbn,  en la figura ll .25,  mediante un procedimiento de prueba y
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error. Entonces, se supone el punto C sobre la curva en el equilibrio. se trazan las
líneas de operación AC y DB y se calculan los valores de &t y Sa  mediante
las ecuaciones (11.8) y (1 L9).  La posición del punto C se cambia hasta que la suma de
SsI  y S, sea un mínimo. La posición de C en la figura ll .25 se encuentra en su valor
final; sus coordenadas son (Xt  = 565, Yt = 3.30). X, = 270 (en B).  Ecuación (11.8)

SSI =
L,(y,  - y,)

x , - x ,  =
1000(9.6 - 3.30)

565 - 0
- 11.14 kg

Ecuacibn  (ll .9) /--

SS2 =
uy,  - Y,)

x*-x, =
1000(3.30  - 0.96)

270 - 0 - 8.67 kg

S,,  + S,,  - 11.14 + 8.67 - 19.81 kg carbón/1000 kg  soluc.

En forma alternativa, puesto que se aplica la ecuación de Freundlich, utilicese la
figura ll. 19. Y2/ Ye = 0.96/9.6  = 0.10, n = 1.66. De acuerdo con la figura, Yt/  Ye =
0.344. Y, = 0.344(9.6)  = 3.30. Ecuación (11.10)

2 - yo - YlS 9.6 - 3.30

Ls (Y,/m)“”  - [3.30/ (8.91 x 10-5)]“‘.ee

- 0.01114 kg carbón/kg soluc. en la la. etapa

Ecuación (11.11)

2 - Yl - y2S 3.30 - O.%
LS (Y,/m)“”  - [O.%/  (8.91 X 10-5)]““es

- 0.00867 kg carbón/kg soluc. enla  2a.
etapa

Carbón total requerido - (0.1114 + 0.00867)(1ooO)  - 19.81 kg/looO kg soluc.

c) Operd6n  an  dom  etapu  l coatmwrriemte Yo  = 9.6, Y2  = 0.96,  X9+,  = 0.
La línea de operación se localiza al tanteo sobre la figura 11.25, hasta que se pueden
trazar dos etapas entre las líneas de operación y la curva en el equilibrio, como se
muestra. Según la figura en E, X, = 675. Ecuación (11.14)

SS =
L,(  yO  - Y,)  31  1000(9.6 - 0.96)
XI  - XN,,, 675 - 0

- 12.80 kg carbón/1 oo0  kg soluc.

En forma alternativa, Y2/Yo = 0.%/9.6  = 0.10; n = 1.66. Conforme con Ia fi-
gura 11.23, Y2/Y,  = 0.217 y Yt = Y2/0.217  = 0.%/0.217  = 4.42.Ecuación (11.17)

2, yo  - y2 9.6 - 0.96

Ls (Y,/m)“”  = [4.42(8.91  x 10-5)]““se
- 0.01280 kg carbón/kg soluc.

Y L = 0.01280(looO)  - 12.80 kg carb6n/  1000 kg soluc.

Tanques con agitación para contacto liquido-sólido

Los tanques son generalmente de las proporciones descritas en el capítulo 6, con
profundidades de líquido de 0.75 a 1.5 diámetros del tanque. Se utilizan cuatro
mamparas de pared, generalmente de T/12  de ancho, para eliminar vórtices en
los tanques abiertos y producir el movimiento vertical del líquido que se necesita
para levantar las partículas solidas. Con frecuencia se arreglan dejando un claro,
que puede ser de la mitad del espesor de las mamparas, entre la mampara y la
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Figura 11.26 DiBmetros  recomendados de tuhina  para la suspensión de s6lidos  en líquidos de visco-
sidad similar a la del agua. (Modificado de Lyons, en Mixing,  vol. II, Academic  Press, Nueva York,
con permiso).

pared del tanque para prevenir la acumulaci6n  de sólidos detrás de las mamparas.
Con mayor frecuencia se utilizan turbinas de hoja plana, con o sin disco,

como se muestra en la figura 6.3, arregladas sobre un eje localizado axialmente.
Algunas veces se utilizan turbinas multiples sobre el mismo eje para obtener
mejor uniformidad de la suspensión sólido-líquido en todo el tanque. El claro C
del impulsor inferior desde el fondo del tanque puede ser dJ3, pero generalmente
es mejor que C sea mayor que la profundidad sedimentada de los sólidos en un
liquido tranquilo, de forma que, si se detiene el impulsor, no se “tape”. Los



ADSORCI6N  E INTERCAMBIO IÓNICO 663

impulsores grandes, que funcionan a velocidades relativamente bajas, requieren
menos potencia para un flujo de bombeo dado del líquido que los impulsores pe-
queflos de alta velocidad. En consecuencia, si los sólidos tienden a sedimentarse
rápidamente debido a una densidad o tamafío de partículas grandes, los
diámetros grandes del impulsor son los indicados. La recomendación de
Lyons ~1  respecto de suspensiones de sólidos en agua, modificada para permitir
su aplicación a líquidos de diferentes densidades, se muestra en la figura ll 26.
La figura muestra dos relaciones T/d,,  una que depende de las densidades y la
otra del tamaño de la partícula; se escoge el promedio T/d,. Si los sólidos fueran
de tamaflos  y densidades mixtas, se utilizaría el mayor y más denso. En cualquier
caso, T/d, menor que 1.6 no es deseable, puesto que entonces se obstaculiza el
flujo libre de la mezcla en la pared del tanque. La elección del dihetro del impul-
sor puede ser modificada por consideraciones de torque [7gl, ya que los impulsores
mb grandes requieren un torque mayor para girar y porque es caro, en conse-
cuencia, el engranaje para reducir la velocidad.

Suspensión de sólidos

A menos que los sólidos esten  suspendidos en el lfquido.  las rapideces  de transferencia de masa se mo-
difican seriamente. La potencia requerida del agitador Pb  para levantar simplemente todas las
partículas del fondo del tanque, cuando las particulas son de mayor densidad que la del liquido. puede
calcularse con la expresión tt”t)

pmingc
8oTv,N AP

en donde Ap = Q,  - pr  y oP  = densidad de la partícula. Esta última se calcula a partir de la masa y
volumen total de la particula,  incluyendo el volumen de los poros internos. El volumen vr  es el volu-
men para una profundidad del liquido igual al di&ntetro  del tanque, rTs/4;  & es la fracción volumen
de sólidos con base en el volumen vr.  Las limitaciones de la ecuaci6n  (ll 20) son sustanciales: los ran-
gos de tamaflo  de partícula y densidad estudiados son pequefios;  el tanque nras  grande que se ha estu-
diado tiene aproximadamente 0.3 m de di&metro.  El estudio se realizó  con turbinas de hoja plana sin
disco, pero los datos concuerdan con los datos mas  limitados para turbinas de disco ts4);  es probable
que la ecuación (11.20) se pueda aplicar razonablemente a todos los tipos de turbinas. Los números de
Reynolds para el impulsor deben ser, cuando menos, 1 000. La correlaci6n  requiere que la velocidad
terminal V,N  de las particulas se calcule a partir de esferas simples que se asientan con el coeficiente de
arrastre del líquido estancado en el rango de la Ley de Newton (d,  V,p,/l<r  = 1 oo0  a 2QO  000).

V,N  - 1.74
s4 b “2
___

( 1P L
(11.21)

aun cuando se sabe que en el tanque con agitación los coeficientes de arrastre son sustanciahnente ma-
yores que en los liquidos  tranquilos, debido a la intensa turbulencia y a la aceleraci6n  de las
partículas Is’].  Existen algunos datos adicionales para líquidos muy viscosos, para los cuales Re sera
pequeflo 143).

Si se utilizan potencias mayores del impulsor, la altura que alcanzan los sólidos por arriba del
fondo depende de la potencia aplicada. Arriba de esta altura, el líquido estar8  claro. Es particular-
mente difícil suspender partículas grandes y pesadas en la superficie del liquido, porque las velocid&
des predominantes del liquido en las regiones superiores son horizontales. La potencia P  que se re
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quiere para suspender partículas de tamaflo  y densidad uniforme hasta una altura Z’ arriba del plano
medio del impulsor superior, basicamente  con las mismas limitaciones que las de la ecuación (ll .20),
esta dada por ftol)

P&
gnPm%  v,,

= &A3(  $)“2  exp(4.35+  - 0.1) (11.22)

en donde p*,  v, y $J$,  son las propiedades de la suspensión debajo de la altura Z’; n es el número de
impulsores (1,2 o 3) sobre el eje. V,s  debe ser la velocidad terminal de asentamiento de esferas simples
calculada mediante la Ley de Stokes

(11.23)

Para números de Reynolds Re del impulsor menores de 25 000, se debe multiplicar la potencia por
4 000 Re-Os.

En las operaciones por lotes, si los sólidos son de tamafío y densidad uniformes, la suspensi6n
producida abajo de la altura Z de la ecuación (11.22) tendra  una concentraci6n  uniforme de
sólidos tt’t).  Para particulas mixtas, la suspensión quia&  no sea muy uniforme con respecto al tamailo
y la densidad de las particulas V9) . Sin embargo, para una operación de flujo continuo en estado esta-
cionario. la suspensi6n  efluente  para sólidos no disueltos debe ser del mismo tamafío  y densidad de los
s6lidos  que la mezcla de alimentacibn  sólida. El tiempo de residencia de las diferentes partículas no
tiene que ser uniforme; sus concentraciones relativas en el tanque no necesariamente son idénticas a
las concentraciones de las corrientes de alimentaci6n  y de las efluentes.

Potencia del impulsor Para mezclas sólido-liquida relativamente diluidas, excepto con sólidos fibro-
sos, la potencia para agitar a una velocidad dada es esencialmente la misma que para un líquido
claro [ss),  Es probable que las suspensiones concentradas y las que contienen sólidos fibrosos no sean
newtonianas: probablemente, el gradiente de velocidad en la masa en movimiento no será directamen-
te proporcional a esfuerzo cortante. La viscosidad de estos fluidos debe relacionarse con la potencia
del agitador; hay que consultar el trabajo de Metzner  y colegas 1’5  w 691. Como de ordinario faltan es-
tos datos, se pueden hacer un calculo aproximado utilizando las curvas de número de potencia del
llquido claro (numero de Reynolds de la figura 6.5); la densidad y la viscosidad se habrán obtenido
de [521

Pm - Q>smP,u  + (1 - tJsm)Pr. (11.24)

PL

Wm = (1-  hJ~sss~s
(11.25)

& es la fracción volumen de sólidos en el lecho de sólidos después de la sedimentación final en un
líquido tranquilo. Si no hay datos medidos, esta  puede calcularse aproximadamente como 0.6. Los re-

sultados son malos con respecto a números de Reynolds del impulsor menores de 1 000.

Ejemplo 11.3 Un tanque con mamparas, 1 m de diametro,  lleno de agua hasta una profundi-
dad de 1 m, se agita con una turbina de disco con 6 hojas, con un diámetro de 203 mm (8 in),
arreglada axialmente a 150 mm del fondo del tanque, y que gira a 8.33 rps (500 rpm). Se agregan
50 kg (110 lbr,J  de arena. oS  = 2 300 kg/m3 (143.5 lb,/ft3),  dp  = 0.8 mm. La temperatura es
25 “C. LQut  potencia de agitaci6n  se requiere?

wLUCI6N A partir de la definicibn  de numero de potencia, gP = Poo,d,sNs.  Para un impul-
sor, n = 1. Si la arena se levanta a una altura Z’ arriba del impulsor,

vln  -
nP(Z  + Cl

4
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Puesto que el volumen del sólido = S/p,,

4J 2!3, 4s
Sm

% nT2(Z’  + C)p,

Si se sustituyen éstas en la ecuaci6n  (11.22). se tiene

(Z’ + C)“’ exp%  =
1.0839 Po d “/zN’p,~3

g V,, T’k?‘/’
/

tentativamente, tomar Po = 5. 4 = 0.203 m, 4 = p,  = 2300 kg/m’,  T = 1 m, C - 0.150 m,
S = 50 kg, g = 9.807 m/s2,  (6 = 8 x lOe4  m,  pL  = 8.94 x lOe4  kg/m  . s,  pL = 998 kg/m)
Ap  = 1302 kg/m’,  N = 8.33 s-‘.  Eq. (11.23): V,,  = 0.508 m/s.

Sustituyendo en la ecuación anterior, se tiene

(Z’ + 0.150)“’ exp(4.35Z’  - 0.1) = 1.257

Al tanteo, Z’ = 0.104 m; la profundidad a la cual se levanta el sólido = Z’ + C = 0.314 m.
&, = 0.0882, pn = 1 112.8 kg/m’. Con QSs = 0.6, la ecuación (11.25) da CL,  = 1.19(10-‘)
kg/m . s. Entonces, el número de Reynolds del impulsor es

Re = d2Np,,,/m,  - 321 oo0

Fig. 6.5: Po = 5 = Pg./edd?, de donde P = 1 109 W (1.5 hp) transmitida a la suspensi6n.
Respuesta.

Transferencia de masa

Excepto en la disoluci6n  de cristales o en la cristalización, en donde la transferencia de masa se limita
a la fase llquida, ordinariamente deben considerarse tanto la transferencia a través del lfquido que ro-
dea las partículas como algún efecto de transferencia de masa dentro del s6lido.

Transferencia de masa en la fase liquida Aunque muchos son los estudios realizados sobre las rapi-
deces  de la transferencia de masa en el llquido  para suspensiones sólido-llquido, los resultados fre-
cuentemente son contradictorios y diflciles  de interpretar. Según se sabe, una vez que los sólidos estfm
completamente suspendidos, un gasto adicional de potencia del agitador no produce una mejoria me
dible en las rapideces  de transferencia de masa 1511.  Para partlculas  pequeflas,  el coeficiente de transfe-
rencia de masa se vuelve mas pequeflo al aumentar el tamano  de la partícula 1361;  por lo contrario, para
partículas grandes no influye el tamaiio  de la partícula 151.  El tamafio  de transici6n  es aproximada-
mente de 2 mm l*‘l.  Al menos para una diferencia moderada de densidad, los coeficientes son inde-
pendientes de Aq;  sin embargo, es probable que esto no sea cierto para diferencias grandes, como en el
caso de partículas metálicas en líquidos ordinarios. No hay un efecto que se deba ala concentración de
s6lidos  (al menos hasta un 10% en volumen 151), ala presencia o ausencia de mamparas l”l ni al disefio
del agitador a una potencia dada del impulsor 191.  El efecto de la difusividad no se conoce bien, puesto
que generalmente los cambios grandes de difusividad acompatlan  a los cambios correspondientes de
viscosidad; de ahi  que sea diflcil  de establecer la influencia del número de Schmidt 151.

Parece razonable que los coeficientes de transferencia de masa dependan de algún tipo de núma
ro de Reynolds. Se ha sugerido una gran variedad de estos números, muchos de los cuales utilizan la
velocidad de deslizamiento de la partícula liquida (velocidad relativa), que es diAcil  de calcular, o
la velocidad de sedimentación terminal de una sola particula,  que no es apropiadalE’].  Con referencia a la
ecuaci6n  (3.30),  el flux de masa turbulenta es

J A,  urb ” E= EDr kL, ,urb  Ac  = b,u’  Ac

de forma que en un líquido de intensa turbulencia, como en un tanque con agitación, k, debe asociar-
se estrechamente con la velocidad fluctuante u’  . Para una velocidad fluctuante en una distancia que
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corresponde al tamafto  de la partícula d, [ecua&m  (3.24,  la potencia de disipaci6n  sera

PS, PL@
- a -
*, 4

(11.26)

y un número  de Reynolds para la partkula turbulenta correspondiente a esta, sera

$U’PLRe,, - -
k

(11.27)

Si se toma u ‘ de la ecuación (11.26) y se ignoran las constantes de proporcionalidad al definir los gru-
pos adimensionales,  entonces

(11.28)

en donde v, es el volumen de líquido en el tanque (no la rapidez de flujo).

Putkoh  peque&s (d, < 2 mm) compMamente  suspendidas
62.781

Para diferencias moderadas en AQ  ts3*

Sh, - 2 + OA ReF6* scy (11.29)

Putkubs  grandes (d, > 2 mm) completamente  sospendidas La correlación recomendada es 1’  t*  12*  7t)

ShL = 0.222 Re;/’  Scl/’ (11.30)

En este caso, el exponente sobre Re, se escoge de forma que el coeficiente de transferencia de masa no
dependa del tamago de la particula,  de acuerdo con los datos observados. Es importante observar que
los coeficientes de transferencia de masa incluidos en los números de Sherwod  de las ecuaciones ante-
riores, se basan en la superficie externa aproximada de las partícrdas;  se ignora la superficie de cual-
quier estructura porosa interna.

Traosferencia  de masa eo  fass  sólida Los distintos procesos de transferencia de masa que pueden
ocurrir dentro del dlido,  a menudo pueden describirse conjuntamente en función de un coeficiente de
transferencia de masa k, (basado en la superficie externa) o en función de una difusividad efectiva D,.
Para coeficientes de distribuci6n  en el equilibrio constantes, o casi constantes, y para particulas  esferi-
cas, el primero puede relacionarse con la difusividad mediante la aproximación t30)

0, puesto que

(11.31)

(11.33)

Pueden agregarse la resistencia de la fase liquida y de la s6lida.  en el caso del coeficiente de
distribución constante,

1 1 m-IV+-
KL k, ks

(11.34)

para obtener una resistencia global.

Nsordón  por lotes, reaisteoda  a la tnosfereocia  de masa de la fase Aida  despreciable Si la canti-
dad S/mvr, un factor de adsorción, es lo suficientemente grande (grandes dosis de sólido y un
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equilibrio favorable a la adsorci6n),  entonces la resistencia de la fase sólida puede despreciarse y ~610
se necesita considerar kL.  Estas son las condiciones de las expresiones y c&lculos  siguientes.

Sea vL el volumen del liquido que se va a tratar, de concentración inicial cc moles soluto
A/volumen.  La masa de s6lido  libre de adsorbato que se va a utilizar es S,. de superficie externa uM
por masa unitaria de s6lido,  concentraci6n  inicial de soluto X0  moles soluto/masa  de dlido.  La con-
centración final en el llquido va a ser c,.

En cualquier momento, la concentración del soluto adsorbido dentro del s6lido  es X masa
soluto/masa  s6lido  libre de soluto; como la resistencia de la fase sblida  es despreciable, esta se puede
considerar uniforme en todo el sólido. Entonces, el coeficiente de distribucl6n  m esta definido como

c*lU,
m=-X (11.35)

en donde e es la concentración en el equilibrio en el liquido.  Puesto que generalmente las soluciones
involucradas son diluidas, se puede utilizar el coeficiente kr en lugar de FL.  Entonces, si c es la con-
centración en el liquido total en cualquier momento,

NA
-&- - = kL(C  - CL)

opL&
en donde aJ = u,Ss/vL. Un balance de soluto es

Sustituyendo r? de la ecuación (11.37) en la (11.36) y reordenando, se obtiene

I”
-&

co  4’  +  ~L/Sd - bJL%/SS +  6dMA)
= kLqL /oea

(11.38)

0
co  - mx,IMA

In Cd’  +  moL/ss)  - (~LCO/SS  +  ~dM.4)
- (1 + T)kLqL8 (11.39)

Si X0  = 0, Csta se puede reordenar así I’sl

Se posee un mttodo  de calculo para procesos por lotes en donde las resistencias a la transferencia de
masa del sólido y del llquido son importantes Iwl.

Ejemplo ll.4 Un lote de queroseno que contiene agua disuelta en una concentración de 40
ppm (partesAnill6n)  = 0.0040% en peso, se va a secar hasta 5 ppm de agua por contacto con
sílica  gel “seca” a 25 “C. La densidad del queroseno = 783 kg/m’.  viscosidad = 1.7(10s3)
kg/m - s; peso molecular promedio estimado = 200. La sllica  gel, densidad or  = 881 kg/m3  esta
en la forma de perlas esfericas  de 14 mallas. La relación de distribución en el equilibrio para el
agua es m = F/X  = 0.522 (kg agua/m’  queroseno)/(kg  agua/kg  gel).

u) Calcular la relaci6n  mlnlma  sólido/llquido  que puede utilizarse.
b) Para una relación liquido/dlido  = 16 kg gel/m’ queroseno y lotes de 1.7 m3  (60 ft3),

especificar las caracterlsticas  de un tanque con agitación, con mumpurar;  calcular tam-
bien  la potencia del agitador y el tiempo de contacto.

SOLUCIÓN Definase  c como kg agua/m’  liquido.

a) Balance de agua: oL(co - c,) - &(X, - &).

co  - 783(4  x 10s5)  - 0.0313 kg H20/m3

c, - 783(5  x 10m6) - 0.00392 kg  H20/m3
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Para S,, ,&vL,  X,  esta  en quilibrio  con cl.

x1 -
Cl 0.00392- - 0522  - 7.51 x lOe7 kg H,O/kg  gel
m .

por tamo

s,,, co - CI 0.0313 - 0.00392I-I -
0, XI - x0 7.51 x 10-s - 0

3.65 kg gel/m3 queroseno Respuesta.

b) Rases: 1 lote, 1.7 m3  de queroseno

S, - 16(1.7)  - 27.2 kggel seco vol. sólidos= g = 0.0309 m3

Volumen total del lote = 1.73 m3

Tómese z = T.  Entonces rTZZ/4  = tT3/4  = 1.73 y T = 1.3m (4.25 ft). Para tener un borde
libre adecuado, hagase  la altura del tanque = 1.75m (5.75 ft).

Utilicese un impulsor de turbina de disco de seis hojas. De acuerdo con la figura 11.26,
con 4 correspondiente a 14 mallas = 1.4 mm, T/d, = 2. (Q,  - pr)/pr  = (881 - 783)/783
= 0.125, T/d, = 4.4. T/d,pr = (4.4 + 2)/2 = 3.2, d, = 1.3/3.2  = 0.406 m (16 in).

Suponiendo que la fracci6n  de volumen sedimentada de sólidos = 0.6, el volumen sedi-
mentado de s6lidos  = 0.0309/0.6  = 0.0515 m3. El espesor de los sólidos sedimentados =
0.0515/~l.3)2/4  = 0.0388 m, lo cual es despreciable. Ubicar la turbina a 150 mm (6 in) desde el
fondo del tanque. C = 0.150 m.

Potencia Utilizar  la potencia suficiente del agitador para levantar los s6lidos  0.6 m arriba del
fondo del tanque. Z’ = 0.6 - 0.15 = 0.45 m. Las propiedades de la suspensión en la profundi-
dad de 0.6 m a la cual estan  suspendidos los sólidos son

q,,  I %$!.?f  I 0.796  m3 cpsm  I z - 0.0388 fracci6n  volumen de sólidos

Ecuación (11.24): p- = 786.8 kg/m3; ecuación (11.25) con & = 0.6: p,,, = 1.917(10m3)
kg/m * s. Con g. = 1.0, g = 9.807 M/sZ,  k = l.7(10d3)  kg/m.  s, d, = 0.0014 m; ecuación
(11.23): Ves = 0.0616 mls.

Conn  = 1 impulsor, ecuación (11.22): P = 315.8 W. Tratar Po = 5. Por lo tanto N =
(gJ/Poq,drs)“3  = 1.94 rps (116  rpm). Utilizar 2 rps  (120 rpm). Re = d?Ne,/rc-  = 135 300.
Por lo tanto Po = 5 (figura 6.5) y P = 315.8(2/1  .94)3 = 346 W (0.46 Hp) aplicados ala suspen-
si6n.  La potencia del motor sera  mayor, seghn  sea la eficiencia del motor y la reducción de la ve-
locidad (vease  el capítulo 6).

Trrnoforoo&  de IUI Ecuación (11.28),  con d, = 0.0014 m, vL = 1.7 m3: Re, = 44.8.
D, se va a estimar mediante la ecuación (2.44). M.,  = 200, T = 298 K, 6 = 1, p =

1.7(10-‘),  v, (HzO)  = 0.0756 (notación del capitulo 2). Por lo tanto D, = 1.369(10-q m*/s.
Sc, = &Q&  = 1 586.

Por tanto

Masa
- - ;(0.@I14)3(881)

partfcula
= 1.266 x lO-6  kg

Superficie
partícula

- r(0.0014)2  = 6.158 x lOe6  m2

6.158 x lO-6
4s  - 1.266 x 10-s

= 4.864 m2/kg
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Y Q  = 4.064(16)  = 11.8 m2/m’ líquido

ss -!!t- = 30.65+i - 0.522

Se considera que este valor es tan grande que sólo se necesita considerar la transferencia de la
fase líquida. Ecuacibn  (11.40):

= 498 s,  o 8.3 mm, tiempo de contacto requerido. Respuesta.

Adsorción contlmm  l corrfente  paralela con  resletenclas l la transfsremla  de masa
de la fase líqmlda  y l 6Uda Durante el tiempo en que la soluci6n  y el adsorbente fluyen de modo
continuo y a corriente paralela a través de un tanque con agitación, un cambio en estado no estaciona-
rio de la concentración del soluto afecta a las partlcuias  individuales durante el tiempo de contacto.
No obstante, el proceso como un todo puede ser en estado estacionario; entonces, las concentraciones
de los efluentes permanecen invariables aunque pase el tiempo.

Grober  t33) calculó la aproximación a la temperatura en el equilibrio de partículas esféricas su-
mergidas en un fluido con agitación a temperatura constante. Puesto que la concentración de la solu-
ción en un tanque bien agitado a flujo continuo es basicamente  uniforme en el valor del efluente, el re-
sultado de Gröber  puede adaptarse a la adsorción a corriente paralela mediante la analogía de la
transferencia de calor-masa, como en la figura ll .27. Aquf,  la aproximación de las partículas ala con-
centraci6n  en el equilibrio con el líquido efluente  se expresa como la eficiencia de Murphree de la etapa,

x1 -x0
EMS-uf-

XI - x0
0 M,c,/m  - x0

(11.41)

X es la concentracibn  promedio de soluto (adsorbato) en el sblido.  La figura puede utilizarse igual-
mente bien para la deserción  (secado) y lixiviaci6n  del soluto del sólido.

Ejemplo 11.5 Agua que contiene iones Cu2+ a una concentración de 100 ppm (partes/mill6n)
y que fluye continuamente a un flujo de l.l(lO-‘)  m3/s  (1.75 gal. U.S./min) se va a poner en
contacto con 0.0012 kg/s  (0.15 Ib,,,/min)  de una resina intercambiadora de iones para adsorber
el Cu2+.  El contacto va a ser con flujo a corriente paralela, a travts  de un tanque con agitación,
con mampurus  cubiertos, de 1 m de diámetro, 1 m de altura. El material de alimentación va a
entrar por el fondo, salir por una abertura en la cubierta y fluir hacia un filtro. El agitador, una
turbina de tipo de disco con 6 hojas, 0.3 m de diametro, va a estar centrado. La temperatura va
a ser de 25 “C. Especificar una velocidad adecuada para la turbina y calcular la concentración
de Cu2+ en el agua efluente.

Datos: Las partículas intercambiadas de iones, hinchadas con la humedad, son esfericas,  0.8
mm de diametro, densidad = 1 120 kg/m’. La difusividad del Cu2+ en el sólido Ds  = 2(10-“)
m2/s;  en el agua = 7.3(10-‘4  m2/s.  El coeficiente de distribución en el equilibrio es constante:
m = 0.2 (kg Cu2+/m3  solución)/(kg  Cu2+/kg  resina).

SOLUCIÓN Las partículas se van a levantar hacia la parte superior del tanque: Z’ = 0.5 m. pp
= 1 120 kg/m3;  d, = 8(10M4)  m; pr  = viscosidad del agua, 25 “C  = 8.94(10e4)  kg/m . s;  oL =
densidad del  agua = 998 kg/m3;  Ao = op - pr  = 122 kg/m3;  g = 980 m/s2.  Ecuación (11.23):
V,,  = 0.0476 m/s.

Flujo volumttrico  del s6lido  = 0.0012/1  120 = 1 .07(10w6)m3/s.
6 Sm = l.07(10-6)/[l.l(10-4)  + 1.07(10-6)]  = 9.63(10w3)  fracción volumen. Ecuación
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(11.24): Q,,,  = 999 kg/m’;  n = 1 impulsor; d, = 0.3 m; g. = 1 .O.  Ecuacibn  (11.22): P = 240.6 W
(0.32 Hp).

Para calcular la velocidad del impulsor, sup6ngase  el ntimero  de potencia Po = 5. Por lo
tanto, N = (gJV/q& ’ rj3. Con d, = 0.3 m,  N = 2.7 rev/s (162 rpm).  Para esta velocidad, con)
k = Ny,  puesto que la suspensibn  esta diluida; Re = d,2Np..,/r(,  = 271 500, de forma que (figu-
ra 6.5) Po = 5;  la velocidad calculada es correcta.

“L - M - +sA - q(l)l(l  - 9.63 X 10e3)  - 0.777 m3

Ecuaci6n  (11.28)

Re, = 56.3 SC,--cIL  = 1226
PLDL

Ecuaci6n  (ll .29)

kL4Sh, - 130.3 - -
DL

kL  - 1.19 x lo-’ kmol/m2.  s . (kmol/m3)

La dispersion  es uniforme en todo el tanque. En consecuencia, el tiempo de residencia tan-
to para el líquido como para el sblido  = 0.777[1  - 9.63(10m3)]  m3  líquido/l.l(lO-*)  m3/s =
6 996 s = B. Observese  la figura 11.27.

Abcisa  -
0.2(  1.19 x lo-‘)(0.0008) - o 425

2(2 x lo-“)(1120) *

Parametro- 2(0.2)(1.19  x LO-‘)(6996)  - o 37
(0.ooo8)(  1120) .

Por tanto E,, = 0.63 = (X, - Xo)/(cl/m - X$ = (X, - O)/(c,/O.2  - 0) donde c se define
como kg/m3.  Un balance del soluto da

VI  - X0)% - OL(CO  - CI)

cc correspondiente a 100 ppm = 100(998/106)  = 0.0998 kg/m3.

(X, - O)(O.OOlZ)  - (1.1 x lo-‘)(0.0998 - c,)

La expresión para la eficiencia de la etapa y la del balance del soluto se resuelven por simulta-
neas, de donde cI  = 2.82 (lo-‘)  kg/m3  concentración efluente  de Cu2+.  Esto corresponde a
2.82(10-‘)(@)/998  = 2.8 ppm. Respuesta.

Lechos fluidizados de partículas finas y gruesas

Estos lechos se han utilizado cada vez más en tios recientes para la recuperación
de vapores a partir de mezclas vapor-gas t3* 221;  en forma extensa, para la desor-
ci6n (secado, véase el capítulo 12),  para el fraccionamiento de vapores de hidro-
carburos ligeros con carbón t23)  y para otros propósitos.

Considérese un lecho de sólidos granulados a través del cual fluye un gas; el
gas presenta buena uniformidad de distribución en la sección transversal del fon-
do del lecho. A flujos bajos del gas, el gas sufre una caída de presión que puede
calcularse mediante la ecuación (6.66). Al aumentar la velocidad del gas, la caída
de presión iguala por fin a la suma del peso de los solidos por unidad de área de
lecho y la fricción de los sólidos en las paredes del recipiente. Si los sólidos estan
fluyendo libremente, un incremento en la velocidad del gas causa que el lecho se
expanda; la caída de presión del gas iguala el peso/área  del lecho. Un incremento
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mayor de la velocidad del gas causa un mayor alargamiento del lecho y el espacio
vacío aumenta lo suficiente para que las partículas del sólido se muevan local-
mente. Esta es la condición de un “lecho fluidizado tranquilo”. Un aumento aún
mayor de la velocidad del gas expenderá más todavía el lecho; las partículas de so-
lido se moverán libremente (están circulando completamente por todo el lecho) y
se podrán formar burbujas bien definidas de gas que ascenderán a través del
lecho. El lecho se parece bastante a un líquido en ebullición; una interfase clara
entre la parte superior de los sólidos y el gas que escapa permanece evidente; la
caída de presión del gas es muy parecida a la del estado fluidizado tranquilo. Esta
es la condición que se utiliza para la adsorción. Un aumento mayor en la veloci-
dad del gas continúa expandiendo el lecho; finalmente, los sólidos son acarreados
junto con el gas.

Squires ~1 distingue entre lechos de partículas finas y de partículas gruesas.
Los lechos de partículas finas están formados por polvos finos, generalmente me-
nores de 20 mallas y con un rango hasta 325 mallas; mantienen un gran rango de
tamaflos de partícula dentro del lecho, con poco frotamiento entre las partículas.
Por lo común funcionan con velocidades superficiales del gas de unos 0.6 m/s (2
ft/s) o menos, lo que puede ser 10 veces la velocidad de la fluidización mínima.
Los lechos de partículas gruesas se producen, como su nombre lo indica, con
partículas gruesas, ordinariamente de más de 10 mallas. Pueden utilizarse las ve-
locidades del gas de 1.5 a 3 m/s (5 a 10 ft/s), las cuales pueden ser de sólo el doble
de la fluidización mínima. Hay poco burbujeo del gas; el rango en el tamaflo  de
las partículas retenidas es relativamente pequefio.  De ordinario, se obtiene mejor
contacto fluido-sólido con los lechos de partículas gruesas; la mayoría de las apli-
caciones de la adsorción pertenecen a esta categoría. Los sólidos también pueden
fluidizarse mediante líquidos; estos lechos fluidizados generalmente correspon-
den a la categoría de los lechos de partículas gruesas.

En 1948, estas técnicas se introdujeron por vez primera en el contacto entre
fluido-sólido, cuando se aplicaron principalmente en la catalisis de reacciones
químicas gaseosas; desde esa fecha, se ha desarrollado una gran tecnología para
su diseño. Aún no es posible, en un libro como éste, resumir dicha tecnología con
fines de diseno;  deben consultarse trabajos más amplios sobre estos detalles [16* 54*
61,  ro31.  Aquí, el análisis’ se limita al cálculo de los requerimientos de la etapa; no
incluye el diseño mecanice.

Adsorción en suspensiones de gases y vapores

Un gas o vapor en un gas puede adsorberse sobre un sólido que forma una sus:
pensión con un líquido. Por ejemplo, a partir de una mezcla con aire se puede ad-
sorber dióxido de azufre sobre carbón activado que forme una suspensión con
agua [‘j. Este procedimiento se sugirió desde 1910 Lzsl, pero sólo recientemente
volvió a ser objeto de interés. Los detalles informados hasta ahora se limitan a es-
tudios de laboratorio en tanques de burbujeo [73y 88j, operados en flujo por se-
mietapas (flujo de gas continuo, lotes de lodos) o a corriente paralela de los
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Figura ll.28 Lecho fluidizado, adsorbedor a contracorriente en Yarias  etapas con regeneración (por
Ermenc [221).
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dos 16q. Se ha descrito un proceso continuo a contracorriente 14*  9.  Por supues-
to, el lodo es mucho más fácil de manejar que el sólido seco; ademas, ya se
mostró que la capacidad del adsorbente en forma de lodo es más o menos la
misma que la del. sólido seco t73], y mayor que la del disolvente líquido solo [WI.

Adsorción de un vapor a partir de un gas
en lechos fluidizados

En la figura ll .28 se muestra un arreglo típico del que se requiere para la adsor-
ci6n de un vapor a partir de un gas no adsorbido, en este caso el secado de aire
con silica  gel Iu].  En la parte superior de la torre, el gel se pone en contacto a
contracorriente con el aire que se va a secar, sobre platos perforados en lechos re-
lativamente estrechos; el gel se mueve de plato a plato a través de los vertederos.
En la parte inferior de la torre, el gel se regenera por medio de un contacto similar
con gas caliente, el cual desorbe  y acarrea la humedad. Entonces, el gel seco se re-
circula mediante una elevación con aire hasta la parte superior de la torre. Cuan-
do el vapor adsorbido se va a recuperar, la regeneración puede incluir la desor-
ci6n con vapor de un carbón adsorbente por destilaci6n  o decantación de la
mezcla condensada de agua-vapor organito,  seguida de secado con aire antes de
volverse a utilizar; obviamente, serán necesarios algunos cambios en el diagrama
de flujo.

Si la adsorci6n es isotbmica, los cálculos para las etapas ideales pueden
hacerse de la misma forma que en la filtración por contacto de líquido [figura
11.20, ecuación (11.14)];  lo mismo es cierto para la deserción-regeneración. Sin
embargo, generalmente el adsorbedor operara adiabáticamente; puede haber un
aumento considerable en la temperatura debido a la adsorción (o caída, en el caso
de la deserción).  Como el equilibrio cambia entonces con el número de la etapa,
los cálculos se hacen etapa por etapa, en forma bastante parecida a como se efec-
tuaron en la absorción de gases. El mismo procedimiento se aplicará a cualquier
aparato de etapas; no se limita a los lechos fluidizados. Así, para las primeras n
etapas del diagrama de flujo de la figura ll .21, un balance del vapor adsorbable es

WY0  - YJ = %Ax, - x,,  ,) (11.42)

y un balance de entalpía para la operación adiabática es

en donde H, = entalpía de la mezcla vapor-gas, energía/masa
Z& = entalpía del sólido más en adsorbato, energíaimasa  ad-

sorbente

Si las entalpías están referidas al adsorbente sólido, gas no adsorbido (componen- ;
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te C) y el adsorbato (componente A) como un líquido, todos a una temperatura
base fo, entonces

HG  = WC - ro)  +  q CAO,  - 6) +  ho] (11.44)

c
en donde Cc  = capacidad calorífica del gas

CA = capacidad calorífica del vapor
xAO = calor latente de evaporación de A en t.

HS = CB(fs  - ro) + KA,&  - ro) + AHA

en donde Ca  = capacidad calorífica del adsorbente (componente B)
C, = capacidad calorífica del líquido A

AH = calor integral de adsorción en X y to, energía/masa  adsor-
A bente

El gas y el s6lido que salen de una etapa ideal están en equilibrio térmico y de con-
centración. El uso de estas ecuaciones es precisamente el mismo que para la ab-
sorción de gases; se muestra en el ejemplo 8.4.

Fraccionamiento de una mezcla de vapores Para separar una mezcla de vapores
que consta por ejemplo, de dos componentes adsorbables, frente a los cuales el
adsorbente exhibe una adsortividad relativa, los cálculos se hacen de la misma
forma que en los lechos m6viles para localizar las líneas de operación y las curvas
en el equilibrio [ecuaciones (11.53) a (ll .65) y figura ll .33].  Entonces, pueden de-
terminarse las etapas ideales mediante la construcción usual por pasos en la parte
inferior de una figura de este tipo.

II. CONTACTO CONTINUO

En estas operaciones, el fluido y el adsorbente están en contacto en todo el aparato,
sin separaciones periódicas de las fases. La operación puede realizarse en forma
estrictamente continua, en estado estacionario, caracterizada por el movimiento
del s6lido al igual que del fluido. De modo alternativo, a causa de la rigidez de las
partículas del adsorbente sólido, tambitn es posible operar, con ventajas, de ma-
nera semicontinua, caracterizada por un fluido móvil y un sólido estacionario.
Esta operaci6n tiene como resultado condiciones en estado no estacionario, en
donde las composiciones en el sistema cambian con el tiempo.

Adsorbentes de lecho móvil de estado estacionario

Las condiciones del estado estacionario requieren del movimiento continuo, tan-
to del fluido como del adsorbente, a través del equipo a flujo constante, sin que la
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composición cambie con el tiempo en ningún punto del sistema. Si se utiliza flujo
paralelo del sólido y los fluidos, el resultado neto es cuando mucho una condición
de equilibrio entre las corrientes efluentes, o el equivalente de una etapa teórica.
Es el propósito de estas aplicaciones desarrollar separaciones equivalentes a va-

& rias etapas; por lo tanto, sólo es necesario considerar las operaciones a contra-
corriente. Aplicaciones se efectúan en el tratamiento de gases y líquidos, con el
fin de recuperar el soluto y el fraccionamiento, mediante la adsorción ordinaria y
el intercambio iónico.

Equipo Sólo recientemente se han creado aparatos satisfactorios a gran escala
para el contacto continuo entre un sólido granular y un fluido. Dichos aparatos
debieron resolver tanto las dificultades para obtener un flujo uniforme de las
partículas sólidas y del fluido sin “flujo acanalado” o irregularidades locales,
como las dificultades de introducción y retiro del sólido continuamente hacia el
tanque por utilizar.

Grandes esfuerzos se han realizado para crear un aparato para el flujo a
contracorriente de gas y sólido, con flujo de pistón del sólido en lugar de lechos
fluidizados. La hidráulica y mecánica exitosas de este aparato, dieron por resulta-
do el Wypersorber,  que se utiliza para el fraccionamiento de gases de hidrocarbu-
ros con carbón activado como adsorbente del gas [**  48j. El aparato se parece a una
columna de destilación a contracorriente en que la fase sólida fluye en forma des-
cendente, análoga al flujo ascendente de calor en la destilación. Se han cons-
truido varios adsorbedores a gran escala, pero el carbón, tan quebradizo, estaba
sujeto a serias pérdidas por fricción. No parece estar en operación ningún nuevo
aparato de flujo continuo a contracorriente para el flujo de pistón de sólidos y
gases.

En el caso del tratamiento de líquidos se han utilizado aparatos bastante me-
nos elaborados. Los sólidos pueden introducirse por la parte superior de la torre
mediante un alimentador de tornillo o simplemente por gravedad desde un reci-
piente. La separación de sólidos en el fondo puede lograrse mediante diferentes
tipos de aparatos; por ejemplo, una valvula  giratoria con compartimientos, simi-
lar a las puertas giratorias de los edificios; generalmente no es posible que los sóli-
dos separados estén completamente libres de líquidos.

El equipo de contacto de Higgins ~9  42] que se disefíó  inicialmente para el in-
tercambio iónico, pero que generalmente es útil para el contacto sólido-líquido,
es único por su naturaleza intermitente de operación. En la figura ll.29 se
muestra arreglado para la simple recolección de soluto. En la figura 11.29~1,  el
lecho superior temporalmente estacionario de sólidos se pone en contacto con
el líquido que fluye en forma descendente, de modo que no ocurre la fluidización.
En el lecho inferior, el sólido se regenera mediante un líquido de elución. Después
de varios minutos, el flujo del líquido se detiene, las valvulas  se voltean como se
muestra en la figura ll .29b  y la bomba de pistón llena de líquido se mueve, tal
como se muestra, por un periodo de varios segundos, con lo cual el sólido se mueve
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hidraulicamente en la direccion  de las manecillas del reloj. En la figura ll .29c,
con las válvulas colocadas de nuevo en su posición original, se completa el movi-
miento del sólido y se vuelve a iniciar el flujo de los líquidos para completar el
ciclo. La operación, a pesar de ser intermitente y cíclica, es casi la misma que para
una operación real a contracorriente continua.

Un esquema continuo a contracorriente, real, para el tratamiento de líquidos
por intercambio iónico  incorpora la resina en una banda sinfín, flexible, que se
mueve continuamente sobre rodillos horizontales y verticalmente con muchos pa-
sos, a través de los cuales debe pasar la solución que se va a tratar ~6, 47].  La banda
puede sucesivamente pasar del contacto con la solución por tratar al líquido rege-
nerador y regresar a la solución que se va a tratar.

Adsorción de un componente (obtención del soluto) Para los cálculos, la opera-
ción puede considerarse en forma conveniente como análoga a la absorción de ga-
ses; el adsorbente sólido reemplaza entonces al disolvente líquido. Obsérvese la fi-
gura ll .30, en donde Gs  y Ss  son las velocidades de masa del fluido libre de soluto
y del sólido, respectivamente, masa/tiempo(área  de la sección transversal de la

Pist6n  estacionarlo Pist6n Pist6n

Líqutdo
se va a

Liquido

tratado
-

Líquido

(0) (6)

Figura ll.29 Contactor  de Higgins, esquemhtico  (los sólidos se muestran sombreados).
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Figura 11.30 Adsorción a contracorriente conti-
nua  de un componente.

columna). Las concentraciones de soluto están expresadas como masa soluto/-
masa sustancia libre de soluto. El desarrollo se muestra para el tratamiento de un
gas, pero puede aplicarse igualmente bien al tratamiento de un líquido, si G, se
reemplaza por LS. Un balance de soluto en toda la torre es

Gd YI - Y,) = WG - X2) (11.46)

y en la parte superior,

Gs( Y - Y,) = s,(x - x2) (11.47)

Estas ecuaciones establecen la línea de operación en coordenadas X, Y, una línea
recta de pendiente SJG,  que une las condiciones terminales (X,,  YJ  y (X2,  Y,)
(figura ll .3 1). Las concentraciones de soluto X y Y en cualquier punto de la torre
caen sobre esta línea. Una curva de distribución en el equilibrio apropiada para el
sistema y para la temperatura y presión predominantes también se puede graficar
sobre la figura, como se muestra. Esta curva caerá debajo de la línea de operación
para la adsorción y arriba para la desorci6n.  En la misma forma que para los ab-
sorbedores, la relación mínima sólido/fluido  esth dada por la línea de operación
de pendiente máxima,  que en todo punto toca a la curva en el equilibrio.

La suposici6n  simplificadora que se consideró útil para la absorción de gases
(que la temperatura del fluido permanece bksicamente  constante en las opera-
ciones adiab&as),  sólo ser&  satisfactoria en el caso de la obtenci6n  de soluto a
partir de soluciones líquidas diluidas; es poco satisfactoria para calcular las tem-
peraturas en el caso de gases. El cfdculo del efecto de la temperatura cuando el ca-
lor de adsorción es grande es muy complejo [*- 89l. El antisis presente se limita a la
operación isothnica.
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X
Figura 11.31 Adsorción a contracorriente
nua de un componente.

La resistencia a la transferencia de masa del soluto desde el fluido hasta el es-
tado adsorbido sobre el sólido, incluirá la resistencia que radica en el entorno ga-
seoso de las partículas sólidas, la resistencia correspondiente a la difusión de soluto
a travb del gas dentro de los poros del sólido y, posiblemente, una resistencia adi-
cional en el momento de la adsorción. Durante la adsorci6n  física, probablemen-
te esta última resistencia sea despreciable. Si las resistencias restantes se pueden
caracterizar mediante un coeficiente global de transferencia de masa del gas basa-
do en u,, la superficie externa de las partículas s¿Aidas,  IQ,,, entonces la rapidez
de transferencia de soluto en la altura diferencial del adsorbente dZ (figura ll .30)
puede escribirse en la forma usual como

SS  dX = G, dY = K,a,(  Y - Y*) dZ (11.48)

en donde P es la composición en d equilibrio en el gas que corresponde a la com-
posición del adsorbato X. Entonces, la fuerza motriz Y - P se representa me-
diante la distancia vertical entre la línea de operación y la curva en el equilibrio
(figura ll .30).  Reordenando la ecuación (ll .48)  e integrando, el número de uni-
dades de transferencia Noa,  se define

en donde

NtOG  =

H Gs
IOG = E

YP

(11.49)

Generalmente, la integral de la ecuación (ll .49)  se evalúa graficamente  y la altura
activa 2 se determina mediante el conocimiento de la altura de una unidad de
transferencia H,,  característica del sistema.
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El uso de un coeficiente global o de una altura global de una unidad de trans-
ferencia, implica que la resistencia a la transferencia de masa dentro de los poros
de las partículas sólidas, puede caracterizarse t21j mediante un coeficiente indivi-
dual de transferencia de masa kflp o altura de una unidad de transferencia Hrs,
así,

0

ti,  Gs mGs Ss
GE k,ap +--ss ksap

H mGs
IOG = KG + P 4s

(11.51)

3s
en donde m = dYY/dX,  la pendiente de la curva en el equilibrio.

La resistencia dentro del fluido que rodea las partículas HtG,  o el coeficiente
respectivo kyap,  puede calcularse para lechos móviles medianre las correlaciones
que se tienen para lechos fijos (tabla 3.3). Debido a la rigidez de cada partícula
sólida y a las condiciones de difusión en estado no estacionario que existen dentro
de cada partícula cuando viaja a través del adsorbente, el uso de un coeficiente de
transferencia de masa k,,  con una fuerza motriz supuestamente lineal de diferen-
cia de concentración, no es estrictamente correcto; además, las ecuaciones (ll .49)
a (ll .52) sólo son ciertas cuando la resistencia a la transferencia de masa del
fluido que rodea a las partículas es de tamafio  controlable. Sin embargo, la resis-
tencia difusiva dentro de las partículas es generalmente de principal importancia;
respecto de estas condiciones, las cuales no se van a considerar aquí debido al es-
pacio, debe consultarse la obra de Vermeulen t9%  wj.

Ejemplo 11.6 Eagleton y Bliss w midieron las resistencias individuales a la transferencia de
masa que residen en el fluido y dentro del solido durante la adsorci6n  de vapor de agua en aire
mediante sílica gel; con ese prop&ito,  utilizaron una técnica semicontinua de lecho fijo. Para
contenidos bajos de humedad en el aire encontraron que

k,a,  = 31.6G”s5  kg H,0/m3.  s.  AY

Y k,a,  = 0.%5  kg H,0/m3.  s . AX

en donde G’ es la masa velocidad del gas, kg/m* . s. El lecho de sílica gel tenía una densidad
aparente del lecho de 671.2 kg/m’,  un tamaho  promedio de particula  de 1.727 mm diámetro; la
superficie externa de las partículas era de 2.167 m*/kg.

Se desea calcular la altura de un adsorbedor isotérmico a contracorriente continua para el
secado de aire a 26.7 “C, presión 1  atm., de una humedad inicial de 0.005 a una humedad final
de 0.0901 kg H,O/kh aire seco. El gel entrante va a estar seco. (Nota: la llamada sílica gel seca
debe contener un mínimo de 5% de agua para que retenga su capacidad de adsorción. Las medi-
ciones de humedad informadas, generalmente no lo incluyen). La rapidez del gel será de 0.680
kg/m*  * s (500 lb,/h ft*)  y la del aire de 1.36 kg/m* . s (1 000 lb,/h ft*).  Para el contenido de
humedad que se tiene en este caso, la isoterma de adsorción en el equilibrio a 26.7 OC,  1 atm
(véase el ejemplo ll .9),  se puede tomar como básicamente recta y descrita por la expresi6n  r
= 0.0185X.

SOLUCIÓN YI  = 0.005, Y2 = 0.0001 kg H20/kg aire seco. SS = 0.680 kg/m*  . s,  G,  = 1.36
kg/m*  . s,  X2 = 0 kg H20/kg gel seco. Ecuación (11.46)

x,==------WY,  - Y2)  + x

ss
2 _ 1.36(0.005  - O.ooOl)

0.68
= 0.0098 kg H,O/kg gel seco
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Ys*  = humedad del aire en equilibrio con el gel entrante = 0.
Yl* = 0.01851X1  = 0.0001814 kg HsO/kg  gel seco.
Puesto que tanto la línea de operación como la curva en el equilibrio ser& rectas sobre coordc
nadas X,  Y, la fuerza motriz  promedio es el promedio logaritmico  [ecuaciones (8.47) y (8.48)].

Y, - Yf = 0.005 - 0.0001814 = 0.00482 Y2-  Y,+=O.OOOl-0-0.0001

0.00482 - 0.0001
AYpr  = ,,,  ~o~oo482,0~m1~  = 0.001217

N Yl - y2
IOG = ~ =AY

0.005 - 0.0001 i 403
0.001217 ’

Si se van a utilizar los datos de lecho fijo para calcular los coeficientes de transferencia de
masa para un lecho movil  de sólidos, la masa velocidad relativa del aire y del sólido no es apro-
piada. El flujo lineal del sólido que desciende es 0.680/671.2  = 1.013(10-3)  m/s, en donde
671.2 es la densidad aparente. La densidad del aire basicamente  seco a 26.7 “C,  1 atm std, es
1.181 kg/m’ y su velocidad lineal superficial ascendente es 1.36D.181  = 1.152 m/s. La veloci-
dad lineal relativa del aire y del s6lido  es 1.152 + 1 .013(10e3)  = 1.153 m/s y la masa velocidad
relativa del aire es 1.153(1.181)  = 1.352 kg/m2  + s = G’.

GSH,G = ~ = 1.36
31.6G’e,55 31.6(l.1352)“~5s

= 0.0365 m

SS
4s = kyap  = .s = 0.7047 m

Ecuaci6n  (ll .52)
H ,OG = 0.0365 + 0.037(0.7047)  = 0.0625 m

= = Nto,H,o, = 4.03(0.0625)  = 0.25 m Respuesta

Nota: En este caso el coeficiente de transferencia de masa de la fase gaseosa,
es más pequefio que el dado por el artículo 7, tabla 3.3, tal vez debido al diametro
tan pequeho (16 mm) del lecho en el cual se midió. Esto puede llevar a un impor-
tante “efecto de pared”. Sin embargo, vease  el ejemplo ll .9.

Adsorción de dos componentes; fraccionamiento Cuando varios componentes
de una mezcla gaseosa se adsorben apreciablemente, se necesita utilizar el fraccio-
namiento para separarlos. Este analisis  se limita a mezclas binarias gaseosas.

Respecto de los cálculos, es más sencillo recordar la similitud entre la opera-
ción de adsorción y la extracción a contracorriente continua con reflujo. El
adsorbente solido como fase insoluble agregada es análogo al disolvente de ex-
tracción; el adsorbato es análogo al extracto libre de disolvente y la corriente de
fluido es similar al refinado. Por tanto, pueden hacerse los cálculos utilizando los
métodos y las ecuaciones del capítulo 10 [ecuaciones (10.31) a (10.34) y (10.39) a
(10.50) con la figura 10.281. Sin embargo, es posible cierta simplificación debido
a la total insolubilidad del adsorbente en la mezcla que se va a separar.

Obsérvese la figura ll .32, una representaci6n esquemática del adsorbedor.
La alimentación entra a la rapidez de F masa/tiempo(área);  contiene los cornpo-
nentes A y C. El adsorbente libre de adsorbato entra en la parte superior de la
torre a la rapidez de B masa/tiempo(area)  y fluye a contracorriente hacia el gas
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que entra por el fondo con un flujo de R, masa/tiempo@rea).  Las composiciones
en la corriente gaseosa se expresan como x fracci6n  peso de C, la sustancia adsor-
bida m&s  fuertemente. E representa el peso de adsorbato libre de adsorbente A +
C sobre el s6lido, masa/tiempo(área);  N representa la relación, masa adsorben-
te/masa adsorbato, En cualquier punto del adsorbedor, B = NE. La composi-
ci6n  del adsorbato se expresa como y fracción peso de componente C, sobre una 1
base libre de adsorbente. El sólido sale del adsorbedor por el fondo y se desorbe
del adsorbato en la secci6n de deserción;  el fluido desorbido se divide en dos

1
s

corrientes, d reflujo R, y el producto Pa, rico  en  C. El fluido que sale por la parte
superior es el producto rico en A, R, masa/tiempo&rea).  El arreglo es muy simi-
lar al que se muestra en la figura 10.27. Los c&ulos se hacen sobre el diagrama
de fases del tipo que se muestra en la parte superior de la figura ll.&, con N
como ordenada, x y y como abscisas.

Sea  As  el flujo neto libre de adsorbente hacia abajo y afuera del adsorbedor.
Entonces Aa  = PE  y las coordenadas del punto AB sobre el diagrama de fase son
@b = B/pa, uas = xt).  En el fondo del adsorbedor, B = NI  EI y

Et = E’ = PE  + R, = AE  + R, (11.53) j

Un balance de A-C debajo de la secci6n e de la sección de enriquecimiento es
E, = PE  + R,  = AE  + Re (11.54) 1



y para la sustancia C,

EYe = PEx, + R,x, = A,x, + &x,

mientras que para el adsorbente se vuelve
N,E,  = NAE A, = B

(11.55)

(11.56)

Por lo tanto, As  representa la diferencia E. - R. para cualquier nivel en la sección
de enriquecimiento. Las ecuaciones (11.54) y (11.56) dan una medida de la rela-
ción de reflujo interno,

Rc= NAE - Ne N
Ee NAE

,1-A
NAE

y en el fondo de la torre la relación de reflujo externo es

R, 4
pE=

NAE-N1
E,-R,= N,

=.!!!E-
N,

1

(11.57)

(11.58)

En la parte superior del adsorbedor, sea AR la diferencia entre los flujos de adsor-
bato y gas no adsorbido; puesto que E, = 0, AR = -R,. Entonces, las coordena-
das de AR sobre el diagrama de fase son (IV- = - B/R,,  xAX  = %). Entonces, los
balances de materia arriba de la sección s son, para A y C,

R, = Es + R, = E, -AR
para C,

R,x,  = Ey, + R,xz = Ey, - Apxz

y para el adsorbente,
B = N,E, = ARNAR

Las ecuaciones (11.59) y (11.61) dan la relación de reflujo interno,

2 =  Ns - NARR N
Es -NA, ='-2

Los balances globales para toda la planta son
F=R,+P,

FXF. = R,x, + PEx,

Las definiciones de AR y As,  junto con la ecuaci6n  (11.64) dan
AR + F- AE

(11.59)

(11.60)

(11.61)

(11.62)

(11.63)
(11.64)

(11.65)

La interpretaci6n  gráfica de estas relaciones sobre el diagrama de fase es la misma
que para las situaciones correspondientes en la extracci6n;  se muestra en el ejem-
plo ll .5,  abajo.

Si se utiliza un aparato del tipo de etapas (lechos fluidizados, por ejemplo),
el número de etapas ideales se obtiene facilmente  mediante la construcción usual
por pasos sobre la parte inferior de un diagrama como el de la figura ll 33. Para
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contacto continuo,

N Z PI
IOG = H = I

@ _
I

xi dx- -
x2 x - x *

In 1 + Cr  - 1)x,

P2 P-F 1 + (r - 1)x,
(11.66)

rOG

en donde r = M,/M,  y H,,, esth definida por la ecuación (ll .50).  Esta ecuación
puede aplicarse por separado a las secciones de enriquecimiento y de adsorción.
Supone la difusión a contracorriente equimolar de A y C, la cual no ocurre estric-
tamente en este caso; sin embargo, el refinamiento en este momento no está
garantizado, a causa de la escasez de datos [451.  Tambih  es sujeto de las mismas
limitaciones consideradas para el caso de la adsorción de un componente (obten-
ci6n  del soluto).

Ejemplo 11.7 Calcular el número de unidades de transferencia y la rapidez de circulación del.
adsorbente que se requieren para separar un gas que contiene 60% de etileno C2H4 y 40% de
propano C3Hs en volumen, en productos que contengan 5 y 95% de CzH4  en volumen; la sepa-
ración se efectuar8 isothnicamente a 25 “ C y 2.25 atm; se utilizar8 carbón activado como
adsorbente y una relación de reflujo del doble del mínimo. (Nota: Estos adsorbedores general-
mente se opera&  a relaciones de reflujo cercanas al mínimo, con el fin de reducir la rapidez de
circulach  del adsorbente. El valor presente se utiliza con el fin de que la solución grhfica resul-
te mh  clara.)

SOLUCIÓN Los datos en el equilibrio para esta mezcla se calcularon a partir de los datos de Le-
wis y col., Ind. Eng. Chem..  42, 1 319, 1 326 (1950); estan  graficados  en la figura 11.33. El
C3Hs  es el componente mhs  fuertemente adsorbido; las composiciones en el gas y en el adsorba-
to están expresadas como fracciones peso de C3Hs.  Las lineas de unión se omitieron en la parte
superior de la grafica; las composiciones en el equilibrio se muestran en este caso en la parte in-
ferior.

Los pesos moleculares son 28.0 para el C,H,  y 44.1 para el C,Hs.  Entonces, la composi-
ción del gas de alimentación es x, = 0.4(44.1)/[0.4(44.1)  + 0.6(28.0)]  = 0.5 12 fraccibn  peso de
C,Hs.  En forma similar x1 = 0.967 y xz = 0.0763 fracción peso de C+Hs.

Bases: 100 kg gas de alimentaci6n  Ecuaciones (11.63) y (11.64):
100 = R, + PE

100(0.512) - R,(0.0763)  + P,(O.%7)

Resolviéndolas simulthzamente, Rz = 51.1 kg, PS = 48.9 kg.
El punto F en x, y el punto E, en x1 se ubican en el diagrama en la forma mostrada. De

acuerdo con el diagrama, N,  (en el punto E,) = 4.57 kg carbón/kg adsorbato. La relaci6n  de
reflujo mhimo  se encuentra del mismo modo que en la extracción. En este caso, la linea
de unión a travts  del punto F ubica a A,,,  y A,,  = 5.80.

= g - 1 - 0.269 kg gas reflujo/kg producto
m .

(R,), = 0.269P,  = 0.269(48.9)  - 13.15 kg

(E,), - (R,), + PE  = 13.15 + 48.9 = 62.1 kg

B,,,  - N,(E,),  = 4.57(62.1)  = 284 kg carbón/100 kg alimentaci6n

Al doble de la relaci6n  de reflujo mínimo, RI/&  = 2(0.269)  = 0.538. Ecuación (11.58)

0.538 = 4.57 -NAE  1

Nap = 7.03 kg carbón/kg adsorbato
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yelpunto&sckalizacncldia8rama.

R,  - 0.538P’  - 0.538(48.9)  - 26.3 kg

E, - R,  + PE - 26.3 + 48.9 - 75.2 kg
B - N,E, - 4.57(75.2)  - 344 kg carb6n/lOO  kg alimcntaci6n

El punto A,,  puede lowlizarsc  prolongando la llnca  aJ7  hasta intersecar  la Inca x = x2. En for-
ma alternativa, NA*  = -B/Rz  = - 344Bl.l = - 6.74 kg carbh/kg  adsorbato. Las lineas  al
azar, como la lka  A.K,  se  trazan a partir de A.;  las intersecciones con las curvas en el equilibrio
se proyectan hacia abajo, en la forma mostrada, para obtener la curva de operación de la SCC-
cibn  de adsorci6n.  De modo similar, las lineas  al azar, como la llnca  AJ.  se  trazan desde A.;  las
intersecciones se  proyectan hacia abajo, para obtener la curva de operaci6n  de la sccci6n  de enrl-
qucchnicnto.  La distancia horizontal entre las curvas de operación y en el equilibrio, en cl
diagrama inferior, es la fuerza motrizx - p de la ecuaci6n  (11.66). Los siguientes vaIorcs  se  de
terminaron a partir del diagrama:

1
X x*  -

x - x* ll
X

1
x* -x - x*

x, - 0.967 0.825 7.05 x, - 0.512 0.39 8.20
0.90 0.710 5.26 0.40 0.193 4.83
0.80 0.60 5.00 0.30 0.090 4.76
0.70 0.50 5.00 0.20 0.041 6.29
0.60 0.43 5.89 x2 -0.0763 0.003 13.65

La tercera columna se  gralk6  como ordenada contra la primera como abscisa; el &rca bajo
la curva entre x1 y xR fue 2.65; bajo la curva entre x, y x2 fue 2.67. Mb atm,  r = 28.0/44.1  =
0.635. Aplicando la ccuaci6n  (11.66) a la sección de enriquecimiento,

N 1 + (0.635 - 1)(0.%7)
,OG - 2.65 - In 1 + (0.635 - 1)(0.512)  - 2.s2

y a la sección de adsorción.

N 2.67 In 1
+ -

- - (0.635 1)(0.512),OG -1 + (0.635 - 1)(0.0763) 2*s3

Na  total = 2.52 + 2.53 = 5.1.5.1.

Simatrción de lechos m6vih El arreglo que se muestra en la figura ll .34
para el fraccionamiento de líquidos evita los problemas de los lechos móviles de
sólidos que descienden a través de una torre y de transportar el sólido hasta la
parte superior [lo].  En el adsorbedor, dividido en cierto número de secciones
mediante platos perforados, el adsorbente está en la forma de lechos fijos (es
decir,. no móviles). La vlvula giratoria, que gira contra las manecillas del reloj
periódicamente, cambia la posición de introducción de la alimentación sucesiva-
mente, desde la posición a hasta la c y de regreso a a.  En forma similar, el desor-
bente y las corrientes separadas se mueven periódicamente; la corriente superior
(A + D) se mueve desde la posición u en la parte superior hasta b y c en el fondo y
de regreso a Q. La bomba de recirculación del líquido está programada para
cambiar su rapidez de bombeo según se necesite. El grado de aproximación a un
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Figura  ll.34 Simulacibn  de lechos móviles [Broughton: Chem.  Eng. Progr.,  64(S).  60 (1%8),  con
permiso].

sistema real a contracorriente aumenta cuando el numero de compartimientos
aumenta; por supuesto, también aumenta la complejidad de las tuberías. El
tanque del adsorbedor puede ser horizontal@“l. Se han construido muchas plantas,
que utilizan mallas moleculares, para diferentes separaciones de hidrocarburos.

Adsorbentes de lecho fijo de estado no estacionario

Debido a la inconveniencià y al costo relativamente alto de transportar conti-
nuamente partículas sólidas, lo cual es necesario en las operaciones en estado es-
tacionario, frecuentemente es mas  econ6mico  pasar la mezcla de fluidos que se va
a tratar a travb de un lecho estacionario de adsorbente. Al aumentar la cantidad
de fluido que pasa a través de este lecho, el sólido adsorbe cantidades mayores de
soluto y predomina un estado no estacionario. Esta ttcnka  se utiliza ampliamente
y se aplica en campos tan diversos como la recuperación de vapores de disolventes
valiosos a partir de gases, purificaci6n  del aire (como en las máscaras de gases),
deshidrataci6n  de gases y líquidos, decoloración de aceites minerales y vegetales,
concentración de solutos valiosos a partir de soluciones líquidas, etdtera.

La onda de adsorción Considérese el caso de una solución binaria, ya sea ga-
seosa o líquida, que contiene un soluto fuertemente adsorbido en concentración
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Figura ll.35 La onda de adsorción.

co.  El fluido se va a pasar continuamente a través de un lecho relativamente pro-
fundo de adsorbente que al principio está libre de adsorbato. La capa superior de
sólido, en contacto con la fuerte solución entrante, adsorbe al principio el soluto
rápida y efectivamente; el poco remanente de soluto en la solución queda prácti-
camente eliminado por las capas de Mido  en la parte inferior del lecho. El efluente
del fondo del lecho está prácticamente libre de soluto como en c., en la parte infe-
rior de la figura ll .35. La distribución de adsorbato en el lecho sólido se indica en
la parte superior de esta figura, en a, en donde la densidad relativa de las líneas
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horizontales en el lecho sirve para indicar la concentración relativa de adsorbato.
La capa superior del lecho esta prácticamente saturada; la mayor parte de la ad-
sorción tiene lugar en una zona de adsorción relativamente estrecha, en la cual la
concentración cambia rápidamente, como se muestra. Mientras continúa fluyen-
do la soluci6n,  la zona de adsorción se mueve hacia abajo como una onda, con
una rapidez generalmente mucho más lenta que la velocidad lineal del fluido a
través del lecho. Despues de cierto tiempo, como en b, en la figura, aproximada-
mente la mitad del lecho está saturada con soluto, pero la concentraci6n  del
efluente  cb  es aún básicamente cero. En c, en la figura, la parte inferior de la zona
de adsorción ha alcanzado el fondo del lecho y la concentracikm  del soluto en el
efluente  ha aumentado bruscamente hasta un valor apreciable c,  por primera vez.
Se dice que el sistema ha alcanzado el “punto de ruptura”. Ahora la concentra-
ci6n  de soluto en el efluente  aumenta con rapidez al pasar la zona de adsorcibn a
través del fondo del lecho; en d ha alcanzado básicamente el valor final co.  La
parte de la curva de concentración del efluente  entre las posiciones c y d se conoce
como la curva de “ruptura”. Si la solución continúa fluyendo, ocurre poca ad-
sorci6n  adicional puesto que el lecho, para todos los propósitos prácticos, esta
completamente en el equilibrio con la soluci6n  de alimentaci6n.

Si un vapor se está adsorbiendo adiabáticamente de esta manera, a partir de
una mezcla gaseosa, la evolución del calor de adsorci6n  produce una onda de tem-
peratura que fluye a través del lecho de adsorbente en forma similar a la onda
de adsorcibn Isq;  la elevación de la temperatura del lecho en la salida del fluido
puede utilizarse algunas veces como un indicador aproximado del punto de ruptu-
ra. En el caso de la adsorción a partir de líquidos, el aumento en la temperatura es
relativamente pequen0 de ordinario.

La forma y el tiempo de la aparición de la curva de ruptura influye mucho
sobre el método de operación de un adsorbedor de lecho fijo. Las curvas gene-
ralmente tienen una forma de S, pero pueden tener una gran pendiente o ser relati-
vamente planas y, en algunos casos, considerablemente distorsionadas. Si el proceso
de adsorci6n  fuese infinitamente rápido, la curva de ruptura sería una línea verti-
cal recta en la parte inferior de la figura ll .35.  La rapidez real y el mecanismo del
proceso de adsorción, la naturaleza del equilibrio de adsorcibn, la velocidad
del fluido, la concentración de soluto en la ahmentaci6n  y la longitud del lecho
adsorbedor, en particular si la concentración de soluto en la alimentación es eleva-
da, determinan la forma de la curva producida por cualquier sistema. El punto de
ruptura está muy bien definido en algunos casos; en otros sucede lo contrario.
Por lo común, el tiempo de ruptura decrece al decrecer la altura del lecho, al
aumentar el tamaño de partícula del adsorbente, al incrementarse el flujo del
fluido a través del lecho y al crecer el contenido inicial de soluto de la alimenta-
cibn. Hay una altura crítica mínima del lecho debajo de la cual la concentración de
soluto en el efluente  aumentará con rapidez desde la primera aparición del efluen-
te. Al planear nuevos procesos, es mejor que el punto y la curva de rwtura  cc  de-
terminen para un sistema particuk,  en forma experimental y en las condiciones
más parecidas a las que se encontrarán en el proceso.
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Figura ll.36 Adsorbedor para vapores de disolvente a bajas presiones, esquemático [Logan: U. S.
Pat. 2 180 712 (1939)].

Adsorción de vapores Una de las aplicaciones mas importantes de los adsorbe-
dores de lecho fijo es la recuperación de vapores de disolventes valiosos. Los sS-
dos saturados con disolventes como alcohol, acetona, disulfuro de carbono, ben-
ceno y otros, pueden secarse por evaporaci6n  del disolvente en una corriente de
aire; el disolvente vaporizado se recuperará pasando la mezcla vapor-gas resul-
tante a traves de un lecho de carbón activado. El equilibrio de adsorción tan favo-
rable obtenido con una buena calidad de carbón para los vapores de este tipo per-
mite la recuperación básicamente completa del vapor, 99 a 99.8%,  a partir de
mezclas gaseosas que contienen muy poca cantidad, como 0.5 a 0.05% del vapor
en volumen n5).  Las mezclas aire-vapor de concentración muy por debajo de los
límites explosivos pueden manejarse de esta forma. En muchas plantas de adsor-
ción es necesario operar con una pequefia  caída de presi6n  a través del lecho de
adsorbente, con el fin de mantener bajos los costos de potencia. Por lo tanto, se
utilizan adsorbentes granulares y no en polvo; las profundidades de los lechos son
relativamente pequenas (0.3 a 1 m) y de sección transversal grande. La velocidad
superficial del gas puede encontrarse en el rango de 0.25 a 0.6 mIs.  Un rearreglo
típico del tanque de adsorción se muestra en la figura ll .36.

En una operación típica, se admite al lecho adsorbente la mezcla de aire-
vapor, enfriada si es necesario a 3040  “C y filtrada para eliminar partículas de
polvo que pueden tapar los poros del adsorbente. Si la curva de ruptura está
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empinada, el aire efluente, b8sicamente  libre de vapor, puede descargarse a la
atm6sfera  hasta que se alcance el punto de ruptura; en ese momento la corriente
saliente debe dirigirse a un segundo adsorbedor, mientras el primero se regenera.
Por otra parte, si la curva de ruptura es plana, de forma que una parte sustancial
del adsorbente permanece sin saturarse con adsorbato en el punto de ruptura, se
puede permitir que el gas fluya a través de un segundo adsorbedor en serie con el
primero, hasta que el carbón en el primero esté saturado por completo. Entonces,
la mezcla saliente se pasa a traves de un segundo y tercer adsorbedor en serie,
mientras que se regenera el primero.

Despub de que el flujo de gas se ha dirigido hacia otro adsorbedor, el carbón
generalmente se desorbe cuando se admite vapor a baja presión. Éste disminuye
la presi6n  parcial del vapor en contacto con el sólido y da, por condensación, el
calor necesario de deserción.  El efluente  vapor de agua-vapor del carbón se con-
densa y el disolvente condensado se recupera por decantación del agua, si es inso-
luble en agua, o por rectificación si se obtiene una soluci6n  acuosa. Cuando la de-
sorción se termina, el carb6n  está saturado con agua adsorbida. Esta humedad es
desplazada facilmente  por muchos vapores y se evapora en el aire cuando la
mezcla de aire-vapor se vuelve admitir al carbón; en realidad, mucho del calor
desprendido durante la adsorcibn  del vapor se puede utilizar en desorber el agua;
de esta forma se mantienen temperaturas moderadas del lecho. Si la humedad in-
terfiere con la adsorción del vapor, el lecho puede secarse antes: se admite aire ca-
liente, que después se enfría con aire sin calentar, antes de volverlo a utilizar para
la recuperación de vapores. En la figura ll .37  se muestra un plano típico de una
planta rearreglada para utilizar este método. Un procedimiento alternativo para
regenerar el lecho es calentarlo electricamente  o con tuberías llenas de vapor,
bombeando hacia afuera el vapor adsorbido mediante una bomba de vacío. En la
figura ll .38  se muestra un arreglo que evita la operación intermitente y que de or-
dinario se asocia con los lechos fijos. La operaci6n  recuerda la de los filtros conti-
nuos. Al girar el tambor interno, el adsorbente se somete en forma sucesiva a la
adsorción, regeneración y secado con enfriamiento. Todos estos procedimientos,
que utilizan calor como medio de regeneración, se llaman algunas veces procedi-
mientos de oscilación thnica.

El contenido de agua se puede eliminar de los gases húmedos pasándolos a
través de lechos de sílica gel activada, alúmina, bauxita o mallas moleculares.
Especialmente, si los gases están bajo presiones considerables, se utilizan lechos
moderadamente profundos, puesto que la caída de presión debe representar sólo
una pequef’ia fracción de la presión total. Las torres que contienen el adsorbente
pueden ser de 10 m de altura o más; sin embargo, en muchos casos es mejor man-
tener el sólido sobre platos a intervalos de 1 o 2 m, con el fin de minimizar la
compresión del lecho que resulta de la caida  de presión. Puede disefiarse un tan-
que para el tratamiento de gases bajo presión, como en la figura 11.39. Después
de que el lecho alcanza el contenido máximo de humedad practico, el adsorbente
puede regenerarse, ya por aplicación de calor mediante espirales de vapor sumer-
gidas en el adsorbente, ya admitiendo aire o gas caliente. Los líquidos como gasolina,



692 OPERACIONES DE TRANSFERENCIA DE MASA

l I Chimenea de
e s c a p e

A la succión
del ventilador t i

Adsorbedores

k-Desagüe

Figura ll.37 Planta de adsorción para la recuperación de disolvente [por Benson  y Courouleau:
Chem.  Eng. Progr., 44,466 (1948),  con permiso].

queroseno, aceite de transformador, tambiidn  pueden deshidratarse pasándolos a
través de lechos de alúmina activada. Para regenerar el adsorbente, puede utili-
zarse vapor a altas temperaturas (230 “C) y aplicar después vacío proporcionado
por un expulsor de vapor.

Ejemplo 11.8 Una planta de recuperación de disolvente va a recuperar 0.1 kg/s  (800 lb,/h)  de
vapor de acetato etílico, a partir de una mezcla con aire a una concentracibn  de 3 kg vapor/100
m3  (1.9 Ib,/1  000 ft3),  1 atm de presión. El adsorbente va a ser carbón activado, 6 a 8 mallas
(diám.  pr. de partícula = 2.8 mm); densidad aparente de las partículas individuales, 720 kg/m’
(45 lb,/ft3).  Densidad aparente del lecho empacado = 480 kg/m’ (30 lb,/ft3).  El carbón puede
absorber 0.45 kg vapor/kg  carb6n  hasta el punto de ruptura. El ciclo de adsorción se va a fijar a
3 h, para dar el tiempo suficiente para la regeneraci6n.  Calcular la cantidad de carb6n rqueri-
do; escoger las dimensiones adecuadas para los lechos de carbón y calcular la caida de presión.
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Figura ll.38 Adsorbedor de lecho fijo giratorio (esquematice).

SOLUCIõN En 3 h. el vapor que se va a adsorber es 3(3 600X0.1) = 1  080  kg. El carbón requeri-
do por lecho = 1 080/0.45  = 2 400 kg. Se van a necesitar dos lechos, uno que estt  adsorbiendo
mientras que el otro esta siendo regenerado. Carbón total requerido = 2(2 400) = 4 800 kg.

El volumen de cada lecho sera 2 400/480  = 5 m3. Si la profundidad del lecho es 0.5 m, el
brea de la sección  transversal es WO.5 = 10 m2; por ejemplo, 2 por 5m; puede hrstalarse  en for-
ma horizontal en un tanque adecuado, como el que se muestra en la figura ll .36.

La calda de presión puede calcularse mediante la ecuaci¿m  (6.66). A 35 OC.  la viscosidad
del aire = 0.0182 centip. o 1.82(10-5,  kg/m * s;  la densidad = (29/22.41X273/308)  = 1.148
kg/m3.  Un metro dbico  del lecho, que pesa 480  kg, contiene4W720  = 0.667 Ih3  de partlculas
sólidas. El volumen vacio fraccionarlo del lecho (espacio entre las partlculas, sin incluir el volu-
men del poro) = 1 - 0.667 = 0.333 = c.

El flujo volumetrico  de alre  = 0.1(100/3)  = 3.33 m”/s;  la velocidad superficial de masa
= 3.33(1.148)/10  = 0.383 kg/m2.  s (velocidad lineal = 0.333 m/s). De acuerdo con la nota-
ci6n  del capitulo  6, el numero de Reynolds para la partlcula  Re = d,C?/p =
0.0028(0.383)/l.82(10-5)  = 58.9; Z = 0.5 m; g. = 1.0; mediante la ecuación (6.66),  ap  =
1 421 N/m2  (5.7 pulg. H20).  Respwata.

El adaorbedor  ah calentamiento (oacilacih  de proaión) El mctodo
de operación que se muestra en la figura ll 40 para eliminar un vapor de un gas
bajo presión, utiliza trabajo mecanice  de compresión y no calor para regenerar el
adsorbente fB].  El gas húmedo bajo presión pasa a través de la v&ula 3 de 4 pa-
sos hacia el lecho de adsorbedor 1; el gas seco sale por la parte superior. Una par-
te del producto gaseoso se pasa a través de la v&lvula 4 y, a una presión menor, al
lecho 2,  para evaporar el adsorbato allí acumulado. Sale a través de la v&lvula 3.
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Figura ll.39 Adsorbedor de lecho fijo para vapores a presiones elevadas y para la percolación de
líquidos [por Johnston: Ches.  Eng.,  79, 87 (27 de noviembre de 1972)j.

Las válvulas 5 y 6 son válvulas de prueba que permiten el flujo hacia la derecha o

hacia la izquierda, respectivamente. Después de un pequeño intervalo (30-300 s),
la válvula 3 se gira, los lechos 1 y 2 intercambian papeles y el flujo a través de la

v&lvula  4 se invierte. El tiempo del ciclo es lo suficientemente corto para que

la zona de adsorción permanezca siempre en la parte central de los lechos, con la

porción inferior del adsorbente saturada con el adsorbato y la parte superior libre

de adsorbato.. El calor de adsorción se confina a un pequeño volumen del lecho y

se utiliza para purgar el lecho. La humedad saturada de un gas está dada por Y =

[pi@,  - p)](MC/M,),  en donde p es la presion  del vapor saturado del soluto C
mas fuertemente adsorbido. Para una temperatura dada, con p fija, Y es mayor

cuanto menor es la presión total p,.  Entonces, para asegurar que se desorba  tanto

vapor como se adsorba, con lo cual se mantiene un flujo estacionario del produc-
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Figura 11.40 El adsorbedor sin calor.

to seco, la relación mol de gas purgado/moles de alimentación debe ser mayor
que la relación presión purga inferior/presión alimentación mayor.

La aplicación original, el secado de gases, se ha extendido a una gran va-
riedad de fraccionamientos, incluyendo la separación de oxígeno a partir de
aire ll79  57] y la separación de hidrógeno a partir de los gases de refinería. Estos
procesos generalmente requieren un diagrama de flujo ligeramente m8s elabora-
do que el de la figura ll 4.

Adsorción de líquidos; percolación Ya se mencionó la deshidratación de
líquidos mediante lechos estacionarios de adsorbente. Ademas, los colores de los
productos del petróleo, como en el caso de aceites lubricantes y de transformador
y los de aceites vegetales, generalmente se reducen mediante la percolaci6n  a tra-
ves de lechos de arcillas decolorantes; las soluciones de azúcar son tratadas para
decolorarlas y para eliminar las cenizas mediante percolación a través de carbbn
de hueso; en muchas otras operaciones de tratamiento de líquidos se utilizan estos
metodos  por semílotes.

En estos casos, el lecho de adsorbente generalmente se llama un “filtro”.
Puede instalarse en un tanque cilíndrico vertical que tenga un fondo cónico o en
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forma de plato, de un diametro  hasta de 4.5 m y una altura hasta de 10 m. En el
caso de las arcillas decolorantes, los lechos pueden contener hasta 50 000 kg de
adsorbente. El adsorbente granular se coloca sobre una pantalla o sábana, que a
su vez se coloca en un plato perforado.

De ordinario, el flujo del líquido es descendente, ya sea bajo la simple fuerza
de la gravedad o bajo presión desde la parte superior. Al principio de la opera-
ci6n, con frecuencia se deja que el lecho de adsorbente se “empape” durante cier-
to tiempo con las primeras porciones del líquido de alimentación, con el fin de
desplazar el aire de las partículas de adsorbente antes de que empiece la percola-
ción. En las operaciones de decoloración, la concentración de la impureza en el
liquido efluente inicial es por lo común mucho menor que las especificaciones re-
queridas por el producto; con frecuencia, la curva de ruptura es bastante plana.
En consecuencia, a menudo se permite que el líquido efluente  se acumule en un
tanque de recepción debajo del filtro; luego se mezcla o compone hasta que el
líquido mezclado alcance la máxima concentración aceptable de impureza. De
esta forma, puede acumularse la máxima concentración posible de adsorbato
sobre el sólido.

Cuando es necesario reactivar el sólido, se detiene el flujo de líquido y se dre-
na el líquido en el filtro. Entonces, el sólido puede lavarse en el mismo lugar con
un disolvente adecuado; por ejemplo, agua en el caso de los filtros para refina-
ción de aztícar,  nafta en el caso de productos del petrbleo.  Si es necesario, el di-
solvente se elimina admitiendo vapor; posteriormente, el sólido puede ser
extraído del filtro y reactivado por combustión o mediante otro procedimiento
propio, segtm la naturaleza del adsorbente.

Elución La deserción  del soluto adsorbido mediante un disolvente se conoce
como elucidn  . El disolvente de deserción  es el ehyente;  el eluido esta formado por
la corriente efluente  que contiene el soluto desorbido y el disolvente de elución.
La curvu  de elución  es una grafica de la concentración de soluto en el eluido
contra la cantidad de eluido, como en la figura 11.41. El aumento inicial en la
concentración de soluto del eluido, OA  en la figura, se encuentra cuando los es-
pacios vacíos entre las particulas  de adsorbente están inicialmente llenas con el

Figura 11.41 Elución  de un lecho fijo.
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Figura ll.42 Separación cromatográfica de dos solutos.

fluido que quedó de la adsorción. En el caso de líquidos, si el lecho se drena antes
de la elución, la curva de elución  empieza en A . Si la eluci6n  se detiene despu& de
que se ha separado el eluido que corresponde a C, el área bajo la curva OABC
representará la cantidad de soluto desorbido. Para un proceso exitoso, esta debe
ser igual al soluto adsorbido durante un ciclo de adsorción; de lo contrario, el so-
luto aumentará de un ciclo al siguiente en el lecho.

Cromatografía Imaginese una solución que contiene dos solutos, A y B, que se
adsorben de modo distinto en el equilibrio: A más fuertemente. Una pequeña
cantidad de esta solución, suficiente para saturar tan sólo una pequefla  cantidad
del adsorbente, se pasa a través de un lecho de adsorbente, en donde los dos solu-
tos se retienen en la parte superior del lecho, a fin de que las concentraciones del
adsorbato producidas sean similares a las indicadas en la figura ll .42.  Ahora se
pasa un eluyente adecuado a través del lecho, en donde el soluto B se desorbe mas
fácilmente que en el A. En b, c y d, en la figura, se ve que los dos solutos se desor-
ben, únicamente para volverse a adsorber y desorber en posiciones inferiores en
el lecho; empero, la onda de la concentración de B se mueve más rapidamente  ha-
cia abajo que la de A t . En e, el soluto B .se  ha lavado del s6lido,  dejando bksica-

t En algunos casos, las bandas de adsorción tienen diferentes colores, según la naturaleza quhnica
de los solutos; por esto se habla de aakorcidn  cromatognjfica  o cromatogrfla.
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mente a todo A detrás. Las curvas de la figura ll .42  están idealizadas, puesto que
en realidad su $orma  puede cambiar cuando las ondas de concentración descien-
den en la columna. Si la altura de la zona de adsorción (o desorci6n) es más corta
con respecto a la altura del lecho y si la selectividad del adsorbente es lo suficien-
temente grande, es posible la separaci6n  prácticamente completa de los solutos.
Esta técnica es la base de métodos muy poderosos de analisis de mezclas, tanto
gaseosas como liquidas; en la industria se utilizan distintas variantes 19’l. La
cromatogrqfla  departicidn  logra resultados similares, pero utiliza un liquido con-
tenido en los poros de un sólido como disolvente inmovilizado para la separacibn
del soluto, en lugar de la adsorción en sí.

Rapidez de adsorción en Iecbos  fijos Para disefiar un adsorbedor de lecho fijo y
predecir la longitud del ciclo de adsorci6n  entre reactivaciones, es necesario saber
el porcentaje de aproximación a la saturación en el punto de ruptura, como se
muestra en el ejemplo 11.8. Esto a su vez requiere que el diseflador prediga el
tiempo del punto de ruptura y la forma de la curva de ruptura. Las condiciones
del estado no estacionario de la adsorción en lecho fijo y los muchos factores que
modifican la adsorción hacen que estos cálculos sean muy dificiles  para el caso
general lwl. El siguiente tratamiento simplificado, que se debe a Michaels [“l, es
de fácil empleo, pero está limitado a casos de adsorción isotérmica  a partir de
mezclas de alimentación diluidas y a los casos en que la isoterma de adsorción en
el equilibrio es c6ncava  hacia el eje de concentraci6n  de la solucibn; en tales ca-
sos, la altura de la zona de adsorción es constante mientras viaja a través de la co-
lumna de adsorción y la altura del lecho adsorbente es grande con respecto a la
altura de la zona de adsorción. Muchas aplicaciones industriales estin sometidas
a estas restricciones. Aquí el desarrollo es en función de la adsorción a partir de
un gas, pero se puede aplicar igualmente al tratamiento de liquidos. Se han trata-
do también los casos no isotermicos  p61.

Considerese la curva de ruptura idealizada de la figura ll .43.  Se obtiene a
partir del flujo de un disolvente gaseoso a través de un lecho adsorbente a un flu-
jo de Gs  masa/tiempo(area);  el disolvente con una concentración inicial de soluto
Yo masa soluto/masa disolvente gaseoso. El efluente  libre por entero de soluto en
cualquier momento, es w masa/&rea  de sección transversal del lecho. La curva de
ruptura es empinada y la concentración de soluto en el efluente  aumenta con rapi-
dez desde prácticamente cero hasta la concentración del gas entrante. Se escoge
de modo arbitrario algún valor bajo de YB como la concentración en el punto de
ruptura; se considera que el adsorbente esta básicamente agotado cuando la con-
centraci6n  del efluente  aumenta hasta algún valor, escogido arbitrariamente, de
Ys  y cercano a Yo.  Interesa principalmente la cantidad de efluente  wB en el punto
de ruptura y la forma de la curva entre w, y w,. El efluente  total acumulado du-
rante la aparición de la curva de ruptura es w. = wE  - wE.  La zona de adsorción,
de altura constante í7., es la parte del lecho en que la concentración cambia de YB
a Y,  en cualquier momento.
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Figura ll.43 Curva de ruptura idealizada.

Sea 0,  el tiempo requerido por la zona de adsorción para mover su propia al-
tura en forma descendente por la columna, después de que la zona se ha estableci-
do. Entonces,

(11.67)

Sea 0, el tiempo requerido por la zona de adsorci6n  para,establecerse  y salir del
lecho. Entonces,

eE  = J.$
s

(11.68)

Si la altura del lecho adsorbente es 2 y si & es el tiempo requerido para la forrna-
ción de la zona de adsorción, \

(11.69)

La cantidad de soluto separado del gas en la zona de adsorción desde el.pun-
to de ruptura hasta el agotamiento es U masa soluto/area de la sección transver-
sal del lecho. Dicha cantidad esta representada por el área sombreada de la figura
11.43, que es

u = /“( Yo - Y) dw (11.70)
WB

Sin embargo, si todo el adsorbente en la zona estuviese saturado con soluto,
contendría Ysw.,  masa soluto/área.  Por lo tanto, cuando la zona todavía está
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dentro de la columna, el poder fraccionario del adsorbente en la zona para adsor-
ber todavía soluto es, en el punto de ruptura,

/ wEt  yo - Y)dw
f=LT=  Ql  yw

yowc2 0 0
(11.71)

Si f = 0, de forma que el adsorbente en la zona este bhicamente saturado, el
tiempo de formación de la zona en la parte superior del lecho & será prácticamen-
te el mismo que el tiempo requerido por la zona para viajar una distancia igual a
su propia altura, 8.. Por otra parte, si f = 1.0, de forma que el s6lido en la zona
prkticamente no contenga adsorbato, el tiempo de formación de la zona será
muy corto, b&&arnente  cero. Al menos, estas condiciones limitantes están descri-
tas por

4 = (1 - f)Qa
Las ecuaciones (ll .69)  y (ll .72)  dan

(11.72)

zll 62
= ‘e,  - (1 -jIe,  = ‘w, - (Y- f)w, (11.73)

La columna de adsorción, altura Z y area  de la sección transversal unitaria,
contiene una masa Zqs de adsorbente, en donde 4s  es la densidad empacada apa-
rentemente del sólido en el lecho. Si toda esta masa de sólido estuviera en
equilibrio con el gas entrante y, por lo tanto, completamente saturada en una con-
centración de adsorbato XT  masa adsorbato/masa sólido, la masa del adsorbato
sería ZqsX,.  En el punto de ruptura, la zona de adsorción de altura Z. todavía se
encuentra en la columna, en el fondo, pero el resto de la columna Z - 2. está bá-
sicamente  saturada. Por lo tanto, en el punto de ruptura, el soluto adsorbido es
(Z - Z,,)q&  + Z.qs(l  - fiXr.  La aproximación fraccionaria a lasaturacibn de
la columna en el punto de ruptura es, por lo tanto p4j,

Grado de saturación = (Z - ~JPSX, + Z,Ps(l - f)XT = z - f za
ZPsXl- Z

(11.74)

En el lecho fijo de adsorbente, la zona de adsorcibn  realmente se mueve ha-
cia abajo a través del sólido, como ya se vio. Sin embargo, imagínese que en lugar
de esto el sólido se mueve hacia arriba, a través de la columna y a contracorriente
hacia el fluido, con suficiente velocidad para que la zona de adsorción permanez-
ca estacionaria dentro de la columna, como en la figura ll 44~.  Aquí, el sólido
que sale por la parte superior de la columna se muestra en equilibrio con el gas
entrante; todo el soluto aparece como si se hubiera separado del gas efluente. Por
supuesto, esto requeriría una columna infinitamente alta, pero aquí lo que intere-
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Figura ll.44 La zona de adsorción.

sa principalmente son las concentraciones en los niveles correspondientes a los
extremos de la zona de adsorción. La línea de operación para toda la torre es

Gs(Yo - 0) = S,(X,  - 0) (11.75)

0
s.s yo
G,*- x, (11.76)

Puesto que la línea de operacibn pasa a través del origen de la figura ll 4th en
cualquier nivel de la columna, la concentracibn de soluto en el gas Y y de adsor-
bato sobre el sólido X están relacionadas mediante

G,X = S,X (11.77)

Sobre la altura diferencial dZ,  la relación de adsorción es

G, dY = K,a,( Y - Y*) dZ (11.78)

Por lo tanto, para la zona de adsorción,

NtOG = /

YE dY Z=o= za
Y,  y - y+ &G GS/KY$

(11.79)

en donde N,,,  es el número global de unidades de transferencia en la zona de ad-
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X = kg agualkg gel

o Figura ll.43  Solución al
ejemplo ll .9.

sorción.  Para cualquier valor de 2 menor de Z., suponiendo que H,, permanece
constante al cambiar las concentraciones,

2 at Y w - wB /
Y dY

ya Y - Y*
-=-=

za WC2
$

YE  dY
(11.80)

ya Y - Y*

La ecuación (ll .80) permite graficar la curva de ruptura mediante la evaluación
gráfica de las integrales.

Además de las restricciones que se saflalaron al principio, el hito de este
anhlisis depende de la constancia de &u,, o Hroo para las concentraciones dentro
de la zona de adsorcibn.  Por supuesto, esto depender& de la constancia relativa de
las resistencias a la transferencia de masa en el fluido y dentro de los poros del só-
lido. En el ejemplo ll .9  se muestra cómo se utilizan las ecuaciones en un caso
normal.

Ejemplo l l .9 Se va a deshumidificar  aire a 26.7 “C,  1 atm. con una humedad de 0.00267 kg
agua/kg aire seco; con ese propósito, ser8  pasado a travks  de un lecho fijo de la misma sílica  gel
que se utilizó en el ejemplo 11.6. La profundidad del lecho adsorbente va a ser de 0.61 m. El aire
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1
Y - P

(3)

/
Y dY
y,y-p

( 4 )

w-wB

;

Y
r,
(6)

YB - 0.0001 o.Owo3 14 300 0 0 0.0374
0.0002 O.ooOO7 7700 1.100 0.1183 0.0749
0.0004 0.00016 4 160 2.219 0.2365 0.1498
O.MCl6 O.ooO27 3 030 2.930 0.314 0.225
O.OW 0.00041 2 560 3.487 0.375 0.390
0.0010 0.00057 2 325 3.976 0.427 0.374
0.0012 0.000765 2300 4.438 0.477 0.450
0.0014 0.000995 2 470 4.915 0.529 0.525
0.0016 0.00123 2700 5.432 0.584 0.599
0.0018 0.00148 3 130 6.015 0.646 0.674
0.0020 0.00175 4@OO 6.728 0.723 0.750
0.0022 0.00203 5 880 7.716 0.830 0.825

Y, - 0.0024 0.00230 10000 9.304 1.000 0.899

se pasara a través del lecho a una velocidad superficial de masa de 0.1295 kg/m2 . s; se supondra
que la adsorci6n  es isotérmica.  Como punto de ruptura se va a considerar el momento en que el
aire efluente  tenga una humedad de 0.0001 kg agua/kg  aire seco; se va a considerar que el lecho
está agotado cuando la humedad del efluente  sea de 0.0024 kg agua/kg  aire seco. Los coeficien-
tes de transferencia’de masa se ofrecen en el ejemplo 11.6 para este gel. Calcular el tiempo re-
querido para alcanzar el punto de ruptura.

SOLUCION Los datos en el equilibrio es&  graficados  en la figura 11.44. El gel está inicialmente
“seco” y el aire efluente  tiene una humedad inicial tan baja que se puede considerar básicamen-
te seco, de forma que la linea de operación pasa a través del origen de la figura. Entonces, la
llnea  de operación se traza hasta intersecar la curva en el equilibrio en Yc = 0.00267 kg  agua/kg
aire seco. Y. = 0.0001, YS = 0.0024 kg agua/kg  aire seco.

En la siguiente tabla, en la columna 1 se listan los valores de Y sobre la línea de operacibn
entre Y, y Y,;  en la columna 2, se listan los valores correspondientes de P tomados de la curva
en el equilibrio en el mismo valor de X.  A partir de estos datos, se calculó la columna 3. Se pre-
par6 una curva (no se muestra) de la columna 1 como abscisa y la columna 3 como ordenada; se
integró graficamente  entre cada valor de Yen la tabla y Y,,,  para obtener en la columna 4 los nú-
meros de las unidades de transferencia que corresponden a cada valor de Y (asi,  por ejemplo, el
el área bajo la curva desde Y = 0.0012 hasta Y = 0.0001 es igual a 4.438). El número total de
unidades de transferencia que corresponden a la zona de adsorción es N,,  = 9.304, de acuerdo
con la ecuacibn  (11.79).

Dividiendo cada entrada en la columna 4 entre 9.304, se determinaron los valores en la co-
lumna 5, de acuerdo con la ecuación (11.80). La columna 6 se obtuvo dividiendo cada entrada
en la columna 1 entre Yc = 0.00267; la columna 6 se grafic6 contra la 5 para obtener una forma
adimensional de la curva de ruptura entre w,  y w,  (figura 11.46). La ecuación (11.74) puede
escribirse como

Iyyo-  Y)dw
f- WI9 yw0 a

-~‘~“(l  -$.)d=$
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0 . 6

Y

yo

04

Figura ll.46 Curva de ruptura
calculada para el ejemplo ll .9.

de donde se ve que fes igual a toda el area sobre la curva de la figura ll 46 hasta Y/ Yc  = 1 .O.
Mediante integración grafica, f = 0.530.

Las rapideces  de transferencia de masa están dadas en forma de ecuacibn  en el ejemplo
ll .6. Para una velocidad de masa del aire G’ = 0.1295 kg/m2 . s, krcr,  = 31.6(0.1295)“.55  =
10.27 kg H20/m3  . s . AY y kar,  = 0.965  kg HzO/m3  . s . AX.

De acuerdo con la figura ll .45,  Xr  = 0.0858 kg HsO/kg  gel. Ecuación (ll .76):

Y,G,
s,=.-,

0.0026(0.1295)  = 3 92 x 1o-3
T 0.0858 *

La pendiente promedio de la curva en el equilibrio es AY/ti  = 0.0185; de donde, mGs/&  =

0.0185(0.1295)/3.92(10~3)  = 0.61. Ecuaciones (11.51) y (11.52):

H,G 3 0.1295= kuap - 10.27 = 0.0126 m & 3.92 x 1O-3= SS
k,rr,

= -0.965 4.062 X 10m3 m

H mGS
t0G = H,G  + - 4s

SS
= 0.0126 + 0.61(4.062  X lo-‘)  = 0.0151 m

Ecuación (11.79): Za  = N,OGH,OG  = 9.304(0.0151)  = 0.14 m. La altura del lecho = Z =

0.61 m. Por lo tanto, ecuacibn  (11.74):.

Grado de saturacibn  en el punto de ruptura =
0.61 - 0.53(0.14)_

0.61
* 0.878 = 87.8%

El lecho contiene 0.61 m3  gel/m’  de secci6n  transversal; puesto que la densidad del lecho es
671.2 kg/m3  (ejemplo 11.6),  la masa del gel = 0.61(671.2)  = 409.4 kg/m*.  En 87.8% de
equilibrio con el aire entrante, el gel contiene 409.4(0.878)(0.0858)  = 30.8 kg H20/m2 sección
transversal. El aire introduce 0.1295(0.00267)  = 3.46(10-3 kg HzO/m2  . s; por lo tanto, el punto
de ruptura ocurre en 30.8/3.46(10-‘)  = 89 140 * s 6 24.8 h despues  de que se admite inicialmente
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el aire y W~ = 89 MO(O.1295)  = ll 540 kg aire/m2 sección transversal. Si todo el lecho estuviese
en equilibrio con el aire entrante, el agua adsorbida serfa  409.4(0.0858)  = 35.1 kg/m2; de aqtd,
U = 35.1 - 30.8 = 4.3 kg/m” = capacidad para adsorber que todavia  tiene el lecho. Por lo
tanto, w,,  = LJ/fYc  = 4.3/0.53(0.0026)  = 3 038 kg aire/m2.

Las condiciones del calculo corresponden al experimento S2 de Eagleton y Bliss t2’],  cuya
curva de ruptura observada (su figura 5) concuerda perfectamente con la figura ll 46. Sin em-
bargo, ellos observaron que 879 kg aire/m2  fluyeron a traves  mientras que la humedad del
efluente  aumentaba desde Y/ Yc = 0.1 hasta 0.8, por su parte, la curva de la figura ll 46 predice
que esta cantidad sera (0.79 - 0.17)(3  038) = 1 883 kg/m2. Es notorio que se obtenga mayor
coincidencia si en los c&lculos  anteriores-se utiliza la correlación de la tabla 3.3 para el coeficien-
te de transferencia de masa de la fase gaseosa.

El método anterior es útil cuando están disponibles los coeficientes de trans-
ferencia de masa de la fase fluido y de la fase sólido. En particular, el coeficiente
de la fase sólida no se tiene de ordinario para la mayoría de los desarrollos in-
dustriales. En estos casos, la siguiente aplicacibn  es una aproximacibn  útil, que
también se limita a los casos de equilibrio de adsorci6n  favorable u4j.

Obsérvese la figura ll .47.  Si la rapidez de transferencia de masa fuese infini-
tamente rápida, la curva de ruptura sería la línea vertical en &, el cual puede loca-
lizarse a fin de que las áreas sombreadas sean iguales. Entonces, la zona de adsor-
ción de la figura ll .35  puede reducirse, idealmente, a un plano, con la longitud
del lecho Z. hacia arriba del plano en la concentracibn  XT  y la longitud Z - Z, ha-
cia abajo igual a la longitud sin utilizar del lecho (LUB), En la ruptura, la longi-
tud del lecho se toma como la suma de LUB y una longitud saturada con soluto
en equilibrio con la corriente de alimentación. Si V =t velocidad de avance del
“plano de adsorción”, entonces a cualquier tiempo, Z, = V8 en el tiempo 0,,
Z = V& en la ruptura, Z, = ve,

LUB = Z - Z, = V(6,  - 6,) = f(B, - 0,)
s

(11.81)

f = tiempo de flujo  del efluente Idealizada

- Figura ll.47 Curva de ruptura idealiza-
da para transferencia de masa infinita-
mente rápida.
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Un balance de soluto es

Gsvo  - YCTP = ?-P,GG  - X0) (11.82)
en donde Yo*  es la concentraci6n  del fluido en equilibrio con X0.

En un experimento de laboratorio, a la misma Gs  que se va a utilizar a gran
escala, es posible medir la curva de ruptura, determinar & y 0, (mediante las áreas
iguales) y calcular LUB mediante la ecuación (ll .81).  Esto debe ser igual a gran
escala, siempre y cuando el mezclado radial y el entubamiento del lecho no sean
importantes.

Si la medici6n  se hace sobre un adsorbedor de producción que no puede ope-
rarse más allá del punto de ruptura, el caculo puede hacerse a partir de lo siguien-
te. En &, 2 = 2,;  la ecuación (ll .82)  se vuelve entonces

XT  - x0 =%(Y,-  Yg)
s

Sea 2,  = VB;  la ecuación (ll .82)  se vuelve

J/ - G, yo - yz
PS XT  - x0

Eliminando 0, de las ecuaciones (ll .81)  y (ll .83),  se tiene que

(11.83)

(11.84)

(11.85)

Si la profundidad del lecho a gran escala se va a calcular para un tiempo de ruptu-
ra dado, 2,  puede calcularse mediante la ecuación (ll .82),  haciendo 8 = &,. En-
tonces, la ecuaci6n  (ll .85)  da LUB.

Ejemplo 11.10 Se hizo la siguiente prueba de laboratorio utilizando mallas moleculares tipo
4A,  para eliminar vapor de agua de nitrógeno (Collins. corrida B) (141:

Espesor del lecho = 0.268 m (0.88 ft)
Conc.  inicial de agua en el sólido = 0.01 kg H,O/kg s6lido  = Xo
Densidad total del lecho = 712.8 kg/m’ (44.5 lb,/ft3)
Temperatura = 28.3 OC
Presión del gas = 593 kN/m*  (86 Ibr/pulg.*
Rapidez del nitr6geno  = 4 052 kg/m*  . h (830 lb,/ft*  . h)
Conc.  inicial de Hz0  en el gas = 1.440(10-6)  fracción mol

Conc.  de HsO
en el efluente,
fracción mol

Tiempo, h (106,

Conc.  de HP
en el efluente,
fracción mol

tiempo, h (106,

0 <l 10.2 238
9 - e, 1 10.4 365
9.2 4 10.6 498
9.4 9 10.8 650
9.6 3 3 11.0 808
9.8 80 ll.25 980

10.0 1 4 2 11.5 1 1 1 5

Con. de HP
en el efluente.
fracción mol

t iempo, h (106>

11.75 1 2 3 5
12.0 1 3 3 0
12.5 1 4 1 0
12.8 - 8, 1440
13.0 1440
15.0 1440
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YJ  en equilibrio con X0  k  0
Xjj en equilibrio con Yc  =  0.22 kg HsO/kg  sólido  seco

Y-
fracción mal  de Hz0 Mu  o MHSJ

l-
1 k fracción mol Hz0  -

fracción mol de Hz0  MN* MN,

Los datos de ruptura se grafícaron  como en la figura ll .47 y se determin6  0,  (&reas  iguales) co-
mo 10.9 h. Ecuaci6n  (ll .81):

LUB - E(lO.9 - 9) - 0.0467 m

Se desea calcular la profundidad requerida del lecho para las mismas mallas moleculares
operadas a la misma masa velocidad del gas. las mismas Yc  y X0,  y la misma concentración en el
punto de ruptura, l(lO-6)  fracción mol de agua, como en la prueba de laboratorio; empero,
el tiempo del punto de ruptura 0. va a ser 15 h.

yo  =
1440 x 10-6

- - 9.0 x lo-’  kg  H,O/kg  N,
1 - 1440 x 10-s 29

Y$kO

Ecuación (ll .82):

4 -
WY, - YW,  I m2(9  x lo-‘)
PS&  - x01 712.8(0.21  - 0.01) = 0365  m

Z - LUB + Z, - 0.0467 + 0.365 - 0.41 m (1.35 ft) Bespuwta.

Nota: La corrida A de Collins tt4),  profundidad del lecho = 0.44 m, 26.1 “C, Yo  =
1 490(10-$  Ga  = 4 002 (condiciones diferentes a las anteriores) registra un punto de ruptura a
las 15 h.

Intercambio hico

Las operaciones de intercambio iónico son básicamente reacciones químicas de
sustitución entre un electrolito en solución y un electrolito insoluble con el cual se
pone en contacto la solución. El mecanismo de estas reacciones y las técnicas uti-
lizadas para lograrlas son tan parecidos a los de adsorcibn  que, para la mayoría
de los fines de Ingeniería, el intercambio iónico puede considerarse simplemente
como un caso especial de la adsorción.

Principios del intercambio ihico W*  409  5sl  Los sólidos intercambiadores de
iones que se utilizaron inicialmente fueron minerales porosos, naturales 0 sintéti-
cos, que contenían sílica: las zeolitas, como por ejemplo el mineral Na?O.  AlZOa.
4Si02.  2Hz0.  Los .iones cargados positivamente (cationes) de una solución que
son capaces de difundirse a través de los poros se intercambian con los iones Na+
de este mineral; por lo tanto, este último se llama un intercambiador  de cationes.
Por ejemplo,

Ca’+ +N+R + CaR + Na+

en donde R representa el residuo de la zeolita. De esta manera, se puede ablandar
agua “dura” que contiene Caz+, poniéndola en contacto con la zeolita; el menos
problemático Na+ reemplaza al Caz+ en solución y este último queda inmoviliza-
do en el sólido. La reacción es reversible, y despues de la saturaci6n  de la zeolita



708 OPERACIONES DE TRANSFERENCIA DE MASA

con Ca2  + , aquélla puede regenerarse poniéndola en contacto con una solución sa-
lina.

CaR + 2NaCI + Na,R  + CaCl,

Recjentemente  se han fabricado algunos intercambiadores cati6nicos  carbona-
ceos mediante el tratamiento de sustancias como carbón con reactivos del tipo de
ácido sulfúrico fumante y similares. Los intercambiadores resultantes pueden re-
generarse a su forma con hidrógeno, HR, por tratamiento con ácido y no con sal.
Así, el agua dura que contiene Ca(HCO,),  contendrá %CO,  después de la elimi-
nación del Caz+ por intercambio; puesto que el acido carbónico se elimina con
facilidad mediante procedimientos de degasificacibn,  el contenido total de s6lidos
del agua puede reducirse de esta forma. Las primeras aplicaciones de los intercam-
biadores iónicos que utilizaron estos principios estaban bastante limitadas a los
problemas de ablandamiento de agua.

En 1935, se introdujeron los intercambiadores iónicos de resinas sintéticas.
Por ejemplo, puede considerarse que ciertas resinas polimericas  insolubles, sinte-
ticas, que contienen un grupo sulfónico,  carboxílico o fenólica,  constan de un
anión muy grande y un catión reemplazable o intercambiable. Éstos pueden pre-
sentar intercambios del siguiente tipo,

Na+ +HR=NaR  + H+
Ademas, se pueden intercambiar diferentes cationes con la resina, con relativa fa-
cilidad. El Na+ inmovilizado en la resina puede intercambiarse con otros cationes
o con H+ , por ejemplo, al igual que un soluto puede reemplazar a otro adsorbido
sobre un adsorbente tradicional. En forma similar, las resinas poliméricas inso-
lubles que contienen grupos amina y aniones pueden utilizarse para intercambiar
aniones en solución. El mecanismo de esta acción evidentemente no es tan simple
como en el caso de los intercambiadores cati6nicos;  sin embargo, para los fines
presentes se puede considerar simplemente como un intercambio ibnico. Por
ejemplo,

RNH,OH  + Cl- = RNH,Cl  + OH-
H+ +OH- + H,O

en donde RNH, representa la parte catiónica inmóvil de la resina. Estas resinas
pueden regenerarse por contacto con soluciones de carbonato o hidróxido de sodio.
Las resinas sintéticas intercambiadoras de iones se encuentran en gran variedad de
formulaciones de diferente poder intercambiador;  generalmente, se encuentran en
la forma de sólidos o perlas granulares, finos, de 16 a 325 mallas. Con frecuencia,
cada perla es una esfera perfecta.

Técnicas y aplicaciones Por lo general, todas las técnicas de operación utiliza-
das para la adsorción se utilizan también para el intercambio iónico. Por consi-
guiente, hay tratamientos por lotes o por etapas de soluciones, operaciones en
lecho fluidizado o fijo y operaciones continuas a contracorriente. Las percola-
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ciones en lecho fijo son muy comunes. Se han utilizado los metodos  cromatogra-
ficos para el fraccionamiento de mezclas iónicas  de varios componentes. Se han
aplicado estas técnicas en el tratamiento de lodos de minerales (“resina en
pulpa”) para la obtención de metales valiosos.

Además de las aplicaciones en el ablandamiento de aguas, antes menciona-
das, la deionización total del agua se puede lograr por percolación, primero a tra-
ves de un intercambiador catiónico y despues a través de un intercambiador
aniónico.  Utilizando un lecho formado por una mezcla intima de cantidades
equivalentes de una resina intercambiadora catiónica fuerte y una aniónica  fuerte,
es posible la eliminaci6n  simultánea de todos los iones hasta la neutralidad. Para
la regeneración, estas resinas en lecho mixto se separan mediante clasificación
hidráulica por tamailo de partícula y diferencias de densidad para los dos tipos
de resinas, las cuales se regeneran por separado. Los intercambiadores ibnicos
también se han utilizado para el tratamiento y concentración de soluciones de
desecho diluidas. Tal vez la aplicación mas notable de las resinas intercambiadoras
es la separación de metales de las tierras raras mediante tecnicas cromatográficas.

En la exclusión idnicu, se presatura una resina con los mismos iones que en
una solución. Entonces, la resina puede rechazar los iones en una solución y al
mismo tiempo adsorber sustancias orgánicas no ibnicas  como glicerina y simila-
res, que también pueden estar en solución. Posteriormente, la materia orgánica
puede extraerse de la resina en un estado iónico libre.

Equilibrio La distribuci6n  en el equilibrio de un i6n  entre un sólido intercam-
biador y una soluci6n  puede describirse gráficamente trazando isotermas en for-
ma similar a la que se utilizó en la adsorción ordinaria. Algunas veces se han apli-
cado diferentes ecuaciones empíricas a estas isotermas, como la ecuación de
Freundlich (ll .3).  TambiCn es posible aplicar ecuaciones del tipo de la ecuaci6n
de acción de masas a la reacción de intercambio. Por ejemplo, para el intercam-
bio catiónico

Na+ + R - H+ SR-Na’+  H+
WUC) (sblido) (Mido) (SOIUC)

la constante de la ley de acción de masas es

lR  - Na+ hlido[  H+ Lc.
(r = CR -  H+k51ido[Na+ lsoluc.

en donde los parentisis cuadrados [] indican el uso de alguna unidad adecuada de
concentracibn  en el equilibrio. Entonces, se ve que CY  es una expresi6n  de la adsor-
tividad relativa del Na+ al H+.  Puesto que la solución y el sólido permanecen
eléctricamente neutros durante el proceso de intercambio, se puede escribir

X co  - c+(y---s x/x,  1 - c*/co
x,-x  c* 1 - x/x,  c*/co

(11.87)
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en donde c,, es, en este caso, la concentraci6n  inicia1 de Na+ + H+ en la solución
y, en consecuencia, el total de éstos en cualquier momento; c*  es la concentración
de Na+ ‘en el equilibrio después del intercambio; X, la concentración en el equili-
brio de Na+ en el sólido; Xe,  la concentración si todo H+ se reemplazase con
Na+; todos esos valores se expresan como equivalentes por unidad de volumen o
masa. En el caso general para cualquier sistema, la adsortividad relativa ar a una
temperatura dada varía con la concentraci6n  catiónica total c,, en la soluci6n  y
también con c. En algunos casos, se ha encontrado que o es bbicrimente constan-
te al variar c con cO fija.

Rapidez del intercambio iónico La rapidez del intercambio i6nico  depende,
como la adsorción ordinaria, de la rapidez de cada uno de los siguientes procesos:
(1) difusión de iones desde el seno del líquido hasta la superficie externa de una
partícula intercambiadora; (2) difusi6n interna de iones a traves del sólido hasta
el sitio de intercambio; (3) intercambio de los iones; (4) difusi6n externa de los
iones liberados hasta la superficie del s6lido;  (5) difusión de los iones liberados
desde la superficie del sólido hasta el líquido. En algunos casos, la cinética de la
reacci6n  de intercambio (3) puede ser el paso que controle, pero en otros la rapi-
dez de la reacción aparentemente es muy rápida en comparación con la rapidez
de difusi6n. La rapidez de difusión puede describirse mediante los coeficientes de
transferencia de masa apropiados para la difusi6n a contracorriente equi-
valente a través del sólido y a traves del líquido; en algunos casos, por lo menos,
parece que la resistencia a la difusi6n  en la fase líquida es el paso controlante.

Cuando las reacciones de intercambio son rápidas en comparación con la ra-
pidez de la transferencia de masa, los métodos de disefio desarrollados para los
adsorbedores tradicionales pueden aplicarse directamente a las operaciones de in-
tercambio iónico. Puede ser adecuada alguna modificación de las unidades de los
tkrrninos en las diferentes ecuaciones, debido al uso acostumbrado de las con-
centraciones expresadas como equivalentes por unidad de volumen en el sistema
cgs. El siguiente ejemplo ilustra lo anterior.

Ejemplo 11.11 Se va a utilizar una resina sintética intercambiadora de iones en forma de
perlas, para obtener y concentrar el cobre en una solución de desecho diluida. La alimentacifur
contiene CUSO,  en una concentración de 20 miliequivalentes (meq)  de Cu’+/litro;  se va a tratar
un flujo de 37 850 litros/h.  Se planea un sistema continuo: la soluci6n  que se va a tratar y la resi-
na regenerada van a fluir a contracorriente a traves  de una torre vertical, en donde el 99% del
Cu”  de la aliientación  se va a intercambiar; la resina se va a regenerar en una segunda torre
por contacto a contracorriente con bcido  sulfúrico 2N. Los datos necesarios están dados por Sel-
ke y Bliss, Chem. Eng. Progr.. 47, 529 (1951).

Pum  Ia obtmci6n  da cu 2+ Se utilizara una velocidad superficial del liquido de 2.2
litros/cm2.  h, para la cual la rapidez de transferencia de masa es 0.018 meq Cu2+/(h)(g
resina)(meq  Cu2+/litro).  La resina regenerada va a contener 0.30 meq Cu2+/g;  se va a utilizar
1.2 veces la relaci6n  minima  resinakoluci6n.
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20 r
ta) Recolecckh  de Cu  + + P

l I
” c. 4 5+

3 X = meq de Cu  + +/gm resina

B  2000 1 I
$
E

(b)  Regenerack5n  de la resma
1

I I 1 /r

0 2 3 4 5
X = meq de Cu+ +/gm resina

Figura ll.48
11.11.

Solución al

Par8  h regeneración da Ia remina La velocidad superficial del liquido va a ser 0.17
litros/cm2.  h, para la cual la rapidez de transferencia de masa es 0.018 meq Cu*+  /(h)(g
resina)(meq  Cu*+/litro).  El hcido  se va a utilizar con una extensih  del 70%.

Calcular los flujos necesarios de la resina y la cantidad de retención de la resina en cada
torre.

SOLIJCI~N El equilibrio para el intercambio Cu *+ -H+  esti  dado por Selke  y Bliss. a dos ni-
veles de concentración. 20 y 2 000 meq cati6nAitro.  Éstos se muestran en la figura ll 480 y b,
respectivamente.
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, Obtención de Cu +  . Soluc. de alimentación = 37 850 litros/h. c, = 20 meq Cu2+/litro, c2
= O.Ol(2O)  = 0.20 meq  Cu2+/litro.  Cu2+ intercambiado = 37 850(20  - 0.20) = 750 000
meq/h.

X, = 0.30 meq  Cu’+/g.  El punto (cs, X2)  se grafio5  en la figura ll .48a.  Para la relación
mínima resina/solución  y una torre infinitamente alta, la línea de operaci6n  tambitn pasa a tra-
ves del punto P en X = 4.9, en esta figura, que corresponde al equilibrio con cr.  Entonces,
el flujo mínimo de la resina es 750 OMV(4.9 - 0.30) = 163 oo0  g/h. Para 1.2 veces el mínimo,  el
flujo de la resina es 1.2(163 000) = 1% 000 g/h.  Un balance de cobre,

750 OO0  - 1% 000(x,  - 0.30)

Xr  = 4.12 meq Cu2+/g resina

El punto (c,,  XJ  se graficó en la figura ll .48;  la linea de operación puede trazarse como una
línea recta a estas concentraciones.

La cantidad de resina en la torre puede obtenerse utilizando la ecuación de rapidez de
transferencia escrita en forma apropiada para las unidades de las cantidades involucradas.
Adaptando la ecuaci6n  (11.48) a este caso, se tiene

Kí%V&--ps (c - c*)  4SZPs)

en donde V = litro líquido/h
c = conc.  Cu2+,  meq/litro, en la solución

c+ = conc.  Cu2+ en la soluci6n  en equilibrio con la resina
K&/ps  = coeficiente de transferencia de masa global del líquido, meq/(h)(g  resina)

(meq/litro)
K;  = coeficiente de transferencia de masa global del líquido
u,, = superficie de las partículas de resina, cm2/cm3
oS  = densidad de empaque de la resina, g/cm3

SZp,  = resina en la torre, g
S = sección transversal de la torre, cm2
Z = altura de la torre, cm

Reordenando esta ecuacibn  e integrando,

Para valores de c sobre la línea de operación entre c, y c2,  los valores correspondientes de c+ de
la curva en el equilibrio en el mismo valor de X se obtiene como sigue

C 2 0 16 12 8 4 2 1 0.2

C* 2.4 1 . 9 0.5 0.25 0.10 0.05 0.02 0

1
c - c*

0.0568 0.0710 0.0870 0.129 0.256 0.513 1.02 5.0

Se grafica una curva (no se muestra) de l/(c - E)  como ordenada, c como abscisa y se
integra graficamente  entre los limites ct y c2.  El fuea  bajo la curva es 5.72. (Noto: Este es el nú-
mero de unidades de transferencia N,,,‘).  Sustituyendo en la ecuación integrada,

retenci6n  de la resina = SZPS -
37 85Ot5.72)  = 108 300g

2.0

Be~mmckir  de  Ia ramina  Cu’+ que se va a intercambiar = 750 000 meq/h, que re-
quieren la misma cantidad de meq H +  /h. Para usar el ácido al 70%)  la alimentaci6n  del acido
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debe contener 750 000/0.70  = 1 071 000 meq  H+/h,  o 1 071 000/2  000 = 536 litros/h de.aci-
do 2N.

ct = 0, Ch  = 750 000/536  = 1 400 meq Cu’+/litro.  X,  = 0.30, Xs  = 4.12 meq Cu*+/g
resina. Los puntos (c,. XI)  y (c2, Xa)  se graficaron en la figura ll  .48 y se trazó la línea de ope-
ración. La integración de la ecuación de rapidez de transferencia en este caso, en que tanto la
línea de operación como en el equilibrio son rectas, da

Ga,V(c*  - c,)  - -ps (=%s)(c*  - chn

en donde (c* - c)~ es el promedio logarítmico de las fuerzas motrices en los extremos de la
torre; los demas  símbolos tienen el mismo significado que antes.

c; - c, - 120 - 0 - 120 c;-Q= 1700-  1400-3OOmeqCu*+/litro

(c*  - c ) ,  = 300  - 120  = 196.5 meqCu*+/litroIn (300/120)

Sustituyendo en la ecuación de rapidez
750 OO0  - (0.018S2p,)( 196.5)

SZQI  = 212 000 g de resina retenida en la torre de regeneración

La resina debe enjuagarse con agua antes de reintroducirla en la torre de adsorción. El Cu*+  en
la solución efluente  se ha concentrado 1 400/20  = 70 veces, lo cual equivale a la evaporación
de 37 300 litros/h de agua de la solución original.

NOTACIÓN PARA EL CAPÍTULO 11

Se puede utilizar cualquier conjunto consistente de unidades, excepto cuando se indique lo contrario.

4
4L
A
B
C

Ac
c

4

D
E
ED
4-S
EM S
f
F
FL
8

G”

superficie de sólidos/volumen  de la mezcla s6lidofluido, L2/L3
superficie de sólidos/volumen  líquido. L2/L3
masa velocidad del soluto adsorbido, M/Lze
masa velocidad del adsorbente libre de adsorbato. M/L*8
concentracibn  del soluto en solución, M/L3 o mol/L3;  para el intercambio iónico,
EQ/L3
fuerza motriz para la diferencia de concentración de la fase líquida, mol/L’
distancia, impulsor hasta el fondo del tanque, L
capacidad calorifica, FL/MT
masa velocidad del soluto mas  fuertemente adsorbido, M/L*e
diametro  del impulsor, L
diámetro de la partícula, L
difusividad, L*/8
masa velocidad del adsorbato libre de adsorbente, M/L*e
difusividad de remolino de masa, L*//e
superficie de s6lidos/masa  de sólidos, L*/M
eficiencia de Murphree de la etapa de la fase s6lida,  fraccionaria
habilidad fraccionaria de la zona de adsorcibn  para adsorber soluto,
masa velocidad de la alimentación, M/L*e
coeficiente de transferencia de masa de la fase líquida, mol/L*e
aceleración de la gravedad, L*//e
factor de conversión, ML/F8*
masa velocidad total del gas, M/L*8
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AH;,

J
k
kL
ks
ky
Iz
K Y

L

L U B
m

M
n

N

NrOG
P

P
p.5
Po
r

R

R e
%
SS

%L

fh
T

U’

u

masa velocidad del gas no adsorbido basada en la secci6n  transversal del recipiente,
M/L%
calor diferencial de adsorción, FL/M
entalpla  de un gas, en base libre de soluto, FL/M
entalpía del sólido y del soluto adsorbido, por unidad de masa del s6lido  libre de adsor-
bato, FL/M
altura de una unidad de transferencia del gas, L
altura de una unidad global de transferencia del gas, L
altura de una unidad de transferencia del sólido, L
calor integral de adsorción referido al adsorbato liquido, por masa unitaria de adsor-
bente, FL/M
calor integral de adsorción referido al adsorbato vapor, por masa unitaria de adsorben-
te, FLIM
flux de transferencia de masa, moVL29
una constante
coeficiente de transferencia de masa de la fase liquida, mol/L28(mol/L~
coeficiente de transferencia de masa de la fase s6lida,  mol/L28(moVL3
coeficiente de transferencia de masa de la fase gaseosa, M/L20(M/M)
coeficiente global de transferencia de masa de la fase gaseosa, M/L’e(M/M)
coeficiente global de transferencia de masa de la fase gaseosa, mol/L2e(fracción  moi)
una distancia, L
disolvente liquido. masa en un proceso por lotes, MV  masa velocidad en un proceso con-
tinuo, rwL2e
longitud de la porci6n  no utilizada de un lecho fijo, L
pendiente de la isoterma de adsorci6n  en el equilibrio [ecuaciones (11.51)-(11.52)],
dp/dX,  adimensional: también (mol/L3/(mol/M)  o (M/L~/(M/M)
una constante
peso  molecular, M/mol
una constante
numero de impulsores sobre un eje, adimensional
rapidez de giro, 8- ’
flux de transferencia de masa basada en la superficie externa del sólido. mol/L28
masa adsorbente/masa  adsorbato (fraccionación),  M/M
mímero  de unidades globales de transferencia del gas, adimensional
presi6n  de vapor en el equilibrio, FIL2
presión parcial. F/L2
potencia del agitador transmitida al fluido o lodos, FL/0
masa velocidad del producto rico en C, M/L2e
nttmero  de potencia, pg./drSN3gl.  adimensional
peso molecular gas poco adsorbido/peso  molecular gas fuertemente adsorbido, adimen-
sional
masa velocidad del reflujo hacia el fraccionador,  MIL20
constante universal de los gases, FL/mol T
numero de Reynolds del impulsor, diVpr/pLr  adimensional
mímero  de Reynolds de la partícula [ecuaci6n  (11  .zS)],  adimensional
sólido libre de adsorbato: masa en el proceso por lotes, MV  velocidad de masa en un pro-
ceso continuo, wL2e
numero de Schmidt de la fase líquida, &Q&,  adimensional
numero de Sherwod  de la fase liquida, krd,/&,  adimensional
temperatura absoluta
di&metro  del tanque, L
velocidad fluctuante de turbulencia. L/8
soluto adsorbido en la zona de adsorción, M/L’e
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U

UL

%
0,
V
VIN
Vrs
W

WI3
b
WE

;

XT

Y
Y
YE

yE

Sublndices

A
C

L
nlin

volumen de soluto/masa  adsorbida. L3/M
volumen líquido en un proceso por lotes, L3; flujo volumetrico  del liquido en un proce-
so continuo, L3/f3
volumen de la suspensión, L3
volumen de liquido en una profundidad igual al dikmetro  del tanque, L3
velocidad de avance del plano de adsorción. LA3
velocidad terminal de sedimentaci6n  correspondiente a la Ley de Newton, LA3
velocidad terminal de sedimentacibn  correspondiente a la Ley de Stokes, LI8
cantidad de efluente  en un adsorbedor de lecho fijo, M/L*
WE - w.,  M/L2
cantidad de efluente  en un adsorbedor de lecho fijo en el punto de ruptura, M/L2
cantidad de efluente  en un adsorbedor de lecho fijo en el agotamiento del lecho, M/L2
fracción peso del componente C en la corriente del fluido, adimensional
concentración del adsorbato, masa soluto/masa  adsorbente, M/M;  para el intercambio
iónico,  EQ/M o EQ/L’
concentraci6n  del adsorbato en equilibrio con el fluido entrante, masa soluto/masa  ad-
sorbente, M/M;  para el intercambio i6nico,  EQ/M o EQ/L’
fracción peso del componente C en el adsorbato, adimensional
concentraci6n  de soluto’en el fluido, masa soluto/masa  disolvente, MAL
concentración de soluto en el efluente  en el punto de ruptura, masa soluto/masa  disol-
vente, WM
cdncentración  de soluto en el efluente  en el agotamiento del lecho, masa soluto/masa
sólido, M/M
altura de la columna de adsorbente. L
altura arriba del plano medio del impulsor superior, L
altura de la zona de adsorcibn,  L
altura del lecho de adsorbedor en equilibrio con la alimentación. L
constante de la ley de acci6n  de masas o adsortividad relativa, adimensional
diferencia
valor absoluto de la diferencia de densidad, sblido  y llquido, M/L3
tiempo, 8
tiempo requerjdo  para que la zona de adsorción se mueva una distancia Z., 8
tiempo requerido para lograr el agotamiento del lecho, 8
tiempo de formaci6n  de la zona de adsorci6n,  8
tiempo de ruptura idealizada (figura ll .47),  8
tiempo de saturación del lecho, 8
calor latente de evaporacibn,  FL/M
viscosidad, M/L8
viscosidad de la suspensión debajo de Z’ , M/LB
densidad del fluido, M/L3
densidad de la suspensión debajo de Z’ , M/L’
densidad aparente del lecho de adsorbente, masa s6lido/volumen  empacado, M/L3
fracción volumen de sólidos en la suspensi6n  abajo de Z’ , dimensional
fracción volumen de sólidos en el lecho completamente sedimentado, adimensional
fracci6n  volumen de s6lidos  con base en vr, adimensional

soluto dtbilmente adsorbido; adsorbato
soluto fuertemente adsorbido
dentro de la sección de enriquecimiento de un fraccionador  continuo
líquido
mínimo
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etapa n
partlcula
sustancia de referencia
dentro de la sección de adsorción de un fraccionador  continuo
sólido, adsorbente
inicial
etapa 1; fondo de un adsorbedor de contacto continuo
etapa 2; parte superior de un adsorbedor de contacto continuo

+ en el equilibrio
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PROBLEMAS

11.1 La adsorción en el equilibrio  de vapor de acetona sobre un carb6n  activado a 30 “ C esta dada
por los siguientes datos:

G adsorbido/g carbán 0 0.1 0.2 0.3 0.35

Presión parcial de la acetona, mm Hg 0 2 12 42 92

La presibn  de vapor de la acetona a 30 “C  es 283 mm Hg. Un matraz de 1 litro contiene
aire y vapor de acetona a 1 atm y 30 “C,  con una saturaci6n  relativa del vapor de 35%. Se
introducen 2 g de carbón activado fresco en el matraz, el cual se sella. Calcule la concentración
final del vapor a 30 “C  y la presi6n  final. Despreciar la adsorci6n  del aire.

11.2 Una solución de aztrcar  de caIta  en bruto, lavada, 48% de sacarosa en peso, esta coloreada por
la presencia de pequeflas  cantidades de impurezas. Se va a decolorar a 80 “C  por tratamiento
con un carbón adsorbente en una planta de filtración por contacto. Los datos para la isoterma
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de adsorci6n  en el equilibrio se obtuvieron agregando diferentes cantidades del carbón para se-
parar lotes de la soluci6n  original y observando d color  alcanzado en el equilibrio en cada
uno de los casos. Los datos, con la cantidad de carbón  expresada wn base en el contenido de
azúcar de la soluciõn,  son los siguientes:

kg  carbón/kg aztrcar  seca 0 0.005 0.01 0.015 0.02 0.03

Vo eliminado de color 0 41 70 03 90 95

La solución original tiene una concentración de color de 20, medida en una escala ar-
bitraria; se desea reducir el color a 2.5% de su valor original.

u) Conviértanse los datos en el equilibrio a V = unidades de wlor/kg  carbón. LSiguen  la
ecuación de Freundlich?  Si lo hacen, ~cu&s  son las constantes de la eeuaci6n?

b) Calcule la dosis necesaria de carbón fresco, por 1 000 kg de solución, pará un proceso en
una sola etapa.

Respuesta: 20.4 kg.
c) Calcule la dosis necesaria de carbón por 1 000 kg de solución para un tratamiento a

corriente cruzada en dos etapas, utilizando la cantidad mtnima  total de carbón fresco.
Respuesta: 10 kg.

d)  Calcule la dosis necesaria de cah&  por 1 oo0  kg de solución para un tratamiento a
contracorriente en dos etapas.

Respuesta: 6.24 kg.

ll.3 La refinerfa  de azúcar  del problema ll .2  debe tratar tambien  una solución de azúcar en bruto,
48%  en peso de sacarosa, de color original 50, basado en la misma escala de color que la utili-
zada en el problema 11.2. La escala de color  es tal que los colores son aditivos, es decir que
pesos iguales de solucibn  de color  20 y de color 50 dararr  una soluci6n  de color  (20 + 50)/2  = 35.
La misma isoterma de adsorción describe la eliminaci6n  del color  de la soluci6n  mas oscura,
como en el problema ll .2. Cantidades iguales de la solución mas  oscura y de la del problema
ll.2 se deben decolorar hasta un color 0.5.

u) En un proceso en una sola etapa, osera  mas  econbmico  en función del carb6n,  mezclar pri-
mero las soluciones originales y tratar la mezcla, o tratar cada una de ellas por separado
hasta obtener el color 0.5 y después mezclar los productos separados?

6) Repita el calculo de II para un tratamiento a corriente cruzada en dos etapas, con carbón
fresco en cada etapa, arreglado para el mínimo carbón en cada caso.

c) Repita el calculo de u para un tratamiento a contracorriente en dos etapas.
d) Se sugirió el siguiente esquema de tratamiento: la soluci6n  mas clara se va a tratar en una

planta a contracorriente en dos etapas hasta el color final deseado. El carbón gastado en
esta operacibn  se va a utilizar para tratar un peso igual de la solución oscura; luego se va a
reactivar el carbón. Entonces, la solución residual oscura se va a llevar hasta el color final
deseado con la cantidad necesaria de carbbn  fresco. Trace un diagrama de flujo y un
diagrama de operaci6n  (a mano libre) para todo el proceso. Calcule si se ahorra algo de
carbón en comparaci6n  con el rearreglo de la parte (c).

e) Calcule si el esquema de la figura ll .49 permite alguna economia  de carb6n.

Solucl6n
I

clara

ro=20 Soluci4n

usado

Carb6n  fresco Figura ll.49 Diagrama de flujo para
el Prob. 11.3e.
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11.4 Demuestre que para el tratamiento a contracorriente cruzada en dos etapas de soluciones
liquidas mediante filtración por contacto, cuando la isoterma de adsorción es lineal, se tiene
como resultado el mínimo adsorbente total si las cantidades utilizadas en cada etapa son
iguales.

11.5 Para la adsorción de soluciones liquidas diluidas en operaciones por etapas a contracorriente,
en donde la ecuación de Freundlich describe el equilibrio de adsorción, obténgase las expre-
siones analíticas en función de n, m,  Yc y Y,, para la relación mínima adsorbente/disolvente
cuando se utiliza adsorbente fresco. Abarque los dos casos de la figura ll .21.

ll.6 Un lote de agua que contiene cloro residual de un proceso de tratamiento, a una concentraci6n
de 12 ppm (partes/millón),  se va a tratar con carbón activado a 25 “C  para reducir la con-
centracibn  de cloro hasta 0.5 ppm. El carbón consta de granulos  de 30 mallas, densidad = 561
kg/m3  (35 lb,/ft3)  = masa de partfcula/volumen  grueso de la particula.  Se espera que la resis-
tencia a la difusión del adsorbato sea pequena  en relaci6n  con la del liquido. El coeficiente de
distribución en el equilibrio = E/X = 0.80 (kg Clz/m3  liquido)/(kg Cl*/kg  C) = 0.05 (Ib,
C12/ft3  líquido)/(lb,  C12/lb,  C).

u) Calcule la masa mínima de carbón/vol. unitario de agua que puede utilizarse.
Respuesta: 18.4 kg/m3

6) Un lote de 2 m3  (528 ‘US  gal) se va a poner en contacto con 40 kg (88 lbr,,)  del carbón en un
tanque con agitacibn.  Especifique las dimensiones del tanque, escoja un impulsor ade-
cuado y una velocidad adecuada de agitaci6n  y calcule el tiempo requerido de contacto pa-
ra el cambio de concentración especificado arriba.

ll.7 Observese  el ejemplo ll .5. a) Para la misma concentraci6n  de Cu*+  en el efluente, jcuál es el
flujo mínimo de los sólidos que se pueden utilizar?
Respuesta: 7.56(10-‘)  kg/s.

6) Si se utiliza 0.0025 kg/s (0.33 lb,/min)  de resina en el tanque con la misma rapidez de agi-
tación y la misma concentración del efluente  de Cu*+  en el agua, como en el ejemplo,
jcu&l  es el flujo volumétrico máximo del agua que puede tratarse7

Respuesta: 3.2(10-‘) m3/s.

ll.8 Se va a eliminar dióxido de nitrógeno. NO*,  producido mediante un proceso térmico por fija-
ción de nitrógeno, de una mezcla diluida con aire, mediante adsorción sobre sílica  gel, en un
adsorbedor continuo a contracorriente. El gas queentra en el adsorbedor con un flujo de 0.126
kg/s  contiene 1.5% NO,  en volumen; se va a separar el 90% del NO*.  La operación va a ser
isotermica a 25 “C,  1 atm. El gel entrante va a estar libre de NO*.  La isoterma de adsorción en
el equilibrio a esta temperatura está dada por los siguientes datos [Foster y Daniels,  Ind.  Eng.
Chem.,  43, 986 (1951)]:

Presi6n  parcial del NO*, m m Hg 0 2 4 6 8 1 0 12

k8  NO*/  100  k8  gel 0 0.4 0.9 1.65 2.60 3.65 4.85

u) Calcule el peso mínimo de gel requerido por hora.
6) Para el doble del flujo mínimo del gel, calcule el número de unidades de transferencia re

queridas.
c)&e va a utilizar un flujo superficial del aire de 0.407 kg/m* . s (300 lb/(h)(ft*).  Suponga

que las características del gel son las mismas que se describieron en el ejemplo ll .6. Modi-
fique el coeficiente de transferencia de masa del gas del ejemplo ll .6, de forma que se apli-
que a la transferencia de NO2 y no de agua. Modificar el coeficiente de transferencia de
masa de la fase sólida para que se aplique al NO*,  suponiendo que la transferencia en los
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poros del sólido es por difusión molecular a través del gas que llena los poros. La difusivi-
dad del NOz  en el aire se ha calculado como 1.36(10m5)  m2/s  a 25 “C.  1 atm.

Calcular el valor de Hm  y calcular la altura correspondiente del adsorbedor.
Respuesta :  3  m.

ll.9 Lewis y col., J.  Am. Chem.  Soc.,  72, 1157 (1950),  informan los siguientes datos para la adsor-
ci6n  simultánea de acetileno y etileno a partir de mezcla de los dos, sobre sílica  gel a 1 atm,
25 “C  (reproducido con permiso de la Ameritan Chemical Society):

Fracción mol etileno Fracción mol etileno en
en el adsorbato el gas, en equilibrio

0.0686 0.2422
0.292 0.562
0.458 0.714
0.592 0.814
0.630 0.838
0.864 0.932

Gramo mol mezcla
adsorbida/kg adsorbente

1.622
1.397
1.298
1.193
1.170
1.078

Un gas que contiene cantidades equimolares de acetileno y etileno se va a fraccionar en un ad-
sorbedor continuo a contracorriente, para obtener productos que contengan 98 y 2W de aceti-
leno en volumen. Suponiendo que la temperatura permanece constante a 25 “C  y que la presi6n
es de 1 atm, calcule el número de unidades de transferencia y la rapidez de circulaci6n  del gel
por 1 000 m3  de gas de alimentaci6n;  utilícese 1.2 veces la rapidez mínima de circulaci6n  del
gel.
Respuesta: NM  = 15.3

11.10 El contenido de azufre de un aceite se va a reducir mediante percolación a travts  de un lecho de
arcilla adsorbente. Las pruebas de laboratorio con la arcilla y el aceite en un filtro de percola-
ción  representativo muestran los siguientes contenidos instantáneos de azufre en el aceite
efluente. como función del aceite total que pasa a través del filtro [adaptados de Kaufman,
Chem.  Met.  Eng., 30, 153 (1924)]:

( M e t r o 3  aceite/kg o
arcilla)(@)

Barril aceite/ton
arcilla 0

azufre 0.011

10 2 0 5 0 loo  200 300 400

1.752 3.504 8.760 17.52 35.04 52.56 70.08

0.020 0.041 0.067 0.0935 0.118 0.126 0.129

Supóngase que la densidad del aceite no cambia durante la percolación. El aceite sin tra-
tar tiene un contenido de azufre de 0.134%; se desea un producto que contenga 0.090% de
azufre.

cr) Si el efluente  del filtro se mezcla, Lque  rendimiento de producto satisfactorio se puede ob-
tener por tonelada de arcilla?

Respuesta: 240 barril/ton  = 0.042 m3?kg.
b) Si el efluente  del filtro se separa continua e inmediatamente y se mezcla con el suficiente

aceite sin tratar para obtener el contenido deseado de azufre en la mezcla, iqué cantidad
de producto puede obtenerse por tonelada de arcilla?

Respuesta: 159.4 barril/ton = 0.0279 m3/kg.

11.11 Una columna de adsorci6n  de lecho fijo de laboratorio, llena con una resina de intercambio ca-
tiónico de Bcido sulfónico  sintética en la forma acidica, se va a utilizar para separar iones Na+
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de una solución acuosa de cloruro de sodio. La profundidad del lecho es 33.5 cm y la solucibn
que se va a percolar a travks  del lecho contiene 0.120 meq Na+/cm3. En la saturación, la resina
contiene 2.02 meq Na+/cmí  resina. La solucibn  se va a pasar a travb del lecho a una velocidad
superficial lineal de 0.31 cm/s. Para esta resina, Michaels t70) informa que la rapidez global de
transferencia de masa del liquido K;ap  = 0.86vl6,.  en donde v, es la velocidad superficial del
líquido, cm/s y KLa,  esti  expresada como meq Na+/cm3  - s (meqkm’).  La adsortividad rela-
tiva del Na+ con respecto al H+  para esta resina es (r  = 1.20; ésta es constante para el nivel
de concentracibn  predominante. Defina la concentración en el punto de ruptura como el 5% de la
concentración inicial de la soluci6n  y suponga que el agotamiento práctico del lecho sucede
cuando la concentraci6n  del efluente  es 95% de la inicial. Calcule el volumen de efluente  en el
punto de ruptura. por secci6n  transversal unitaria del lecho.
Respoesta:  427 cm3/cm2.

Nota: Para estas condiciones, Michaels t7O)  observ6  que la altura de la zona de adsorción era
23.8 cm, que el punto de ruptura ocurrfa  despues  de que se había obtenido 382 t 10 cm3
efluente/cm2  sección transversal lecho y que la retención de liquido en el lecho era 14.5 k 2.5
cm3  soluci6n/cm2  sección transversal lecho. Comparar con estos resultados obtenidos.



CAPfTuLO

DOCE
SECADO

Por lo general, el ttrmino secado se refiere a la eliminaci6n  de humedad en una
sustancia. Se aplica tan fácil e incongruentemente que es necesario restringir su
significado en el analisis  presente del tema. Por ejemplo, un sólido húmedo,
como madera, tela o papel, puede secarse por evaporaci6n  de la humedad ya sea
en una corriente de gas o sin el beneficio del gas para acarrear el vapor; sin em-
bargo, generalmente no se considera como secado la eliminación mecánica de esta
humedad mediante el exprimido o centrifugado. Una solución puede “secarse”
esparciendola en forma de pequeflas gotas en un gas caliente y seco, lo que provo-
ca la evaporación del líquido; empero, la evaporación de la solución mediante
ebullición en ausencia de un gas para arrastrar la humedad por lo común se con-
sidera una operación de secado. Cualquier contenido pequen0 de agua presen-
te en un líquido como benceno, puede “secarse” mediante una operación que
en realidad es una destilación; no obstante, la eliminaci6n  de una pequeña canti-
dad de acetona mediante el mismo proceso, de ordinario no se llama secado. Los
gases y líquidos que contienen pequenas cantidades de agua pueden secarse me-
diante operaciones de adsorciónj como se expuso en el capítulo ll. Este análisis
limitará principalmente a la eliminación de humedad de sólidos y líquidos por
evaporaci6n  en una corriente gaseosa. En la práctica, la humedad es con tanta
frecuencia agua y el gas con tanta frecuencia aire que esta combinación propor-
cionará las bases para la mayor parte de este analisis. Sin embargo, es importante
acentuar que el equipo, técnicas y relaciones son igualmente aplicables a otros sis-
temas.

EQUILIBRIO

El grado de presión de vapor que ejerce la humedad contenida en un s6lido húme-
do o en una soluci6n líquida depende de la naturaleza de la humedad, la naturale-
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za del sólido y la temperatura. Por tanto, si un sólido húmedo se expone a una
corriente continua de gas fresco que contiene una presión parcial dada del vapor
5, el s6lido o bien perderá humedad por evaporación o ganara humedad del gas,
hasta que la presi6n de vapor de la humedad del sólido sea igual ap. Entonces, el
sblido y el gas están en equilibrio, y el contenido de humedad del s6lido se conoce
como su contenido de humedad en el equilibrio en las condiciones predominantes.

Sólidos insolubles

En la figura 12.1 se muestran algunas relaciones típicas de humedad en el
equilibrio, en donde la humedad en cada caso es agua. Aquí, la presión parcial en
el equilibrio j del vapor de agua en la corriente gaseosa se dividi6 entre la presión
de vapor del agua pura p, para obtener la saturación relativa o humedad relativa
del gas (véase el capítulo 7),  porque entonces las curvas son aplicables en un
rango modesto de temperaturas y no se limitan únicamente a una temperatura.
Considérese la curva para la madera. Si la madera contiene inicialmente un conte-
nido muy alto de humedad, 0.35 kg agua/kg sólido seco por ejemplo, y se expone
a una corriente continua de aire con 0.6 de humedad relativa, la madera perderá
humedad por evaporación hasta que alcance por fin su concentración en el
equilibrio que corresponde al punto A sobre la curva. Una mayor exposici6n a
este aire, aun por periodos indefinidamente grandes, no provocará pérdidas adi-
cionales de humedad del sólido. Sin embargo, el contenido de humedad puede re-
ducirse más exponiendo el sólido a aire de menor humedad relativa; no obstante,

X’ = kg agualkg  sólido  seco

Figura 12.1 Contenido de agua en el equilibrio de algunos sUidos  comunes a aproximadamente
25 “C  (de International  Critica1 Tables,  vol 2, pp. 322-325, con permiso).
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eliminar toda la humedad, hay que exponerlo a aire perfectamente seco, que
corresponde al origen de la curva. La humedad contenida en la madera hasta
una concentración que corresponde al punto Ben la figura, humedad que ejerce una
presión de vapor menor que la del agua pura, puede ser humedad contenida
dentro de las paredes de la estructura de la planta, humedad en suave combina-
ción química con el material celulósico, humedad presente como una solución
líquida de porciones solubles del sólido y como una solución de sólidos, humedad
dentro de pequenos capilares y huecos en todo el sólido o bien adsorbida sobre
la superficie. Esta humedad se llama agua ligada. Si se expone a aire saturado, la
madera puede tener un contenido en humedad mayor de 0.3 kg/kg  sólido seco
(punto B); la humedad que excede a la que se encuentra en B, agua no ligada,
ejerce la presión de vapor del agua pura a la temperatura predominante.

La humedad en el equilibrio para una especie dada de solido puede depender
del tamafio de partícula o de la superficie específica, si la humedad, antes que de
cualquier otra forma, está físicamente adsorbida. Diferentes sólidos tienen dife-
rentes curvas de humedad en el equilibrio, como se muestra en la figura. General-
mente, los sólidos inorgánicos, que son insolubles en el líquido y que no muestran
propiedades especiales de adsorción, como el óxido de zinc en la figura, mues-
tran contenidos relativamente bajos de humedad en el equilibrio; por el contrario, los
materiales celulares, esponjosos, especialmente los de origen vegetal (como el ta-
baco, en la figura), generalmente muestran elevados contenidos de humedad en el
equilibrio. La presión parcial en el equilibrio para un sólido es independiente de
la naturaleza del gas seco, siempre que este último sea inerte frente al sólido y sea la
misma presión en ausencia de gas no condensable. Los mismos sólidos, cuando
están húmedos con líquidos diferentes al agua, muestran diferentes curvas en el
equilibrio. Con frecuencia, el efecto de cambios grandes de temperatura pueden
mostrarse en la forma de una gráfica para la sustancia de referencia, como en la
figura 11.5 1j7).  Se ve que la humedad en el equilibrio es similar en muchos aspec-
tos al equilibrio de adsorción analizado en el capítulo ll.

Histéresis

Muchos sólidos exhiben diferentes características de humedad en el equilibrio,
según que el equilibrio se alcance por condensación (adsorción) o evaporación
(deserción)  de la humedad. En la figura 12.2 se muestra un ejemplo típico; esta
curva se parece a la de la figura ll .4.  En las operaciones de secado, lo que intere-
sa particularmente es el equilibrio de deserción; éste siempre mostrará el mayor
de los dos contenidos de humedad en el equilibrio para una presión parcial dada de
vapor. La humedad recogida por un sólido seco cuando se expone a aire húmedo,
es decir, el equilibrio de adsorción, algunas veces se conoce como recuperado;
conocer el recuperado tiene un valor práctico al considerar las operaciones de se-
cado. Por ejemplo, en el caso de la figura 12.2, es poco útil secar el solido hasta
un contenido de agua menor del correspondiente al punto A, si se preve que pos-
teriormente el material seco se expondrá a aire de 0.6 de humedad relativa. Si es
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X’ = kg agualkg  s6lido  seco

Figura 12.2 Contenido de agua en el equilibrio de una pulpa de sulfito; muestra histkresis  [Seborg:
Ind.  Eng.  Chem.,  29, 160 (1937)).

importante que el sólido se mantenga a un contenido de humedad inferior, debe
empacarse o almacenarse inmediatamente fuera de contacto con el aire, en un re-
cipiente que no permita la entrada de humedad.

Sólidos solubles

Los sólidos que son solubles en el líquido de que se trate, generalmente muestran
contenidos insignificantes de humedad en el equilibrio, cuando se exponen a ga-
ses cuya presión parcial de vapor es menor que la de la soluci6n  saturada del sóli-
do. Observese la figura 12.3, en donde se muestran las características de nitrato
de sodio-agua. Una soluci6n  saturada de nitrato de sodio en agua a 25 “C ejerce
una presión parcial de agua (B) igual a 17.7 mm Hg; soluciones mas diluidas ejer-
cen presiones parciales mayores, como se muestra en Ía curva BC.  Cuando se ex-
pone a aire que contiene una presión parcial de agua menor de 17.7 mm Hg, una
soluci6n  se evapora y el sólido residual sólo retiene una cantidad despreciable de
humedad adsorbida, como se muestra en la curva desde el origen hasta el punto
A, y aparece seco. Si el sólido se expone a aire que contiene un contenido de
vapor de agua mayor, por ejemplo 20 mm Hg, el sólido adsorbe tal cantidad
de humedad que se disuelve o presenta delicuescencia y da lugar a la solución
correspondiente en C. Los sólidos de solubilidad muy baja, cuando se exponen al
aire atmosférico ordinario, no presentan delicuescencia puesto que la presión par-
cial en el equilibrio de sus soluciones saturadas es mayor que la que generalmente
se encuentra en el aire.
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Los cristales hidratados pueden mostrar relaciones más complicadas, como
las de la figura 12.4 para el sistema sulfato de cobre-agua a 25 “C. En este sistema
se forman tres hidratos, como se muestra en la figura. La sal anhidra muestra un
contenido despreciable de humedad en el equilibrio, la cual consistirá de cual-
quier modo en agua adsorbida sobre la superficie de los cristales. Si se expone a
aire que tenga una presión parcial de agua menor de 7.8 y mayor de 5.6 mm Hg,
la sal tomara el agua suficiente para formar el trihidrato y los cristales tendrán
una cantidad despreciable de agua adsorbida diferente al agua de cristalización.
Las condiciones corresponderán a un punto como el punto A sobre la figura. Si
el contenido de humedad del aire se reduce a un poco menos de 5.6 mm Hg, el
trihidrato perderá humedad (eflorescencia) y formará el monohidrato; a 5.6 mm
Hg, el mono y trihidrato pueden coexistir en cualquier proporción. En forma si-
milar, si el contenido de humedad del aire se aumenta a ligeramente más de 7.8
mm Hg, se adsorberá humedad adicional hasta que se forme el pentahidrato. Si el
contenido de humedad del aire excede 23.1 mm Hg, la sal delicuesce.

Definiciones

Como conveniente referencia se van a resumir a continuación ciertos términos
que se utilizan para describir el contenido de humedad de las sustancias.

Contenido de humedad, en base húmeda. El contenido de humedad de un sólido
o solución generalmente se describe en función del porcentaje en peso de
humedad; a menos que se indique otra cosa, se sobreentiende que está expre-
sado en base húmeda, es decir, como (kg humedad/kg sólido húmedo)100 =
[kg humedad/(kg sólido seco + kg humedad)]100  = 100X/(1  + x).

Contenido de humedad, base seca. Se expresa como kg humedad/kg sólido seco
= X. Porcentaje de humedad, base seca = 100X.

Humedad en el equilibrio x*.  Es el contenido de humedad de una sustancia que
está en el equilibrio con una presión parcial dada del vapor.

Humedad ligada. Se refiere a !a  humedad contenida en una sustancia que ejerce
una presión de vapor en el equilibrio menor que la del líquido puro a la mis-
ma temperatura.

Humedad no ligada. Se refiere a la humedad contenida en una sustancia que ejer-
ce una presión de vapor en el equilibrio igual a la del líquido puro a la misma
temperatura.

Humedad libre. La humedad libre es la humedad contenida por una sustancia en
exceso de la humedad en el equilibrio: X - x*.  Sólo puede evaporarse la hu-
medad libre; el contenido de humedad libre de un sólido depende de la con-
centración del vapor en el gas.

Estas relaciones se muestran en forma gráfica en la figura 12.5, para un
sólido con un contenido de humedad X expuesto a un gas de humedad re-
lativa A.
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Figura 12.5 Tipos de humedad.

Ejemplo 12.1 Un sólido húmedose  va a secar de 80% a 5% de humedad, base húmeda. Calcu-
lar la humedad que debe evaporarse por 1 oo0  kg de producto seco.

SOLUCIÓN

Contenido inicial de humedad
0.80

= ___ = 4.00 kg agua/kg  sólido seco1 - 0.80
0.05Contenido final de humedad = ___ =

1 - 0.05
0.0527 kg agua/kg  sólido seco

sólido seco en el producto== looo(O.95)  = 950 kg
Humedad por evaporar = 950(4  - 0.0527) = 3750 kg

OPERACIONES DE SECADO

Las operaciones de secado pueden clasificarse ampliamente según que sean por
lotes o continuas. Estos términos pueden aplicarse específicamente desde el punto
de vista de la sustancia que está secando. Así, la operación denominada secado
por lotes, generalmente es un proceso en semilotes, en donde una cierta cantidad
de sustancia que se va a secar se expone a una corriente de aire que fluye conti-
nuamente, en la cual se evapora la humedad. En las operaciqnes continuas, tanto
la sustancia qùe se va a secar, como el gas pasan continuamente a través del
equipo. Generalmente, no se utilizan métodos normales por etapas; en todas lás
operaciones ocurre el contacto continuo entre el gas y la sustancia que se seca.

El equipo que se utiliza para el secado se puede clasificar de acuerdo con el
tipo del equipo 135] y por la naturaleza del proceso de secado [lo].  La clasificación
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siguiente es 6til para delinear las teorlas  de secado y los metodos  de disefío. En los
libros de Keey tzzl, Nonhebel y Moss 140J  y Williams-Gardner tJsj se presentan an&
lisis excelentes del equipo y las teorías del secado.

1. Mtodo  de operacidn,  o sea, por lotes o continuo. El equipo por lotes, o
semilotes, se opera intermitente o dclicamente en condiciones ‘de  estado no es-
tacionario: el secador se carga con la sustancia, que permanece en el equipo
hasta que se seca; entonces, el secador se descarga y se vuelve a cargar con un
nuevo lote. Los secadores continuos generalmente se operan en estado esta-
cionario.

2. Metodo  de obtencidn  del calor necesario para la evaporacidn  de la
humedad. En los secadores directos, el calor se obtiene completamente por
contacto directo de la sustancia con el gas caliente en el cual tiene lugar la eva-
poración. En los secadores indirectos, el calor se obtiene independientemente
del gas que se utiliza para acarrear la humedad evaporada. Por ejemplo, el
calor puede obtenerse por conducción a travks de una pared metálica en con-
tacto con la sustancia o, con menos frecuencia, por exposicián  de la sustancia
a radiación infrarroja o calentamiento diekctrico.  En este ultimo caso, el
calor se genera dentro del sólido mediante un campo ekctrico  de alta frecuencia.

3. Naturaleza de la sustancia que se va a secar. La sustancia puede ser un sóli-
do rígido como madera o triplay, un material flexible como tela o papel, un
sólido granular, como una masa de cristales, una pasta ligera o un lodo ligero,
o una solución. Si es un sólido, puede ser fragil o fuerte. La forma física de la
sustancia y los diferentes métodos de manejo necesarios tienen tal vez, la ma-
yor influencia sobre el secador que se va a utilizar.

SECADO POR LOTES

El secado por lotes es una operación relativamente cara; en consecuencia se limita
a operaciones a pequeña escala, a plantas piloto y a trabajos de investigación, y
para secar materiales valiosos cuyo costo total será poco alterado por el costo
agregado en la operación de secado.

Secadores directos

La construcci6n  de estos secadores depende en gran medida de la naturaleza de la
sustancia que se va a secar. Los secadores de platos, llamados también secadores
de gabinete, de compartimiento o de’anaqueles, se utilizan para secar sólidos que
deben sujetarse sobre platos. Pueden incluir materiales pastosos, como la torta de
filtro húmeda de los filtros2e  prensa, sólidos en terrones que deben esparcirse
sobre platos y materiales similares. Un aparato típico, mostrado esquematica-
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Figura 12.6 Secador de platos tipicos  (Proctor  y Schwurtz,  Inc.)

mente en la figura 12.6, consta de un gabinete que contiene platos móviles sobre
los cuales se coloca el sólido por secar. Una vez cargado, el gabinete se cierra y se
introduce aire calentado con vapor a través y entre los platos, para evaporar la
humedad (secado por circulación cruzada). Se puede utilizar un gas inerte, aun
calor sobrecalentado [‘* W (que tiene la ventaja de una alta capacidad calorífica)
en lugar de aire si el líquido que se va a evaporar es combustible o si el oxígeno
puede estropear el sólido. Cuando el sólido alcanza el grado de sequedad querido,
el gabinete se abre y los platos se reemplazan con un nuevo lote. En la figura 12.7
se muestra una modificacibn  sencilla, ‘un secador de camión, en donde los pia+
tos estfin colocados sobre camiones qu; pueden sacarse y meterse en el gabinete.
Puesto que los camiones pueden cargarse y descargarse fuera del secador, es
posible ahorrar bastante tiempo entre los ciclos de secado. También se utilizan
otras modificaciones obvias del diseño, de acuerdo con la naturaleza de la sustan-
cia que se va a secar. Así, madejas de fibras como rayón pueden colgarse de tubos
y la madera y materiales como el triplay  pueden colocarse en pilas, separando una
capa de otra mediante bloques espaciadores.

En, el caso de materiales granulares, el sólido puede arreglarse en lechos del-
gados sostenidos sobre mallas, de forma que aire u otros gases puedan pasarse a
traves de los lechos. Esto produce un secado mucho más rápido. Un aparato
típico para este propósito, un secador por lotes de circulacidn  transversal, se
muestra en forma esquemática en la figura 12.8. Los sólidos cristalinos y los ma-
teriales que son naturalmente granulares, como la sílica gel, pueden secarse direc-
tamente de esta manera. En el caso de otros materiales, es necesario el preforma-
do, un tipo de tratamiento preliminar, que les da la forma satisfactoria. Por
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Figura 12.7 Secador de doble camión (Proctor  y Schwurtz,  Inc.)

ejemplo, las pastas que resultan de la precipitación de pigmentos u otros sólidos,
pueden preformarse mediante (1) extrusión en tiras cortas de forma de espagueti,
(2) granulación, es decir, forzándolas a través de mallas, o (3) por enladrillado t3n.

Una de las dificultades mas importantes en la utilización de secadores del
tipo descrito es la no uniformidad del contenido en humedad, propia del produc-
to terminado que se extrae de diferentes partes del secador. Esa falta de uniformi-
dad es principalmente el resultado del movimiento inadecuado y no uniforme del
aire dentro del secador. Es importante eliminar las bolsas de aire estancado y
mantener una humedad razonable uniforme, al igual que una temperatura uni-
forme, en todo el secador. Con este fin, se deben pasar grandes volúmenes de aire
sobre los platos, si es posible a velocidades entre 3 o 6 m/s (10 o 20 ft/s), siempre
y cuando el sólido no salga volando de los platos a estas velocidades del aire. Esto
puede lograrse introduciendo sólo una vez grandes cantidades de aire caliente
fresco a través del secador; empero, la pérdida de calor en el aire descargado será
entonces de un costo prácticamente prohibitivo. En lugar de esto, de ordinario
se acostumbra admitir sólo cantidades relativamente pequeñas de aire fresco y re-
circular su mayoría, que algunas veces equivale del 80 al 95% t25,  54j. Esto puede
hacerse dentro del secador, como se muestra por ejemplo en la figura 12.6, con
humedecedores en las tuberías de entrada y salida para regular la extensión de
recirculación. Los respiraderos en cada nivel de platos pueden ajustarse para ase-
gurar una velocidad del aire lo más uniforme posible. En forma alternativa, los
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Figura 12.8 Secador de circulación transversal (Proctor  ond  Schwur~z, Inc.)

calentadores y ventiladores pueden instalarse fuera del secador, con duetos y hu-
midificadores, para permitir un control más cuidadoso de las cantidades relativas
de aire fresco y recirculado admitidas en el secador. También es importante que
los platos en estos secadores se llenen a nivel con el borde, pero que no queden
sobrecargados, de forma que se tenga un espacio libre uniforme para el movi-
miento del aire.

La recirculación de grandes cantidades de aire hace necesariamente que la
humedad del aire en el secador aumente considerablemente mas que la del aire
fresco. Por tanto, se obtienen bajos porcentajes de humedad y en consecuencia
rapideces de secado razonablemente elevadas, utilizando temperaturas lo mas
altas posible. El secador debe aislarse completamente, no sólo para conservar el
calor, sino también para que las paredes internas se mantengan a temperaturas
mayores del punto de formación de rocío del aire, a fin de prevenir la condensa-
ción de humedad sobre las paredes. El aire especialmente acondicionado, de baja
humedad, no se utiliza, excepto cuando es necesario el secado a baja temperatura
para que el producto no se eche a perder.

Ejemplo 12.2 El secador de la figura 12.6 contiene platos arreglados en tiras de 10, sobre tra-
mas separadas 100 mm; cada plato es de 38 mm de profundidad, 1 m de ancho; se tiene una su-
perficie de secado de 14 m2. Se desea que el aire que entra a los platos (posición j en la figura)
tenga una temperatura de bulbo seco de 95 “C  y una humedad de 0.05 kg agua/kg aire seco. El
aire atmosferico  entra a 25 OC,  humedad 0.01. La velocidad del aire sobre los platos en la entra-
da a los platos va a ser de 3 m/s. En el momento en que el solido que se está secando está per-
diendo agua a un flujo constante de 7.5(10-q  kg/s, determinar .el  porcentaje de recirculación de
aire y las condiciones del aire en las diferentes partes del secador.

SOLUCIÓN En la posición 1, I’t = 0.05 kg agua/kg aire seco, tct = 95 “C; el volumen húmedo
(tabla 7.1) es [0.00283  + 0.00456(0.05)]  (95 + 273) = 1.125 m3/kg  aire seco.



7 3 4 OPERACIONES DE TRANSF‘ERENCIA  DE MASA

Area  libre para el flujo entre los platos = l[(lOO  - 38)/1  OOO]ll  = 0.682 m2.
Flujo volum&rico  de aire hasta los platos = 3(0.682)  = 2.046 m3/s  6 2.046A.125  =

= 1.819 kg aire seco/s  (en la posición 1).
La rapidez de evaporaci6n  es 0.0075 Kg agua/s;  la humedad en 2 (Fig.12.6 es, por lo tan-

to, 0.05 + 0.0075/1.819  = 0.0541 kg agua/kg  aire seco. Suponiendo un secado adiabatico,  la
temperatura en 2 puede encontrarse sobre la línea de saturación adiabatica  (Fig.  7.5) trazada a
trav&s  de 1 yen Y2 = 0.0541, t<n = 86 “6.

La condici6n  del aire en 4 y el aire descargado deben ser iguales que en 1. Un balance glo-
bal de agua en el secador es

G(O.05  - 0.01) = 0.0075 kg agua evap./s
G = 0.1875 kg aire seco/s  entra y sale

El flujo de aire en 3 y 4 (Fig.  12.6) es, por lo tanto, 1.819 + 0.1875 = 2.01 kg aire seco/s;
en la posici6n  4, el volumen hnmedo  debe ser 1.125 m”/kg  aire seco. El flujo volumetrico  a tra-
ves  del ventilador es, por lo tanto, 2.OlA.125  = 1.787 m3/s.  El porcentaje de aire reciclado es
(1.819/2.01)100  = 90.59’0.

La entalpia del aire en 2 (y en 1) es 233 kJ/kg  aire seco (Fig.  7.5, entalpia saturada a la
temperatura de saturación adiabatica,  46.5 OC),  y la del aire fresco es 50 kJ/kg  aire seco. Supo-
niendo un mezclado completo, la entalpía  del aire en 3 es, mediante un balance de entalpia,
[233(1.819)  + 50(0.1875)]/2.01  = 215.5 kJ/kg  aire seco. Puesto que su humedad es 0.05, su
temperatura de bulbo seco (tabla 7.1) es por lo tanto [215 500 - 2 502 300(0.05)]/[1.005  +
1 884(0.05)]  = 82.2 “C. El calentador debe aplicar 2.01(233  - 215.5) = 35.2 kW; se despre
cian las pérdidas de calor.

La temperatura del punto de formaci6n  del rodo del aire (Fig.  7.5) en 1.3 y 4 es 40.4 “C y
en 2 es 41.8 “C. El secador debe estar suficientemente bien aislado para que la superficie interna
no baje de esta temperatura de 41.8 “C.

El nivel de humedad general en el secador puede alterarse durante el ciclo de
secado. Esto puede ser de especial importancia en el caso de ciertos sólidos que se
tuercen, encogen, desarrollan rupturas en la superficie, o se “endurecen” cuando
se secan muy rápidamente. Por ejemplo, si una torta de jabón de alto contenido
de humedad se expone a aire caliente muy seco, perderá humedad, por evapora-
ción, desde la superficie; dicha pérdida será tan rápida que el agua no se mover&
con suficiente rapidez desde el centro de la torta hasta la superficie; por tanto, la
evaporación se efectuará con mayor rapidez que ese movimiento del agua; enton-
ces, la superficie de la torta se volverá dura y repelente de la humedad (“endureci-
da”); el secado se detendrá a pesar de que el contenido promedio de agua de la
torta aún es muy alto. En el caso de otros sólidos, como madera, el encogimiento
de la superficie puede causar rupturas o torcimientos. Estas sustancias deben se-
carse lentamente al principio con aire de humedad elevada; el aire más seco puede
utilizarse solo después de que la mayoría del agua se ha eliminado.

Los secadores del tipo descrito son relativamente baratos de construir y re-
quieren bajos costos de mantenimiento. Sin embargo, su operación es costosa de-
bido a la baja economía calorífica y altos costos de trabajo. Cada vez que el seca-
dor se abre para descargar y cargar, la temperatura del interior baja; todas las
partes metakas  del secador deben calentarse nuevamente a la temperatura de
operación cuando la operación se vuelve a realizar. El gasto de vapor para calen-



tar el aire generalmente no sera menos de 2.5 kg vapor/kg  agua evaporada; puede
ser tan elevado como 10, especialmente cuando el contenido de humedad del pro-
ducto se reduce a niveles muy bajos un. Los requerimientos de mano de obra para
la carga, descarga y supervisión del ciclo de secado son altos.

Secadores indirectos

Los secadores de anaqueles al vacío son secadores de platos cuyos gabinetes,
hechos de fierro colado o de acero, se ajustan con puertas que cierran perfecta-
mente, de forma que pueden operarse a presiones inferiores a la atniosférica.  No
se pasa ni se recircula aire a través de estos secadores. Los platos que contienen el
sólido por secar, descansan sobre anaqueles huecos a través de los cuales se pasa
agua tibia o vapor, a fin de proporcionar el calor necesario para la evaporación
de ‘la humedad. El calor se conduce hasta el sólido a trav6.s  del metal de los ana-
queles y platos. Después de cargar y sellar, el aire en el secador se evactía median-
te una bomba de vacío mecánica o un eyector de vapor; luego se continua la desti-
lación  de la humedad. Los vapores generalmente pasan hasta un condensador, en
donde se licuan  y se recolectan; sólo el gas no condensable se saca de la bomba.
Los secadores de charola con agitacidn  is21, que pueden utilizarse para secar pa&’
tas o lodos en lotes pequeflos, son laminas circulares, ligeras, de 1 a 2 m de
diametro  y 0.3 a 0.6 de diámetro, con el fondo plano y los lados verticales. Las
charolas se enchaquetan para admitir el vapor o agua caliente para el calenta-
miento. La pasta o lodo en la charola se agita y se despega mediante una serie de
rastrillos que giran, con el fin de exponer nuevo material a la superficie caliente.
La humedad se evapora en la atmósfera en el caso de los secadores de charola at-
mosféricos; la charola también puede estar cubierta y ser operada al vado. Los
secadores giratorios de vacio: son cubiertas cilíndricas con chaqueta de vapor,
rearregladas en forma horizontal, en las cuales puede secarse un lodo, o pasta, al
vacio. El lodo se agita mediante una serie de hojas giratorias de agitación unidas a
un eje central horizontal que pasa a través de las puntas de la cubierta cilíndrica.
La humedad evaporada pasa a través de una abertura en la parte superior hasta
un condensador; el gas no copdensable  se elimina mediante una bomba al vacío.
El sblido seco se descarga a través de una puerta en el’fondo del secador.

Los secadores de esta categoría son caros de construir y de operar. En conse-
cuencia, se utilizan sólo para materiales valiosos que deben secarse abajas tempe-
raturas o en ausencia de aire para evitarla descomposición, como ciertos produc-
tos farmacéuticos, o en donde la humedad por eliminar es un disolvente orgánico
caro o venenoso que debe recuperarse m&s  o menos completamente.

Secado por congelamiento (secado por sublimación). Las sustancias que no
pueden calentarse ni siquiera a temperaturas moderadas, como aliníentos y
ciertos fármacos, pueden secarse mediante este metodo  t2’l. La sustancia que se va
a secar generalmente se congela mediante exposici6n  a aire-muy frío y se coloca
en una cámara de vacío, en donde la humedad se sublima y se bombea mediante
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eyectores de vapor o bombas mecánicas de vacío. Un método alternativo de con-
gelamiento es la evaporación instantánea al vacío de parte de la humedad; no obs-
tante los alimentos que no son rígidos en el estado no congelado pueden dañarse
con este procedimiento. Algunos alimentos, la carne por ejemplo, evidentemente
contiene canales capilares, en que el vapor de agua se difunde desde la superficie
de hielo y se deshace al llevarse a cabo el secado [la].  En otros casos, la difusión
debe suceder a través de las paredes celulares. En cualquier caso, uno de los
problemas principales es proporcionar el calor necesario para la sublimación:
cuando el plano de sublimación se corre, el calor debe llevarse a través de espeso-
res mayores de materia seca de poca conductividad térmica, lo cual requiere
aumentar las diferencias de temperatura, que pueden daiiar  el producto. En for-
ma alternativa, el calor puede introducirse por la “cara posterior”, o sea, a través
de una superficie como un anaquel o plato sobre el cual descansa el sólido, opues-
ta a la superficie a través de la cual sale la humedad evaporada. Esto mejora sus-
tancialmente la rapidez de secado [ll]. El calor de radiación se utiliza algunas ve-
ces. El calor dieléctrico es una posibilidad, aunque es cara: debido a la elevada
constante dieléctrica del agua, el calor se libera directamente en el agua. Otro mé-
todo adicional, útil para productos granulares, es el secado por circulación trans-
versal con aire en lugar de eliminar el agua mediante una bomba de vacío.

La velocidad del secado por lotes

Con el fin de fijar horarios de secado y determinar el tamaño del equipo, es nece-
sario saber el tiempo que se requerirá para secar una sustancia a partir de un con-
tenido de humedad a otro en condiciones específicas. También se desea calcular el
efecto que tendran las diferentes condiciones de secado en el tiempo del secado.
El conocimiento del mecanismo de secado es tan incompleto que, salvo pocas ex-
cepciones, es necesario con este fin confiar al menos en algunas mediciones expe-
rimentales. Las mediciones de la rapidez del secado por lotes son relativamente
fáciles y proporcionan mucha información no sólo para la operación por lotes
sino también para la continua.

Pruebas de secado Con respecto a la muestra de una sustancia, la rapidez de se-
cado puede determinarse suspendiendo la muestra en un gabinete o tubería, en
una corriente de aire, para un balance. Entonces, el peso de la muestra secada
puede medirse como una función del tiempo. Deben observarse ciertas pre-
cauciones  para que los datos sean de máxima utilidad. La muestra no debe ser
muy pequeña. Más aún, las siguientes condiciones deben parecerse lo más posible
a las condiciones que, según se prevé, predominarán en la operación a gran esca-
la: (1) la muestra debe soportarse en forma similar sobre un plato o estructura; (2)
debe tener la misma relación de superficie que se seca a la que no se seca; (3) debe
sujetarse a condiciones similares de transferencia de calor por radiación; (4) el
aire debe tener la misma temperatura, humedad y velocidad (con la misma veloci-
dad y dirección con respecto a la muestra). Si es posible, se deben realizar varias
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Q  = tiempo, horas
Figura 12.9 Secado por lotes, condiciones
de secado constantes

pruebas sobre muestras de diferente espesor. También deben obtenerse el peso
seco de la muestra.

La exposición de la muestra a aire de temperatura, humedad y velocidad
constantes constituye el secado en condiciones constantes de secado.

Curva de rapidez de secado A partir de los datos obtenidos durante una de estas
pruebas, se puede graficar  una curva de contenido de humedad como función del
tiempo (Fig. 12.9). Esta será directamente útil para determinar el tiempo necesario
para secar grandes lotes en las mismas condiciones de secado. Se puede obtener
mucha información si los datos se convierten a rapideces (o fluxes)  de secado,
expresadas como N masa/tiempo(área)  y se grafican contra contenido de hume-
dad, como en la figura 12.10. Esto puede hacerse midiendo las pendientes de las
tangentes trazadas a la curva de la figura 12.9 o determinando, a partir de la cur-
va, pequeños cambios en el contenido de humedad AX para los cambios pe-
queños correspondientes en el tiempo AfI  y calculando la rapidez como N = - Ss
AX/AAB.  Aquí, Ss  es la masa de sólido seco; A es la superficie húmeda sobre la
cual sopla el gas y a través de la cual tiene lugar la evaporación en el caso del seca-
do de aire por circulación cruzada. En el caso del secado por circulación transver-
sal, A es la sección transversal del lecho medida a ángulos rectos a la dirección del
flujo del gas.

Algunas veces, la curva de rapidez de secado se grafica  con la ordenada
expresada como masa de humedad evaporada/(tiempo)(masa sólido seco), que en
la notación presente es - dX/dB.

Generalmente hay dos partes principales en la curva de rapidez de la figura
12.10, un periodo de rapidez constante y uno de rapidez decreciente, como se se-
hala en la figura. Aunque a menudo sólidos diferentes y condiciones distintas de
secado dan lugar a curvas de formas muy diferentes en el periodo decreciente
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Figura 12.10 Curva tipica  de rapidez de secado. condiciones de secado constantes.

de la rapidez, la curva que se muestra ocurre con frecuencia. Algunas de las dife-
rencias que pueden aparecer se consideraran posteriormente, mas por ahora se
van a analizar las razones que se dan ordinariamente para las diversas partes de la
curva presentada [la- u. 41*  49j.

Si un sólido se encuentra inicialmente muy húmedo, la superficie estar8 cu-
bierta con una delgada película de líquido, que se supondra  como humedad total
no ligada. Cuando se expone a aire relativamente seco, la evaporación tendra
lugar desde la superficie. La rapidez a la cual se evapora la humedad puede
describirse en función de ky, un coeficiente de transferencia de masa del gas y de la
diferencia de humedad entre el gas en la superficie líquida Y,  y en la corriente
principal Y. Entonces, para el secado por circulación tangencial:

NC =ky(Ys- Y) (12.1)

Se puede prever que el coeficiente k,.  permanecerá constante siempre y cuando no
cambien la velocidad y dirección del flujo de gas sobre la superficie. La humedad
Ys es la humedad a saturación en la temperatura superficial del líquido ts; por lo
tanto, dependerá de esta temperatura. Puesto que la evaporación de humedad ab-
sorbe calor latente, la superficie líquida llega y permanece en una temperatura en



el equilibrio tal que la rapidez del flujo de calor en el entorno de la superficie es
exactamente igual a la rapidez de absorción de calor. Por lo tanto, Ys permanece
constante. Los capilares e intersticios del sólido, llenos de líquido, pueden llevar
líquido hasta la superficie tan rapidamente  como el líquido se evapore en ésta.
Puesto que ademas Y permanece constante en las condiciones constantes de seca-
do, la rapidez de evaporaci6n  debe permanecer constante en el valor N.,  como se
muestra en la figura 12.9 y 12.10 entre el punto B y C. Al principio, la superficie
sólida y la liquida están generalmente más frías que la temperatura superficial
final fs; la rapidez de evaporaci6n  aumenta cuando la temperatura superfi-
cial aumenta hasta su valor final durante el periodo AB sobre estas curvas. En forma
alternativa, la temperatura en el equilibrio ts puede ser menor que el valor inicial,
lo cual dara  lugar a una curva A ‘B mientras ocurre el ajuste inicial. Generalmen-
te el periodo inicial es tan corto que de ordinario se ignora en el anAlisis subse
cuente de los tiempos de secado.

Cuando el contenido de humedad promedio del sólido alcanza un valor X,,
el contenido critico de humedad (figura 12.10) la pekula  superficial de humedad
se reduce tanto por evaporación que el secado posterior produce puntos secos que
aparecen sobre la superficie; estos ocupan cada vez porciones m&s  grandes de la
superficie expuesta al continuar el secado. Sin embargo, puesto que la rapidez N
se calcula mediante la superficie gruesa constante A , el valor de N debe descender
aun cuando la rapidez por unidad de superficie húmeda permanezca constante.
Esto da lugar a la primera parte del periodo decreciente de la rapidez, el periodo
de secado superficial  no saturado, desde el punto C hasta el D (Figs. 12.9 y
12.10). Finalmente, la película superficial original de líquido se habra  evaporado
completamente a un contenido de humedad promedio del sdlido que corresponde
al punto D. Esta parte de la curva puede faltar completamente, o puede constituir
el total del periodo decreciente de la rapidez. En el caso de algunos textiles, se han
necesitado otras explicaciones para el periodo lineal de secado t3q.

Al continuar el secado, la rapidez con la cual se puede mover la humedad a
través del sólido es el paso controlante, a causa de los gradientes de concentra-
ción que existen entre las partes más profundas y la superficie. Como b con-
centración de humedad generalmente decrece mediante el secado, la rapidez de
movimiento interno de la humedad decrece. En algunos casos, la evaporación
puede tener lugar debajo de la superficie del sólido en un plano o zona que se va
hundiendo mas profundamente en el sólido al irse secando. En cualquier caso, la
rapidez de secado decae aún más rápidamente que antes, como de D a E (Fig.
12.10). En el punto E, el contenido de humedad del s6lido  ha caido  hasta el valor
en el equilibrio x* para la humedad del aire predominante y el secado se detiene.
La distribución de humedad dentro del s6lido  durante el periodo decreciente de la
rapidez se calculó y se presenta graficamente  VI.

Tiempo de secado Si se desea calcular el tiempo de secado de un sólido en las
mismas condiciones para las cuales se ha determinado completamente una curva
del tipo de la mostrada en la figura 12.9, se necesita simplemente leer la diferencia
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en los tiempos que corresponden a los contenidos inicial y final de humedad me-
diante la curva.

Dentro de ciertos límites, algunas veces es posible calcular la apariencia de
una curva de rapidez de secado como la de la figura 12.10 para condiciones dife-
rentes a utilizadas en los experimentos. Con el fin de calcular el tiempo de secado
para una curva de este tipo, se puede hacer lo siguiente: por definición, la rapidez
de secado es

N=
--SS  dX

A d9
(12.2)

Reordenando e integrando en el intervalo de tiempo en que el contenido de hume-
dad cambia de su valor inicial X, a su valor final X,,

(12.3)

1. El periodo de rapidez constante. Si el secado tiene lugar completamente
dentro del periodo de rapidez constante, de forma que X, y X,  > X, y
N = N,,  la ecuación (12.3) se vuelve

8 = WG - X2)
AN,

(12.4)

2 . Elperiodo decreciente de la rapidez. Si tanto X, como X, son menores que X,,
de forma que el secado ocurre bajo condiciones cambiantes de N, se puede
hacer lo siguiente:
a) Caso general. Para cualquier forma de la curva decreciente de la rapidez,

la ecuación (12.3) puede integrarse gráficamente mediante la determina-
ción del área bajo una curva de UN como ordenada, X como abscisa,
cuyos datos se pueden obtener de la curva de rapidez de secado.

b) Caso especial. N es lineal en X, como en la regibn BC de la figura 12.10.
En este caso,

N=mX+b (12.5)

en donde m es la pendiente de la porción lineal de la curva y b es una cons-
tante. Sustituyendo en la ecuacion  (12.3) se tiene

8
SS  XI dX1-

IA x2 mX+b
(12.6)

Sin embargo, como NI = mX,  + b, N,  = mX2  + b y m = (N, - N,)/(X,
- X2),  la ecuación (12.6) se vuelve

8 = SS(XI  - X2) &l  = %(X, - X2)

A(N, - N,)  N, A Nrrl
(12.7)
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en donde IV,,,  es el promedio logarítmico de la rapidez IV,, al contenido de
humedad X, y N2  en XZ.

Con frecuencia, la curva decreciente de la rapidez total se puede tomar como
una línea recta entre los puntos C y E (Fig. 12.10). Con frecuencia, esto se supone
debido a la falta de datos. En este caso,

N = m(X - X’) =
N,(X - X’)

x
c

_ x*

y la ecuación (12.7) se vuelve

o _ WG - x*1 ,n XI - x*
NJ x, - x*

(12.9)

En-cualquier problema particular de secado, pueden intervenir tanto el pe-
riodo de rapidez constante como el decreciente según sean los valores relativos de
Xr, Xz y X,.  Deben escogerse las ecuaciones y los límites adecuados.

Ejemplo 12.3 Un lote del sólido para el cual la figura 12.10 es la curva de secado, se va a secar
de 25 a 6% de humedad en condiciones identicas  a aquellas para las cuales se aplica la figura. El
peso inicial del sblido  húmedo es 160 kg; la superficie que se va a secar es 1 m2/40  kg. Calcular
el tiempo para el secado.

SOLUCIÓN El peso total del lote no importa. SJA = 40. A 25% de humedad, Xt  = 0.25/(1  -
0.25) = 0.333 kg humedad/kg sólido seco. Observando la figura 12.10 se ve que interviene tanto
el periodo de rapidez constante como el decreciente. Los limites del contenido de humedad en
las ecuaciones para los diferentes periodos  se escogen de acuerdo con lo anterior.

Periodo de rapidez conetants De Xt  = 0.333 a X.  = 0.200. N,  = 0.30(10-3).
Ecuacion  (12.4)

0 = %(X, - K) = 40(0.333  - 0.200) = 17 730s
A Nc l(O.30 x 10-3)

Periodo decreciente de la  mpidu De X.  = 0.200 a Xa  = 0.064. Utiliaar  la ecuación
(12.3). La siguiente tabla se preparó a partir de los datos de la figura 12.10:

X 0.20 0.18 0.16 0.14 0.12 0.10 0.09 0.08 0.07 0.064

IdN 0.300 0.266 0.239 0.208 0.180 O.k50 0.097 0.070 0.043 0.025

; x 10-s 3.33 3.76 4.18 4.80 5.55 6.67 10.3 14.3 23.3 40.0

Se prepara una curva, no se muestra, con l/N como ordenada, X como abscisa y el area
bajo la curva entre X = 0.20 y 0.064 es 1 060. Ecuación (12.3):

~+1060)=42400s

Por lo tanto, el tiempo total de secado es lf 730 + 42 400 = 60 130 s = 16.7 h.
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En forma alternativa, puesto que la curva de secado es recta desde X = 0.20 hasta 0.10, se
puede utilizar la ecuación (12.7) en este rango de contenido de humedad,

.
g I Sdx, - 4d&

ND  -
40(0.20  - 0.10)

4%  - Nd l(O.30  - 0.15 x 10-q
ho.3o x 10-3  I 1* 5oo s

0.15 x 10-S

La integración grbfica en el rango X = 0.1 a 0.064, mediante la ecuación (12.3). proporciona
23 940 s adicionales, de forma que el tiempo decreciente de la rapidez es 18 500 + 23 940  =
42 440  s,

, Como &proxima&n, la rapidez decreciente puede representarse mediante una linea  recta
desde C hasta E (Fig. 12.10). El tiempo correspondiente decreciente de la rapidez es, mediante la
ccuaci611  (12.9).

0 - wx, - x*1  h x, - ñ*-I 40(0.20  - 0.05) 0.20 - 0.05

4 A x, - x* (0.30  x 10-3)($b.o64 - 0.05 = 47430s

MECANISMO DEL SECADO POR LOTES

Se van a considerar ahora con mayor detalle las diferentes partes de la curva de
rapidez de secado. Los conocimientos actuales respectivos permiten describir ra-
zonablemente bien el proceso de secado en el periodo de rapidez constante; sin
embargo, aun falta mucho para comprender los periodos  decrecientes de la
rapidez.

Secado por circulación tangencial

El periodo de rapidez constante. En este periodo, en el cual ocurre la evaporaci6n
superficial de la humedad no ligada, se ha demostrado que la rapidez de secado se
establece mediante un balance de las necesidades caloríficas para la evaporación y
la rapidez con la cual el calor alcanza la superficie. Considérese la sección de un
material que se está secando en una corriente de gas, como se muestra en la figura
12. ll. El sólido de espesor zs se coloca sobre un plato de espesor zM. Todo el con-
junto se sumerge en una corriente de gas secante con una temperatura T. y una
humedad Y masa humedad/masa  gas seco, que fluye con una velocidad de masa
G masa/tiempo(área).  La evaporación de humedad tiene lugar desde la superficie
superior, A, que está a una temperatura Ts.  La superficie que se está secando reci-
be calor de diferentes fuentes: (1) qc por convexión  desde la corriente gaseosa; (2)
qk por conducción a través del sólido; (3) qR por radiación directa de una superfi-
cie caliente a la temperatura TR,  como se muestra, todos expresados como un
flux, energía/tiempo(área  del sólido para la transferencia de calor). De acuerdo
con el mecanismo que se analizó antes, el calor que llega a la superficie por estos
métodos se elimina mediante la humedad evaporada, de forma que la temperatu-
ra superficial permanece constante en Ts.  Todo el mecanismo se parece al proceso
de temperatura de bulbo húmedo, complicado por la fuente adicional de calor.

La rapidez de evaporaci6n  y la temperatura superficial pueden entonces ob-
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Superficie radiante, caliente

uperficie de secado, A, Ts

uperficie que no se est8  secando, A.

&gm  12.11 Secado a rapidez constante.

tenerse mediante un balance de calor tq.  Si q representa el calor total que llega a
la superficie, entonces

4 = 4, + qR + qk (12.10)

Despreciando el calor necesario para sobrecalentar la humedad evaporada hasta
la temperatura del gas y considerando solo el calor latente de evaporación &,
entonces el flux de evaporación NC y el flux de flujo de calor esdn  relacionados

NA = q (12.11)

El calor recibido por convección en la superficie está controlado mediante el
coeficiente correcto de transferencia de calor por convección h,,

4, = WG - 0 (12.¡2)

El calor recibido por radiacibn  puede calcularse por los medios usuales PO*  55j;
también puede expresarse como un coeficiente de transferencia de calor hR t ,

qR  = ~(5.729 x lo-*)(  T; - 7”) - hR(  TR  - r,) (12.13)

h, =
~(5.729 x lo-*)(T;  - T,“)

TR - T,
(12.14)

f Las ecuaciones (12.13) y (12.14) es&  escritas para unidades SI: q R = W/m’; T = K; hr =
W/mZ  . K. Para qR = Btu/h . ft’;  T = R, h, = Btu/h . ft2  * “F, la constante = 1.730(10-4.
Nota: El valor tebrico  de la constante de Stefan-Boltzmann es 5.6693(10-*)  W/m2  * K4,  pero el
valor experimental aceptado es [‘OI  5.729(10-*).
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en donde e es la emisividad de la superficie que se está secando; TR  y T son las
temperaturas absolutas de las superficies radiantes y de la que se está secando. El
calor recibid; por convecci6n  y conducción a través del sólido puede calcularse
por los métodos usuales para la transferencia de calor a través de una serie de re-
sistencias,

qk = v,(T, - T,) (12.15)

en donde h,, el coeficiente de convección para el plato, puede tomarse general-
mente como el mismo coeficiente que para la superficie que se está secando; kM  y
ks son las conductividades térmicas del material del plato y del sólido que se está
secando; A, y A,,  la superficie que no se está secando y el área promedio del sóli-
do que se esta secando, respectivamente. Si se desea, a la ecuacibn  (12.16) puede
sumarse una resistencia térmica a la unión entre el sólido que se está secando y el
material del plato y un efecto de la radiacibn  hasta el plato.

Combinando las ecuaciones (12.1) y (12.10) a (12.15) se puede calcular la ra-
pidez de secado,

(hc  + ‘%)(T,  - T,> + h,z(T,~  - T,>
a = ky( Y, - Y) (12.17)

Debe conocerse la temperatura superficial para poder utilizar esta relación. Ésta
puede obtenerse considerando la parte izquierda de la ecuación (12.17); que pue-
de rearreglarse como

- T,) + ;(  TR  - T,) (12.18)
c

La relación hc/ky  aplicable al flujo de gases en la temperatura de bulbo húmedo
[ecuaciones (7.27) y (7.28)]  puede utilizarse para los fines presentes; para el siste-
ma aire-vapor de agua ya se mostr6  que esta relación es básicamente la misma
que el calor húmedo del gas&  Puesto que Ys es la humedad a saturación de\ gas que
corresponde a T cuando se está evaporando humedad no confinada, estas canti-
dades pueden encontrarse resolviendo la ecuación (12.18) simultáneamente con la
curva de humedad a saturación en una carta psicrométrica.

Si la conducción a través del sólido y los efectos de radiación están ausentes,
la ecuaci6n  (12.18) se reduce a la del termómetro de bulbo húmedo [ecuación
(7.26)J  y la temperatura superficial es la temperatura de bulbo húmedo del gas.
Las superficies que se están secando también están a la temperatura de bulbo hú-
medo, si el sólido se seca en toda la superficie en ausencia de radiación. Cuando
se colocan charolas o platos de material que se van a secar unos encima de otros,
como en las figuras 12.6 y 12.7, la mayor parte del sólido ~610  recibir8 radiación
del fondo de la charola que se encuentra inmediatamente encima del sólido a
menos que las temperaturas del gas sean muy elevadas, no es probable que sea
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muy importante esa radiacih.  Por lo tanto, es esencial no acentuar demasiado el
calor recibido por radiacibn cuando se realizan pruebas de secado sobre pares
únicos de platos.

Para elflujo  de gas paralelo a una superficie y confinado entre platos paralelos,
como entre los platos de un secador de platos, los coeficientes de transferencia h, y
kY se describen generalmente mediante el artículo 3, tabla 3.3. La aplicación de la
analogía de la transferencia de calor-masa, para Re, = 2 600 a 22 000, tiene como
resultado

jH (12.19)

en donde Re, = d.G/p;  d, es el dihmetro equivalente del espacio para el flujo de
aire. Con las propiedades del aire a 95 “C esto se transforma, en el sistema SI t

G0.71

h,  = 5.90-do.29
e

en donde, en un estudio detallado del secado de arena sobre platos [al> hS está
dado, en el sistema SI, por

h,  = 14.3G0.’ (12.20a)

Estas discrepancias pueden atribuirse a diferentes causas: diferente longitud de
“calma” delante de la superficie que se está secando 14’],  a la forma del vértice
principal de la superficie que se está secando L71  En ausencia de informach  más.
específica, se recomiendan las ecuaciones (12.19) y (12.20).

El flujo  de aire perpendicular a la superficie [37],  para G = 1 .Og  a 5.04
kg/m2  * s (0.9 a 4.5 m/s),  en el sistema SI $

h,  = 24.2G0.37 (12.21)

Las relaciones desarrolladas en las ecuaciones (12.17) a (12.21) permiten
calcular directamente la rapidez de secado durante el periodo de rapidez constante,
pero no deben considerarse como sustitutos totales de las mediciones experimenta-
les. Tal vez su mayor valor es que juntamente con los limitados datos experiàentales
sirven para predecir el efecto de cambiar las condiciones de secado.

Efecto de la velocidad del gas. Si la radiación y la conduccih  a través del
sólido son despreciables, Nc  es proporcional a @71 para el flujo paralelo
del gas y a @.37 para el flujo perpendicular. Si la radiación y la conducción
esthn presentes, el efecto del flujo del gas será menos importante.

t Para G = Ib,/h  ft’,  d, = pies, h, = Btu/h  . ft2  . “F, el coeficiente de la ecuación (12.20) es 0.0135.
$ Para G = 800 a 4 000 Ib,/h  . ft2  (3 a 15 ft/s)  y h. en Btu/h  * ft2.  OF,  el coeficiente de la ecuación

(12.21) es 0.37.
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@cto  de la temperatura del gas. Al aumentar la temperatura del aire aumenta
la cantidad TO - T,; por lo tanto, aumenta N,.  En ausencia de efectos de ra-
diacion, y despreciando la variación de X en rangos moderados de temperatu-
ra, NC  es directamente proporcional a T.  - Ts.

J$fkcto  de la humedad del gas. N,  varia directamente con Y, - Y; en consecuen-
cia, al aumentar la humedad disminuye la rapidez de secado. Generalmente,
en los cambios en Y y T.  intervienen cambios simultáneos de Tsy  Ys;  los efec-
tos se calculan mejor aplicando directamente la ecuación (12.17).

Efecto del espesor del sdlido  que se está secando. Si ocurre la conducción de
calor a través del sólido, las ecuaciones (12.15) y (12.16) indican valores mas
reducidos de NC  al aumentar el espesor del sólido. Sin embargo, la conduc-
cion de calor a través de las superficies de los bordes en las charolas y platos
puede ser una fuente importante de calor que aumente la rapidez de secado si
la superficie de los bordes es grande. Si las superficies que no se están secan-
do estAn  bien aisladas, o si el secado ocurre en todas las superficies del sMido,
N,  es independiente del espesor. El tiempo para el secado entre comeni-
dos fijos de humedad dentro del periodo de rapidez constante ser&  entonces
directamente proporcional al espesor.

Ejemplo 12.4 Un s6lido  cristalino insoluble humedo  con agua se coloca en una charola de 0.7
m (2.3 pies) por 0.7 m.  25 mm (1 pulg.) de profundidad, hecha de fierro galvanizado de 0.8 mm
(1/32  pulg.) de espesor. La charola se coloca en una corriente de aire a 65 “C, humedad 0.01 kg
agua/kg  aire seco, que fluye en forma paralela a la superficie superior e inferior a una velocidad
de 3 m/s (10 piesA).  La superficie superior del sólido esta colocada directamente hacia las
tuberias  calentadas con vapor, cuya temperatura superficial es 120 “ C (248 ‘F),  a una distancia
de la superficie superior de 100 mm (4 pulg.).

a) Calcular la rapidez de secado a rapidez constante.
6) Volver a calcular la rapidez si la charola estuviese completamente aislada del calor y si

no hubiese radiación de las tuberías de vapor.

!bLUCIõN a) Y = 0.01 kg agua/kg  aire seco, t0  = 65  OC.  El volumen húmedo del aire (iabla
7.1) es [0.00283  + O.tXM56(0.01)](65  + 273) = 0.972 d/kg  aire seco.

1.01
po  * densidad del gas = 0.972  = 1.04 kg/m3 G - 3(1.04)  - 3.12 kg/m’.  s

4 calculada -
4(sección  transversal para el flujo) 4(0.7)(0.1)

perimetro = (0.7 + 0.1)2  - o*175  m

Ecuación (12.20)

h, ., %%?.f? I 21.9  W/m2. K

(0.175p9

Tomar la emisividad del s61ido como e = 0.94. T. = 120 + 273 = 393 K. Considerar en forma
tentativa &como  38 OC,  Ta  = 38 + 273 = 311 K. Ecuacibn  (12.14):

hn *
oM(5.73  x lo-*)(3934  - 3113

393 - 311 - 9.51 W/ms.  K
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TomarA,  = A .= (0.7)2
m2; 4.

= 0.49 m2. El &rea de los lados de la charola = 4(0.7)(0.025)  = 0.07
= (0.7>3  + 0.07 = 0.56 m*  para el fondo y los lados (este m¿todo  de incluir la transfe-

rencia de calor a través de los lados es claramente una simplificaci6n,  que, sin embargo, resulta
adecuada para los fines presentes). Las conductividades termitas  son k,,  = 45 para el metal de la
charola; ks = 3.5 para el sólido humedo  t4s),  los dos en W/m - K. El 6ltimo  valor debe escogerse
cuidadosamente y no debe guardar una relación simple con la conductividad ya sea del s6lido
seco o de su humedad. r,, = 0.025 m, tu  = 0.0008 m.

1 0.49 o.ooos  0.49 0.025 0.49
v;‘21.9(0.56)+--+

- -
45 0.56 3.5 0.49

U, - 21.2 W/m2.  K

Elcalorhúmedodelaire(tabla7.1)esC,=  1005 + 1 Ogt(O.01)  = 1023.SyA,,enelvalortenta-
tivo de 38 “ C es 2 411.4 kJ/kg.

(Y, - 0.01)(2411.4  x ld)
-(l++$)

9.51
1023.8 (65 - 4) + 21.9(‘20 - 1,)

Esto se reduce a Y, = 0.0864 - 10.194(10-4)t,  ,que debe resolverse simult&amente  con la
curva de humedad a saturación de la carta psicromctrica  para aire-vapor de agua. La línea mar-
cada a sobre la figura 12.12 es la expresi6n  anterior, que interseca la curva de humedad a satura-
ci6n  en Y, = 0.0460, ts  = 39 “C,  la temperatura superficial, que esta  lo suficientemente cerca de
los 38 “ C estimados previamente para que no sea necesaria la iteración. A 39 “C,  x+ = 2 409.7
kJ/kg.  Ecuación (12.17):

NC  I (21.9 + 21.2)(65  - 39) + 9.51(120  - 39)
2409.7x l@

- 7.85 x lOe4  kg de agua evaporada/m2 ’ s

y la rapidez de evaporación es 7.S5(10-4)(0.49)  = 3.85(10-3 kg/s  6 3.06 lb,/h.

6) Cuando no hay radiación ni conducción de calor a traves  del sólido, la superficie que
se esta secando toma la temperatura de bulbo hlmedo  del aire. Para el sistema airoagua  a esta
humedad, las lineas  de saturaci6n  adiabatica de la carta psicrom¿trica  sirven como lineas de
bulbo humedo;  en la figura 12.12. la linea  b es la linea de saturación adiabatica a travts  del pun-
to que representa al aire (te  = 65 “C,  Y = 0.01). La línea interseca la curva de humedad a satu-
raci6n en la condición del bulbo hhmedo, ts  = 28.5 OC,  Y, = 0.025. A esta temperatura, X,  =
2 435.0 kJ/kg.  Ecuaci6n  (12.17):

N, -
MG3  - 4)

h
= 21.9(65  - 28.5)

2435 x ld
= 3.28 x 10e4kg/m2.s

y la rapidez de evaporaci6n  es 3.28(10-‘)(0.49)  = 1.609(10  ‘)kg/s  6 1.277 lb,,,/h.

Cuando el aire sufre un cambio considerable de temperatura y humedad al
pasar sobre el sólido (un cambio parecido al que se indica en el ejemplo 12.2),  di-
fiere la rapidez del secado-en la orilla delantera y trasera del sólido; esto puede
explicar en parte el secado no uniforme que se obtiene en los secadores de platos.
Esto puede evitarse parcialmente con la reversión del flujo de aire.

Movimiento de la humedad dentro del sólido Cuando ocurre la evaporación su-
perficial, debe haber un movimiento de la humedad desde el interior del sólido
hasta la superficie. La naturaleza del movimiento modifica el secado durante el
periodo decreciente de la rapidez. Con el fin de apreciar la naturaleza diversa de
las porciones observadas en el periodo decreciente de la rapidez de la curva de se-
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0.08

Temperatura, .C

Figura 12.12 Solucih  al ejemplo 12.4.

cado,  se analizarán brevemente algunas de las teorías expuestas para explicar el
movimiento de la humedad y la relación de éstas con las curvas de decaimiento de
la rapidez.

Difusión del líquido La difusión de la humedad líquida puede derivarse de
los gradientes de concentraci6n  entre el interior del sólido, donde la concentra-
ción es alta, y la superficie, donde es baja. Estos gradientes se fijan durante el
secado de la superficie. Este método de transporte de la humedad se limita pro-
bablemente a los casos en que se forman soluciones sólidas de una sola fase con la
humedad, como en el caso del jabón, goma, gelatina y similares, y en ciertos casos
en que se está secando la humedad ligada, como en el secado de las últimas partes
de agua en arcillas, harina, textiles, papel y madera t19].  El mecanismo general de
este proceso se describe en el capítulo 4. Se ha descubierto que la difusividad de la
humedad generalmente decrece con rapidez al decrecer el contenido de humedad.

Durante el periodo de rapidez constante de secado de estos sólidos, la con-
centración de humedad superficial se reduce, pero la concentraci6n en el interior
del sólido permanece elevada. Las altas difusividades resultantes permiten que la
humedad se mueva hasta la superficie tan rápido como se evapora y la rapidez de
secado permanece constante. Cuando aparecen manchas secas debido a la pro-
yección de partes del sólido en la película gaseosa, se tiene un periodo de evapora-
ción superficial no saturada. Al final, la superficie se seca hasta el contenido de
humedad en el equilibrio para el gas predominante. El secado posterior sólo suce-
de a flujos que están completamente controlados por las rapideces de difusibn
dentro del s6lido, puesto que éstas son lentas a contenidos bajos de humedad. Si
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X = kg de humedadlkg  de sólido seco

Figura 12.13 Periodo de rapidez de decreciente
controlado por la difusión.

el secado inicial a rapidez constante es muy rapido, quiza no aparezca el periodo
de evaporacion superficial no saturada; el periodo decreciente de la rapidez
controlado por la difusión empieza inmediatamente después de que termina el pe-
riodo de rapidez constante t4sj, como en la figura 12.13.

En muchos casos de secado, en donde el mecanismo de difusión explica satis-
factoriamente la rapidez de secado como funcion del contenido de humedad pro-
medio, la distribución de humedad dentro del sólido en las diferentes etapas del
secado no se asemeja a este mecanismo Ll91 38j. La aplicabilidad superficial del me-
canismo de difusion es entonces aparentemente accidental.

Movimiento capilar [as  19*  38*  42*  561. La humedad no ligada en solidos granu-
lares y porosos como arcillas, arena, pigmentos para pinturas y similares, se
mueve a traves de los capilares e intersticios de los solidos mediante un mecanis-
mo en que interviene la tensibn superficial; además, se mueve de la misma forma
que el aceite se mueve a través de la mecha de una lámpara. Los capilares se ex-
tienden desde pequeños recipientes de la humedad en el sólido hasta la superficie
que se está secando. Conforme el secado continúa, al principio la humedad se
mueve por capilaridad hasta la superficie, con la suficiente rapidez para mantener
una superficie uniformemente húmeda; la rapidez de secado es constante. El agua
es reemplazada por aire que entra en el sólido a través de las relativamente pocas
aberturas y rupturas. Finalmente, la humedad superficial se lleva hasta los espa-
cios entre los gránulos de la superficie, el área húmeda en la superficie decrece y
continúa el periodo de secado de la superficie no saturada. Al final, los recipientes
abajo de la superficie se secan, la superficie líquida queda en los capilares, la eva-
poración sucede abajo de la superficie en una zona o plano que gradualmente se
va haciendo mas profunda en el solido y ocurre el segundo periodo decreciente de
la rapidez. Durante este periodo la difusión del vapor dentro del sólido ocurre
desde el lugar de la evaporación hasta la superficie.
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En el caso de ciertas pastas que se secan en charola, la adhesión de la torta
húmeda al fondo de la charola tal vez no permita la ventilación de los pasajes de-
bajo de la superficie mediante el gas. Esto puede originar curvas del tipo mostra-
do en la figura 12.14. En este caso, el periodo usual de rapidez constante predo-
mina durante a. Cuando la humedad de la superficie se agota primero, el líquido no
puede llevarse hasta la superficie mediante la tensión en los capilares, porque
no puede entrar aire a reemplazar al líquido, la superficie humeda  recede en los
capilares y la rapidez decrece durante b. Por último, como el s6lido  se rompe, se
admite aire para reemplazar al líquido, con lo cual la acción de los capilares lleva
al líquido a la superficie; la rapidez aumenta nuevamente, como en c.

Difusión del vapor [42j Si el calor se proporciona especialmente a una su-
perficie de un sólido, mientras se realiza el secado en otra superficie, la hume-
dad puede evaporarse debajo de la superficie y difundirse como vapor al exterior. Las
partículas de humedad en los sólidos granulares, que se han aislado de la porción
principal de la humedad que fluye a través de los capilares, puede tambien  evapo-
rarse debajo de la superficie.

Premióa Debido al encogimiento de las capas externas de un sólido durante el
secado, la humedad puede exprimirse de la superficie.

De ordinario, ~610  es posible especular acerca de cual de los mecanismos es
apropiado para un s6lido  particular; se debe confiar en un tratamiento mas o
menos empírico de las rapideces  experimentales de secado.

Secado de la superficie no saturada Durante este periodo, la rapidez de secado N
generalmente variara en forma lineal con el contenido de humedad X. Como el
mecanismo de evaporaci6n  durante este periodo es el mismo que en el periodo de

(c)
/’

b)

Figura 12.14 Efecto de la adhesibn de la pasta que se
L está secando en la charola [por Emst, et al.: Ind.  Eng.

X = kg de humedadlkg  de s6lido  seco Chem.,  30, 1 119 (1938)].
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rapidez constante, los efectos de variables como la temperatura, humedad y velo-
cidad del gas y espesor del sólido, son los mismos que el secado a rapidez
constante.

En algunos casos, este periodo puede constituir el total del secado durante el
periodo decreciente de la rapidez y originar una curva del tipo mostrado en la fi-
gura 12.15. Entonces, se aplican las ecuaciones (12.8) y (12.9). Combinando las
ecuaciones (12.2),  (12.8) y (12.17),

dX--= kyA(X  - X’)(  Y, - Y)

dt3 wk - x*1
(12.22)

Obsérvese que S, = zs,4qs, y si se deja que ku  = AG),  se tiene

dX--SB
de

f(G)(X - X*)(Yx - Y) = alf(G)(X  - X*)(  y,  - y)  cl2 23j
ZsPsW,  - x*1 zs

en donde (Y  = cte. Algunas veces esta expresión se,utiliza como una descripción
empírica de las rapideces  de secado en estos casos. En forma alternativa, si el
tiempo se define como el tiempo en que el contenido en humedad es X, la
ecuación (12.9) se transforma fácilmente en

ln x - x+ -N$
x, - x* = pszs(Xc  - X’)

(12.24)

la cual sugiere que los datos del periodo decreciente de la rapidez de esta naturale-
za, al ser graficados,  dararr una línea recta, línea a,  sobre las coordenadas
semilogarítmicas de la figura 12.16. Si las pruebas de secado se hacen en las
mismas condiciones para muestras de diferente espesor, de forma que el calor
sólo se aplique al solido a través de la superficie que se está secando, las pendientes
de estas líneas en las gráficas serán proporcionales a - l/~. El tiempo de secado

X = kg de humeda-dlkg  de sólido seco Figura 12.15 Rapidez decreciente lineal.
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0.6

0 . 1 .
-#J  = tiempo de secado

Figura 12.16 Tratamiento
empirico  de los datos de rapidez
decreciente (u)  N varía lineal-
mente con log (X  - X*);  (b) ra-
pidez decreciente controlada por
la difusión.

entre contenidos fijos de humedad es, entonces, directamente proporcional al es-
pesor del sólido.

La difusión interna como paso limitante Si se desarrolla un periodo de secado
en donde la difusión interna de la humedad controla la rapidez, se puede esperar
que las variables que modifican los coeficientes de transferencia de calor o de
masa del gas, no alteren la rapidez de secado. Las rapideces de secado deben ser
independientes de la velocidad del gas; la humedad sólo sera importante mientras
controle la concentración de humedad en el equilibrio. Cuando se prepara una
gráfica semilogarítmica (Fig. 12.16) para los datos de secado de este tipo, la curva
b que se obtiene se parece a la curva de la figura 4.2. Para una placa, las curvas
deben ser básicamente rectas a valores de la ordenada menores de 0.6, con pen-
dientes proporcionales a - l/& El tiempo de secado entre contenidos fijos de
humedad debe ser proporcional al cuadrado del espesor. Puede haber discrepan-
cias, porque es posible que la distribución inicial de la humedad no sea uniforme
en todo el sólido, si se tiene un periodo de secado antes del periodo en que controla
la difusión y debido a que la difusividad varia con el contenido de humedad.

Se han hecho esfuerzos por describir las rapideces de secado en el periodo
decreciente de la rapidez mediante coeficientes globales de transferencia de calor
y de masa t341,  pero no han resultado demasiado exitosos debido a que las resisten-
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cias individuales a la transferencia cambian en el solido durante el curso del seca-
do. Existen diferentes expresiones para el tiempo del secado en el periodo decre-
ciente de la rapidez para diferentes tipos de solidos t301.

Contenido critico de humedad Los datos existentes indican que el contenido
crítico promedio de humedad para un tipo dado de solido depende de la con-
centración de humedad superficial. Si el secado durante el periodo de rapidez
constante es muy rápido y si el sólido es grueso, entonces se desarrollan gradien-
tes de concentración grandes dentro del sólido y el periodo decreciente de la rapi-
dez empieza en elevados contenidos de humedad promedio. Generalmente, el
contenido de humedad crítica aumenta al aumentar la rapidez de secado y el espe-
sor del sólido. De ordinario esto se debe medir experimentalmente. McCormick  t3~]
lista valores aproximados para muchos solidos industriales.

Secado por circulación transversal

Cuando un gas pasa a través de un lecho de solidos granulares húmedos, puede
resultar tanto un periodo de rapidez constante como un periodo decreciente de la
rapidez; asimismo, las curvas de rapidez de secado pueden parecerse bastante a
la que se muestra en la figura 12.10 t3u.  Considerese el caso en que el lecho de soli-
dos tienen un espesor apreciable con respecto al tamaño de las partículas, como
en la figura 12.17 .~1  La evaporación de la humedad no contenida hacia el gas
ocurre en una zona relativamente estrecha que se mueve lentamente a través del
lecho; a menos que el lecho se caliente internamente, el gas que sale de esta zona
está, para todos los fines prácticos, saturado a la temperatura de saturación
adiabática del gas entrante. Esta temperatura también es la temperatura superfi-
cial de las partículas húmedas. La rapidez de secado es constante mientras la zona
esté completamente dentro del lecho. Cuando la zona alcanza al principio el final
del lecho, la rapidez de secado empieza a decaer debido a que el gas ya no sale en

l Gas

1
H

Zona de secado de
la humedad retenida

>

Zona de secado de la
humedad no retenida

Zona de concentración
inicial de la humedad

G a s
Figura 12.17 Secado por circulación transversal de
lechos espesor de sblidos.

e
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una condición saturada. En otras palabras, una onda de desorcidn  pasa a través
del lecho y la situación es muy parecida a la que se describió para la elución  en
lechos fijos (Cap. Ll).  Sin embargo, lo que interesa es el contenido de humedad
del sólido y no los cambios de concentración que ocurren en el gas saliente. En el
caso de lechos delgados compuestos de partículas grandes, desde el principio
el gas sale insaturado del lecho pl]; empero, mientras cada una de las superficies
de las partículas permanezca completamente húmeda, se tendrá un periodo de ra-
pidez constante, Entonces el periodo decreciente de la rapidez empieza cuando se
termina la humedad superficial.

La rapidez de secado de la humedad no ligada [ll. Considérese un lecho de
sección transversal uniforme como en la figura 12.17, alimentado con un gas
de humedad Y, a un flujo Gs  masa gas seco/(tiempo)(área  secci6n transversal del
lecho). La rapidez máxima de secado N,, ocurrirá si el gas que sale del lecho está
saturado a la temperatura de saturación adiabática, con humedad Y,

N máx = Gs( Ys, - Y,) (12.25)

en donde N está expresada como masa de humedad evaporada/(tiempo)@rea  de
la sección transversal del lecho). En general, el gas saldrá del lecho a una hume-
dad Y,;  la rapidez instantanea  de secado es

N = G,(  Y,  - Y,) (12.26)

Para una sección diferencial del lecho, en donde el gas sufre un cambio de hume-
dad dY y sale a una humedad Y, la rapidez de secado es

dN = G,dY  = k,dS(  Y, - Y ) (12.27)

en donde S es la superficie interfacial por unidad de área de la sección transversal
del lecho. Sea a la superficie interfacial por unidad de volumen de lecho cuyo es-
pesor es zs,

dS  = a dz, (li.28)

y la ecuación (12.27) se vuelve

I ~2 dY
/

IS k,a dz,

Y , Y, - Y =  o Gs

In y,, - Yl kY%
ysa  - y2

= N,‘. = G
S

(12.29)

(12.30)

en donde Nm  es el número de unidades de transferencia en el lecho. Esta ecuación
es la misma que la ecuación (7.57) desarrollada para una situación similar. La
fuerza motriz media para la evaporación es, entonces, la media logarítmica de Y,
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- Yl Y y, - Yz,  de acuerdo con la ecuación (7.61). Combinando fas ecuaciones
(12.29, (12.26) y (12.30),

N y2 - y,
-=L-y~=l-

Ka - y2
N* ysa  - y,

3 1 - e-h = 1 - ,-ha/%

(12.31)

La ecuación (12.31) proporciona la rapidez de secado A’, si pueden determinarse
los valores k# o N-. Éstos pueden establecerse para ciertos casos como sigue:

1. Partículas pequefias  (10 a 200 mallas, o 2.03 a 0.074 mm de diámetro) con
respecto al espesor del lecho (mayor de ll .4 mm secado de la humedad no li-
gada desde la superficie de partículas no porosas 1’).  Para este caso, t la rapi-
dez constante esta dada por N,,  [ecuación (12.25)].  La ecuación (12.31)
puede utilizarse tanto para la rapidez constante como para el periodo decre-
ciente de la misma, puesto que a contenidos elevados de humedad el termino
exponencial es despreciable. La superficie interfacial a varía con el contenido
de humedad y es mas conveniente expresar Nto  empíricamente como $

(12.32)

2.

en donde dp es el diámetro de la partícula, y oS  es la densidad aparente del
lecho, masa Mido seco/volumen. El secado transversal en estos lechos en el
equipo ordinario puede involucrar una caída de presión del flujo del gas de-
masiado alta para fines practicos, en especial si las partículas son muy pe-
queñas. El secado en estos lechos se hace en filtros giratorios continuos (seca-
dores de filtro de cristal).
Partículas grandes (3.2 a 20 mm de diámetro) en lechos estrechos (10 a 64 mm
de espesor); secado de la humedad no contenida de partículas porosas o no
porosas. Durante el periodo de rapidez constante, el gas sale insaturado del
lecho; la rapidez constante de secado está dada por la ecuación (12.31). Con
este fin, ku  está dada por

jDGsk, = -
SC2/’

(12.33)

t En lechos de solidos finamente empacados que contienen un gran porcentaje de liquido, el
liquido esta muy forzado entre las partículas s6lidas  mediante un proceso mecánico cuando el gas se
fuerza a travts  del lecho. Wase,  en particular, Brownell y Katz,  Chpm.  Eng.  Progr., 43,537,601,703
(1947). Sólo se eliminan las últimas trazas de humedad en el proceso que se considera aquí.

$ La ecuacion  (12.32) es empirica;  se utiliza con unidades SI (kg, m, s). Para unidades de ft, lb,y h.
el coeficiente es 1.14.
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y a su vez j, resulta de las primeras dos entradas en el artículo 7, tabla 3.3. La su-
perficie interfacial puede tomarse como la superficie de las partículas. Para el se-
cado del agua con aire en solidos, Sc = 0.6. Existen datos experimentales adi-
cionales en un gran número de materiales preformados t3rj. Durante el periodo
decreciente de la rapidez, la resistencia interna al movimiento de la humedad
puede ser importante; no hay un tratamiento general. En muchos casos t3*]  se en-
cuentra que son útiles las graficas  semilogarítmicas de la forma de la figura 12.16.
Si la línea sobre esta gráfica es recta, se aplican las ecuaciones (12.8) y (12.9).

Secado de la humedad ligada Para describir este tipo de secado, puede hacerse
alguna adaptación de los métodos utilizados para la adsorción en lechos fijos
(Cap. ll). Sin embargo, no hay experimentales que confirmen esas adaptaciones.

Ejemplo 12.5 Una torta de un precipitado cristalino se va a secar pasando aire a través de la
torta. Las particulas  de la torta no son porosas; su diftmetro  promedio es de 0.20 mm; puesto
que son insolubles en agua, tienen un contenido despreciable de humedad en el equilibrio. La
torta tiene 18 mm de espesor y la densidad aparente es 1 350 kg sólido seco/m3  (85 lb,/ft’).  Se
va a secar desde 2.5 hasta 0.1% de humedad. El aire va a entrar a la torta a 0.24 kg aire
seco/s(m2  seccibn  transversal lecho)( = 177 lb,/h ft’),  a una temperatura de bulbo seco de
32 “C  y 50% de humedad. Calcular el tiempo para el secado.

SOLUCIÓN  X,  = 0.025/(1  - 0.025) = 0.0256 kg agua/kg  s6lido  seco; X2 = O.OOl/(l  - 0.001)
= 0.001001. De acuerdo con la figura 7.5, Yr = 0.0153 kg agua/kg  aire seco; t..  = 24 “C  (la
temperatura de saturación adiabática) y Y,. = 0.0190 kg agua/kg  aire seco. G,  = 0.24 kg aire
seco/m2  1 s.

G aprox. pr. = 0.24 + 0.24(0.0153  + 0.0190)
2 = 0.244 kg aire seco/m2  . s

Ecuación (12.26): NM = 0.24(0.0190  - 0.0153) = 8.88(10-3 kg evap./m2. s;  zS = 0.018 m;
dp  = 2(10V4)  m; oS  = 1 350 kg/m3.  La viscosidad del aire a (32 + 24)/2  = 28 “C  es 1.8(10e5)
kg/m . s.

d,oG-= (2 x 10-~)(0.244)  =  271

P 1.8 x 10-s ’

Ecuación (12.32):

4~ -
0.273

(2 x lo+.35
(2.71)"~2'5[X(1350)(0.018)]o~"  = 5l.37Xo.64

Ecuaci6n  (12.31):

N = (8.88 x 10w4)[ 1  - exp ( -5l.37Xo.64)]

Esto proporciona los siguientes valores de N, kg agua evap/m2.  s para valores de X dentro del
rango de interés. Estos valores son las coordenadas de la curva de rapidez de secado.

X 0.0256 0.02 0.015 0.010 0.008 0.006 0.004 0.002 0.001

N x 10’ 8.815 8.747 8.610 8.281 8.022 7.609 6.898 5.488 4.092

El cálculo del tiempo de secado requiere un valor de la integral j dX/N, de acuerdo con la
ecuaci6n  (12.3),  entre XI  y X2.  Ésta puede evaluarse de modo numérico, o graficamente  a partir
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de una grafica de l/N VS. X. La integral = 31.24. Puesto que WA = eS&  = 1 35qO.018)  =
24.3 kg s6lido  seco/m2,  el tiempo para el secado, mediante la ecuaci6n  (12.3),

0 - 24.3(31.24)  = 759 s = 12.7 min

Ejemplo 12.6 Se van a secar unas lentejas de catalizador porosas y húmedas, cuya forma es de
pequenos  cilindros; tienen 13.5 mm de diametro, 13.0 mm longitud. Se secaran medlante un se-
cador de circulación transversal. Las lentejas se van a colocar en lechos de 50 mm de profundi-
dad, sobre mallas y se van a secar con aire que fluye a 1.1 kg aire seco/s (m2  sección transversal
lecho); el aire entra a una temperatura de bulbo seco de 82 “C, humedad 0.01 kg agua/kg  aire se-
co. La densidad aparente del lecho es 609  kg sólidos secos/m’;  la superficie de la partícula es 280
m2/m3  de lecho. Calcular la rapidez de secado, y la humedad y temperatura del aire que sale del
lecho durante el periodo de rapidez constante.

SOLUCION Y, = 0.01 kg agua/kg  aire seco y de la figura 7.5, Y,.  = 0.031 a la temperatura de
saturación adiabática correspondiente, 32 “C. Gs  = 1.1 kg aire seco/m2  . s; el promedio aprozi-
mado G = 1.1 + l.l(O.031  + 0.01)/2  = 1.123 kg/m’ . s. La viscosidad promedio aproximada
del aire es l.9(10m5)  kg/m . s.

La superficie de cada partícula = ~(0.0135)~(2)/4  + *(0.0135)(0.0130)  = 8.376(10-‘)
m2. El diametro de una esfera de la misma area = dp = [8.376(10-4)/x]o.5  = 0.01633 mm. a =
280 m2/m3;  Za  = 0.050 m.

El numero de Reynolds para las partículas (Re” del artículo 7, tabla 3.3) = d,G/p  =
0.01633(l.123/l.9(10-5) = %5.  e = fracción vacia (vease  la tabla 3.3) = 1 - d,u/6 = 1 -
0.01633(280)/6  = 0.237. Por lo tanto, j, = (2.06/e)Re”-0.57’  = 0.1671. Sc para aire-vapor de
agua = 0.6. Ecuaci6n  (12.33):

k, I 0.1671(1.1)
(0.6)2'3

= 0.258 kg H20/m2.  s . AY

k+sNIo - - -
GS

0.258(280)(0.050)  I 328
1.1

Ecuación (12.25)

N,,  = G,(Y,  - Y,) - l.l(O.031  - 0.01) = 0.0231 kg/m2- s

Ecuaci6n  (12.31):

N Y2 - 0.01
0.0231=  0.031 - 0.01 - 1 - exp (-3.28)

Por lo tanto, N = 0.0222 kg agua evaporada/m2  *s en el periodo de rapidez constante; Y2
= 0.0302 kg agua/kg  aire seco para el aire saliente. De acuerdo con la curva de saturaci6n
adiabirtica  de la figura 7.5, la temperatura respectiva del aire saliente, para el gas entrante, es
33.0 “C.
Puesto que:

SS- - pszs - 600(0.050)  = 30 kg sblido  seco/m2
A

entonces, ecuaci6n  (12.2):

-dX NA 0.0222-I-I-
uf2 SS 30

= 7.4 x lO.-4 kg H20/s(kg sólido seco)

Esto se considerará únicamente como una estimacibn.  que debe verificarse mediante pruebas de
rapidez de secado.
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SECADO CONTINUO

1 El secado continuo ofrece las ventajas siguientes: generalmente el equipo necesa-
rio es pequeflo en comparación con la cantidad de producto; la operación se in-
tegra fácilmente con la fabricación química continua, sin necesidad del almacena-
miento intermedio; el producto tiene un contenido más uniforme de humedad, y
el costo de secado por unidad de producto es relativamente pequetlo. Como en el
caso del secado por lotes, la naturaleza del equipo que se utiliza depende bastante
del tipo de material que se va a secar. Pueden utilizarse el secado directo o indi-
recto y algunas veces los dos.

En muchos de los secadores directos que se van a describir, el sólido se
mueve a través del secador mientras que esta en contacto con una corriente móvil
de gas. El gas y el sólido pueden fluir en paralelo o a contracorriente; asimismo,
el gas puede fluir tangencia)mente  a la trayectoria del sólido. Si el calor no se
proporciona dentro -del secador ni se pierde hacia el entorno, la operacibn  es
adiabática; entonces, el gas perderá calor sensible y se enfriará mientras la hume-
dad evaporada absorbe calor latente de evaporación. Si el calor se proporciona
dentro del secador, el gas puede mantenerse a temperatura constante.

En la operación adiabática a contracorriente, el gas más caliente está en con-
tacto con el sólido más seco; por lo tanto, el sólido descargado se calienta a una
temperatura que se puede aproximar a la del gas entrante. Esto proporciona el se-
cado mas rapido;  en efecto, especialmente en el caso de la humedad ligada, las úl-
timas trazas son las más difíciles de eliminar y esto se hace mas rapidamente  a
temperaturas elevadas. Por otra parte, el sólido seco puede descomponerse al ca-
lentarse a altas temperaturas. Ademas, el sólido descargado caliente acarreará
considerable calor sensible, con lo cual se disminuye la eficiencia térmica de la
operación de secado.

En la operación adiabática en paralelo, el sólido húmedo se pone en contacto
con el gas más caliente. Mientras esté presente la humedad superficial no conteni-
da, el s6lido  se calentará tinicamente  a la temperatura de bulbo húmedo del gas;
por esta razón, aun los sólidos sensibles al calor pueden secarse con frecuencia
mediante un gas bastante caliente en flujo paralelo. Por ejemplo, un gas combus-
tible típico que se obtiene de la combustión de un combustible, que puede tener
una humedad de 0.03 kg vapor de agua/kg  gas seco a 430 “C, tiene una tempera-
tura de bulbo húmedo de sólo, aproximadamente, 65 “C. En cualquier caso, la
temperatura de bulbo húmedo nunca puede exceder el punto de ebullición del
líquido a la presi6n  predominante. En la salida del secador, el gas se ha enfriado
considerablemente; no se daña el sólido seco. En los casos en que el sólido no
debe secarse completamente, el flujo en paralelo tambien  permite un mayor control
del contenido de humedad del sólido descargado, porque así se controla la canti-
dad de gas que pasa a través del secador; en consecuencia, también se controla su
temperatura de salida y humedad. Por esta razbn,  también se utiliza para evitar el
endurecimiento y otros problemas asociados con el secado por lotes.
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Secadores de túnel

Estos secadores directos son básicamente adaptaciones del secador de cami6n
para la operación continua. Consisten en túneles relativamente largos a travts de los
cuales se mueven camiones cargados con platos llenos del sólido que se va a
secar, en contacto con una corriente de gas para evaporar la humedad. Los camio-
nes pueden empujarse continuamente a través del secador mediante una cadena
móvil, a la cual se encuentran unidos. En un arreglo simple, los camiones car-
gados se introducen periódicamente por uno de los lados del secador, mientras
cada camión se desplaza al anterior hacia el otro lado. El tiempo de residencia en
el secador debe ser lo suficientemente grande como para reducir al valor deseado el
contenido de humedad del sólido. Para operaciones a temperaturas relativamen-
te bajas, generalmente se calienta el gas mediante aire calentado con vapor; ahora
bien, para temperaturas mas elevadas y especialmente para productos que no ne-
cesitan mantenerse escrupulosamente limpios, se puede utilizar el gas de combus-
tión producido por la combustión de un combustible. Puede utilizarse el flujo en
paralelo o a contracorriente del gas y del sólido; en algunos casos, ventiladores
dispuestos a lo largo de los lados del túnel soplan el gas a través de los camiones
en flujo tangencial. La operación puede ser básicamente adiabática o el gas puede
calentarse con espirales de calentamiento a lo largo de su trayectoria a traves del
secador; en este caso, la operacibn  puede ser básicamente a temperatura constan-
te. Parte del gas puede reciclarse, como en el caso de los secadores por lotés, para
economizar calor. Es posible utilizar los secadores de tipo túnel para cualquier
material que pueda secarse sobre platos: cristales, tortas de filtración, pastas, ce
rarnica  y similares.

Hay muchas modificaciones del secador de túnel que son basicamente
iguales en el principio, pero diferentes en el disefio de los detalles, debido a la na-
turaleza del material que se está secando. Por ejemplo, las madejas de estambre
pueden suspenderse en perchas o caballetes que se mueven a través del secador de
túnel. Los cueros se pueden extender en armaduras que cuelgan de cadenas con-
ductoras que pasan a través del secador. Los materiales en hojas continuas, como
tela, pueden moverse bajo tensión a través del secador, como en un cinturón con-
tinuo sobre una serie de rodillos, o pueden colgarse en festones en caballetes mó-
viles, si es que se desea secarlos en ausencia de tensión.

” Secadores de tipo turbo (base rotatoria)

Los s6lidos que generalmente pueden secarse sobre platos, como materiales en
polvo o granulares, lodos y pastas pesadas, sólidos en perlas o cristalinos, pueden
secarse en forma continua en un secador de tipo turbo, una forma de secador di-
rectotE  más sencillo de estos, se muestra en la figura 12.19;El  secador tiene una
serieX!le  platos anulares arreglados en un eje vertical. Éstos giran lentamente (de
unas cuantas revoluciones a 60 rps) alrededor de un eje vertical. Cada plato tiene
una ranura, lo mismo que un rastrillo nivelador para esparcer el sólido. El sólido
se alimenta por la parte superior y se esparce sobre el plato superior, hasta un es-
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Figura 12.18 Secador del tipo turbo
( Wyssmont Co., Inc.)

pesor uniforme; al girar el plato, el sólido se empuja por la ranura mediante un
rastrillo de rodillo separado y cae al siguiente plato. De esta forma, mediante el
giro, al ser esparcido sobre cada plato, el sólido continúa hasta el punto de des-
carga en el fondo del secador. El gas de secado fluye en forma ascendente a través
del secador, circula sobre los platos mediante el giro lento de los ventiladores de
turbina y se vuelve a calentar mediante tuberías de calentamiento interno, como
se muestra. La rapidez de secado será mayor que la experimentada en un secador
de túnel equipado con platos, debido a la frecuente carga del sólido sobre cada
plato(z).  Otros arreglos son posibles: el calentamiento externo del gas, la recircu-
lacion del gas y rearreglos para la recuperación de los disolventes evaporados. En
algunas instalaciones, el sólido se acarrea sobre una banda sinfín movil, que está
unida alrededor de un eje vertical del secador en una espiral de tipo tornillo, bas-
tante estrecha. Estos secadores generalmente se construyen en tamaños que
varían desde 2 a 6 m (6 a 20 ft) de diámetro y 2 a 7.5 m (6 a 25 ft) de altura. Se han
hecho algunas instalaciones tan altas como 18 m (60 ft).

Secadores de circulación transversal

Los sólidos granulares pueden arreglarse en lechos delgados para la circulación
transversal del gas; si es necesario, las pastas y tortas de filtracibn  se pueden pre-
formar en gránulos, lentejas o fideos, como se describió en el caso de los secado-
res por lotes. En el secador de circulación transversal continua de la figura
12.19 [201,  el sólido es esparcido hasta una profundidad de 38 a 50 mm sobre una
banda sinfín móvil que pasa a través del secador. La banda está hecha de platos
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U Transportado!

Figura 12.19 Secador de circulación transversal continua (acarreador único) con extrusor de rodillos
(Proctor and Schwartz,  Inc.).

perforados o alambradas cubiertas en pequefias secciones para evitar la ruptura
debido a la flexión ininterrumpida de la alambrada. El aire caliente se sopla
mediante ventiladores a través del sólido; por lo general, en forma ascendente a
través del sblido húmedo, y en forma descendente después de obtenido el secado
inicial. En esta forma, se logra una concentración de humedad más uniforme en
todo el lecho. Comúnmente, la mayor parte del gas se recircula y una parte se
descarta continuamente en cada posición del ventilador en el secador. Para mate-
riales que permiten el flujo del gas a través del lecho, tal como se muestra, el secado
es mucho más rApido  que para los secadores de tipo túnel con platos.

Secadores rotatorios

Forman un grupo muy importante de secadores; son adecuados para manejar
materiales granulares de flujo libre que pueden arrojarse sin temor de romperlos.
En la figura 12.20 se muestra uno de estos secadores, un secador de aire caliente di-
recto a contracorriente. El sólido por secar se introduce continuamente en uno de
los extremos de un cilindro giratorio, como se muestra, mientras que el aire ca-
liente fluye por el otro extremo. El cilindro está instalado en un pequeño ángulo
con respecto a la horizontal; en consecuencia, el sólido se mueve lentamente a tra-
vés del aparato. Dentro del secador, unos elevadores que se extienden desde las
paredes del cilindro en la longitud total del secador levantan el sólido y lo riegan
en una cortina móvil a través del aire; así lo exponen completamente a la acción
secadora del gas. Esta acción elevadora también contribuye al movimiento hacia
adelante del sólido. En el extremo de alimentación del sólido, unos cuantos eleva-
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Figura 12.20 Secador de aire caliente de Raggles-Coles XW, fabricado por Hurdinge  Co., Inc.

dores espirales pequeflos ayudan a impartir el movimiento inicial del sólido hacia
adelante, antes de que este  llegue a los elevadores principales. Es obvio que el só-
lido no debe ser pegajoso ni chicloso, puesto que podría pegarse a las paredes del
secador o tendería a apelotonarse. En estos casos, la recirculación de una parte
del producto seco puede permitir el uso de un secador rotatorio.

El secador puede alimentarse con gas de combustible caliente y no con aire;
además, si el gas sale del secador a una temperatura lo suficientemente alta, al ser
descargado a través de un montón de aire puede proporcionar una corriente de
aire natural adecuada que proporcione el gas suficiente para el secado. Sin em-
bargo, de ordinario, se utiliza un ventilador de extraccion  para jalar el gas a tra-
vés del secador, porque así se obtiene un control más completo del flujo de gas. Se
puede interponer un recolector de polvo, del tipo de ciclón, filtro o de lavado
entre el ventilador y el gas saliente. También puede ponerse un ventilador de
empuje en la entrada del gas; de esta forma se mantiene una presión cercana a la
atmosférica en el secador; éste previene la fuga de aire frío en los extremos de
almacenamiento del secador; si la presi6n está bien balanceada, la fuga hacia el
exterior también puede reducirse al mínimo.

Los secadores rotatorios se fabrican para diversas operaciones. La clasifica-
ci6n  siguiente incluye los tipos principales.

1 . Calor directo, flujo a contracorriente. Para materiales que pueden calentar-
se a temperaturas elevadas, como minerales, arena, piedra caliza, arcillas,
etc., se puede utilizar un gas de combustible como gas de secado. Para sustan-
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cias que no pueden calentarse excesivamente, como ciertos productos
químicos cristalinos, como sulfato de amonio y ticar de cafIa, se puede utili-
zar aire caliente. El arreglo general es el que se muestra en la figura 12.20; si se
utiliza gas de combustible, las espirales de calentamiento se reemplazan por
una caldera que estC  quemando gas, aceite o carbh.

2 . Calor directo, flujo  a corriente paralela. Los Ndos  que pueden secarse con
un gas de combustible sin miedo de contaminarlos, pero que no deben calen-
tarse a temperaturas muy elevadas por temor a dañarlos (como yeso, piritas
de fierro, y materiales orgánicos como la turba y la alfalfa), deben secarse en
un secador con flujo a corriente paralela. La construccih  general es muy si-

f Gas de caldera

Gas de
Aire

Y

(a)  secador giratorio indirecto
Aire ’ 4 Producto

Tubería de

vapor de Ai re

Tubería de vapor de agua J u n t a
I giratoria

especial

Vapor de agua

(b)  Secador giratono con tuberías para vapor de agua, indirecto

Alimentackk n-- _I_  _̂ 1_1̂ _̂

1 Espacio de -
-+ Gas de cah

(4 Secador giratorio indirecto-directo

Figura 12.21 Algunos secadores rotatorios (esquemhtico).
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milar a la de la figura 12.20, excepto en que el gas y el sólido entran por el mis-
mo extremo del secador.

3. Calor indirecto, flujo a contracorriente. Para solidos como pigmentos blan-
cos y similares, que pueden calentarse a temperaturas elevadas pero que nunca
deben entrar en contacto con el gas, puede utilizarse el secador indirecto que
se muestra en forma esquemática en la figura 12.21 a. Como una construccion
alternativa, el secado puede encerrarse en una estructura de ladrillo y rodearse
completamente con los gases calientes de combustible. El flujo de aire en un
secador de este tipo debe ser mínimo, puesto que el calor se proporciona por
conducción a través de la estructura o tubería central; además, de esta manera
pueden manejarse los sólidos muy finamente divididos que tienden a formar
polvo. Para los sólidos que no se deben calentar a temperaturas elevadas y
para los cuales es deseable el calor indirecto, como el alimento para ganado,
granos para cerveza, plumas y similares, se puede utilizar el secador de tubería
con vapor que se muestra en la figura 12.21 b. El secador puede tener o no ele-
vadores y puede construirse con una, dos o mas hileras concéntricas de tubos
calentados con vapor. Como los tubos giran con el secador, es necesaria una
junta giratoria especial en donde se introduce el vapor y se separa el condensa-
do. Con frecuencia se utiliza este tipo de secador cuando se necesita la recupe-
ración del líquido evaporado.

4. Directo-indirecto. Estos secadores, más económicos de manejar que los se-
cadores directos, pueden utilizarse para sólidos que pueden secarse a altas
temperaturas mediante un gas de combustible, en especial cuando los costos
de combustible son altos y cuando se deben eliminar elevados porcentajes de
humedad del solido. En la figura 12.21~  se muestra un arreglo típico. En un
secador de este tipo, el gas caliente puede entrar al tubo central a 650 a 980 “C
(1 200 a 1 800 ’ F), ser enfriado hasta 200 a 480 ’ C(400  a 900 o P),  cuando
pase por vez primera por el secador y ser regresado a través del espacio de se-
cado anular para que se enfríe más aún hasta 60 a 70 ’ C( 140 a 170 ’ P) duran-
te la descarga. La lignita, carbón y coque pueden secarse en atmósfera inerte
en este secador a temperaturas relativamente altas sin peligro de que se
quemen o de provocar una explosión de polvos.

El secador Solidaire contiene gran número de paletas unidas a un eje axial,
que se extienden hasta cerca del interior de la cubierta. Estas paletas giran a una
velocidad relativamente alta, 10 a 20 m/s (2 000 a 4 000 ft/min);  la fuerza
centrífuga impartida de esta manera a los sólidos los mantiene en contacto con la
cubierta caliente. El gas caliente que fluye a corriente paralela con respecto a los
solidos les imparte su movimiento hacia adelante.

Se ha demostrado que la insonación de alta frecuencia aumenta sustancial-
mente la rapidez de secado en los secadores rotatorios u3).

Aunque son distintos los fabricantes que construyen todos estos secadores,
éstos se consiguen en tamaflos  estándar, que van.desde 1 m de diámetro por 4 m
de longitud hasta 3 m de diámetro por 30 m de longitud.
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Retención en secadores rotatorios

El tiempo promedio de paso, o tiempo de retención, del sólido en el secador debe ser igual al tiempo
requerido de secado, si el sólido va a salir al contenido deseado de humedad. Por supuesto, debe reco-
nocerse que el tiempo de retención de cada particula  puede diferir apreciablemente del promedio tsa,
4s1; esto puede hacer que la calidad del producto no sea uniforme. Diferentes factores pueden provo-
car el movimiento de las particulas  sólidas a traves  de un secador rotatorio. La acci6n  de vuelo es la
acci6n  de levantar y dejar caer las partfculas  mediante los elevadores en la cubierta del secador: en
ausencia de flujo de aire, cada vez que el sólido se levanta y se deja caer avanxa una distancia igual al
producto de la longitud de la cafda  y la pendiente del secador. La acción de horneado es el giro hacia
adelante de las partículas unas encima de otras en el fondo del secador, como en un horno sin elevado-
res. Las partículas también rebotan hacia adelante despues  de caer de los elevadores. Ademas, el mo-
vimiento hacia adelante del s6lido  es impedido por el flujo de gas a contracorriente o favorecido por el
flujo a corriente paralela.

La retención &, del sólido se define como la fracción del volumen seco ocupado por el s6lido  en
cualquier momento; el tiempo promedio de retenci6n  6 puede calcularse dividiendo la retención entre
el flujo volumetrico  de alimentación,

(12.34)

en donde Ss/& = flujo volumetrico  de alimentacibn/&rea  de la secci6n  transversal del secador
S, = masa velocidad de los sólidos secos. masaItiempo@rea)
ps  = densidad aparente del s6lido,  masa sólido seco/volumen
2 = longitud del secador

Tn  = diametro  del secador

Aunque el efecto de las características de los sólidos puede ser considerable t’*),  Friedman y
Marshall 1~ encontraron que la retenci6n  de un gran número de sólidos en distintas condiciones nor-
males de operación puede expresarse simplemente así

@Ll  = $00 e KG (12.35)

en donde &,,,  = retención sin flujo de gas f KG = corrección por el efecto del flujo del gas, G
masa/tiempo(&rea);  El signo + se utiliza para el flujo a contracorriente del gas y sólido, el signo -
para el flujo a corriente paralela. Cuando no se tiene flujo de gas, la retencibn  depende en cierto grado
del disefio  de los elevadores y de la naturaleza del sólido; sin embargo, en condiciones normales y para
I&,  no mayor de 0.08, sus datos pueden describirse por t

$J
0.3344s,

DO = pssNo.‘TD

en donde s = pendiente del secador, m/m
N = velocidad de rotaci6n,  rev/s

TD = diametro del secador, m
La constante K depende de las propiedades del sólido y para cálculos aproximados puede tomarse, en
unidades SI (kg, m, s), como $

K = 0.6085

psd;/2
I (12.37)

t La ecuacibn  (12.36) es empírica. Para unidades de ft, Ib,, y h (N en min-‘),  el coeficiente es
0.0037.

$ Para unidades de ft, h y Ib,, el coeficiente es 9.33(10-‘).
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Pigura 12.22 Secador rotatorio de circulación tranSVerSa1  continuo (Roto-Louvre) (Li&-Be&  CO.)

en donde d,  es el diametro  promedio de la partícula. Las retenciones en el rango de 0.05 a 0.15 parecen
ser las mejores. Se tienen mayor accibn  del horno a mayor retención, pero es mala entonces la exposi-
ción del sólido al gas; por consecuencia, también se necesita mayor potencia para operar el secador.

Estas relaciones empíricas ~610  son aplicables en condiciones razonables del flujo del gas que no
causen una formaci6n  excesiva de polvos ni que hagan volar las partículas sólidas del secador. Gene
ralmente se desea mantener el polvo abajo del 2 al 5% del material de alimentación, como maximo;
los flujos permisibles correspondientes del gas dependen bastante de la naturaleza del sblido.  Se utili-
zan flujos desde 0.27 hasta 13.6 kg gas/m2 . s (200 a 10 000 lb,/ft2  . h), según el sólido; para la
mayoría de los sólidos a 35 mallas (4 aproximadamente de 0.4 mm) 1.36 kg/m2 . s (1 000 lb,/ft2  * h),
es un flujo ampliamente seguro tt4).  El empolvamiento es menos sevéro para el flujo a contracorriente
que para el flujo en paralelo, puesto que la alimentación húmeda acttta  hasta cierto punto como un
colector de polvo; el empolvamiento tambien  depende del disetto  de las entradas de la alimentación y
de los puntos terminales. En cualquier caso, es mejor basarse en pruebas reates para el diseflo  final; las
ecuaciones se utilizarían Gcamente  para hacer estimaciones iniciales.

Los secadores se construyen más fácilmente con relaciones longitud/diámetro Z/T,  = 4 a 10.
Para muchos fines, los elevadores se extienden desde la pared del secador hasta una distancia de 8 al
12% del dilmetro; su número varia desde 6TD  hasta lOTo (TD  en metros). Deben poder levantar la re-
tención s6lida  total, a fin de minimizar de esta forma la accibn del horno, lo cual lleva a tiempos de
retención menores. Las rapideces  de rotación son tales  que proporcionan velocidades periféricas de 0.2
a 0.5 m/s (40 a 100 ft/min); las pendientes estan  generalmente en el rango de 0 a 0.08 m/m  [t4j.  Algu-
nas veces son necesarias las pendientes negativas en el caso de los secadores de flujo en corriente
paralela.
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Figura 12.23
alimentacibn
Co.)

Secador de tambor con
por remojo (Blaw-Knox

Secadores rotatorios por circulacih  transversal

Los secadores del tipo indicado en la figura 12.22 combinan las características de
los secadores de circulación transversal y rotatorios. El secador directo que se
muestra, el Roto-Louvre n21, consta de un tambor cónico que gira lentamente con
celosías para sostener el solido que se está secando y para permitir la entrada del
aire caliente debajo del sólido. El gas caliente sólo se admite a aquellas celosías
que están por debajo del lecho de sólido. Básicamente no se tiene un esparcimien-
to del sólido a través de la corriente del gas; en consecuencia, ocurre un empolva-
miento mínimo. A temperaturas tanto bajas como elevadas, el aparato es satis-
factorio para el secado de los mismos materiales que generalmente se tratan en un
secador rotatorio.

Secadores de tambor

Los materiales fluidos y semifluidos, como soluciones, lodos, pastas y suspen-
siones, pueden secarse en secadores indirectos; un ejemplo de tales secadores, es
el secador de tambor de inmersion de la alimentación, que aparece en la figura
12.23. Un tambor metalico giratorio, calentado internamente con vapor, se su-
merge en un tanque que contiene la sustancia por secar; una película delgada de la
sustancia se retiene sobre la superficie del tambor. El espesor de la película se re-
gula mediante un cuchillo repartidor, como se muestra; al ir girando el tambor, la
humedad se evapora en el aire que lo rodea mediante el calor transferido a través
del metal del tambor. El material seco se desprende continuamente de la superfi-
cie del tambor mediante un cuchillo. Para un secador de este tipo, el factor
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controlante es la transferencia de calor y no la difusión. El líquido o solución se
calienta inicialmente hasta su punto de ebullición; entonces se desprende la hume-
dad por ebullición a temperatura constante, si se precipita un soluto de una solu-
ción a concentración constante, o a temperaturas más elevadas, si el cambio de
concentración es gradual; finalmente, el sólido seco se calienta hasta que posea
una temperatura próxima a la temperatura de la superficie del tambor. En el caso
de lechadas o pastas de sólidos insolubles, la temperatura permanece basicamente
constante en el punto de ebullición del disolvente mientras el sólido esté comple-
tamente húmedo; aumenta únicamente durante las últimas etapas del secado.
Con frecuencia, los vapores se recogen en una campana con ventilaci6n  cons-
truida directamente sobre el secador.

El poder de los diferentes lodos, soluciones y pastas para adherirse a un
tambor calentado varía considerablemente; en consecuencia, se han buscado dife-
rentes métodos para alimentar el tambor. A menudo, las suspensiones de sólidos
dispersos en líquidos se alimentan por el fondo del tambor en una charola inclina-
da; el material no adhesivo excedente se recircula al recipiente de alimentación. Las
gomas vegetales y sustancias similares pueden bombearse contra la superficie del
fondo del tambor. El arreglo del tambor de inmersión de la figura 12.23 se utiliza
para lodos muy pesados; para materiales que muy difícilmente se pegan al tam-
bor, la alimentación puede ser esparcida mediante unos rodillos que giren rápida-
mente. Los secadores de doble tambor, que constan de dos tambores colocados
juntos y que giran en direcciones opuestas, pueden alimentarse desde arriba; la
alimentación se admite entonces en la depresibn entre los tambores. En algunos
casos, todo el secador de tambor puede colocarse dentro de una cámara grande
evacuada para la evaporación de la humedad a baja temperatura.
Secadores de cilindro son secadores de tambor utilizados para material en forma
de hoja continua, tal como papel y tela. El s6lido húmedo se alimenta conti-
nuamente sobre el tambor rotatorio, o sobre una serie de tambores de este tipo,
cada uno de los cuales está calentado por vapor u otros fluidos calientes.

Secadores por aspersión

Las soluciones, suspensiones y pastas pueden secarse mediante su aspersión en
pequeñas gotas dentro de una corriente de gas caliente en un secador por asper-
sión tz9* 32].  En la figura 12.24 se muestra uno de estos aparatos. El líquido que se
va a secar se atomiza y se introduce en una cámara grande de secado, en donde las
gotas se dispersan en una corriente de aire caliente. Las partículas de líquido se
evaporan rápidamente y se secan antes de que puedan llegar a las paredes del
secador; el polvo seco que se obtiene cae al fondo cónico de la cámara y luego es
extraldo mediante una corriente de aire hasta un colector de polvos. La parte
principal del gas saliente también se lleva al colector de polvos, como se muestra,
antes de ser descargado. Son posibles muchos otros arreglos en que interviene
tanto el flujo en paralelo como a contracorriente del gas y del atomizado t2*].  Las
instalaciones pueden ser, incluso, de 12 m de diámetro y 30 m de altura (40 por
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tomizador

Figura 12.24 Secador por aspersi6n  (Nichols  Engineering  and Research  Corp.)

100 ft). Los arreglos y disellos detallados varían considerablemente, según el
fabricante. Los secadores por aspersión se utilizan para gran variedad de produc-
tos, que incluyen materiales tan diversos como sustancias químicas orgánicas e
inorgánicas, productos farmaceuticos,  alimenticios como leche, huevos y café so-
luble, lo mismo que jabón y productos detergentes.

Con el fin de obtener un secado rápido, la atomizaci6n  de la alimentación
debe proporcionar pequenas partículas de elevada relación superficie/peso, cuyo
dihmetro generalmente varía de 10 a 60 CL.  Con esta finalidad, se pueden utilizar
boquillas de aspersión o discos que giren rápidamente. Las boquillas de aspersión
son principalmente de dos tipos: las boquillas a presión, en las cuales el líquido se
bombea a una presión elevada, con un movimiento circular rapido  a través de un
pequen0 orificio y las boquihas  de doble fluido en las cuales se utiliza un gas
como aire o vapor a presiones relativamente bajas para separar al líquido en
pequellas  gotas. Las boquillas poseen características relativamente invariables de
operación; no permiten siquiera una variación moderada en los flujos del líquido:
una variación semejante produce cambios muy grandes en el tamaho  de las gotas.
Las boquillas se erosionan y deterioran con rapidez. Por lo tanto, en la industria
química se prefieren los discos giratorios. Éstos pueden ser planos, en forma de
aspas o en forma de copas, hasta de 0.3 m (12 pulg) de longitud aproximadamente
y pueden girar a velocidades de 50 a 200 rps. El líquido o suspensión se alimenta
sobre el disco, cerca del centro y se acelera centrífugamente hacia la periferia, de
donde se arroja en una atomización en forma de paraguas. Puede manejarse
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satisfactoriamente una variación apreciable en las propiedades del líquido y los
flujos de alimentación; aun las suspensiones o pastas espesas se pueden atomizar
sin tapar el aparato, siempre y cuando se bombeen en el disco.

El gas de secado, ya sea gas de combustible o aire, puede entrar a la tcmpera-
tura práctica mas elevada, 80 a 760 “C (175 a 1 400 OC),  limitada únicamente por
la sensibilidad del producto a la temperatura. Puesto que el tiempo de contacto
entre el producto y el gas es muy corto, es posible utilizar temperaturas relativa-
mente elevadas. El corto tiempo de secado requiere un mezclado efectivo del gas y
el atomizado; debido a la gran cantidad de intentos por conseguirlo, existe una
gran cantidad de disefios  de las cámaras de aspersión. Algunas veces, se admite
aire frío en las paredes de la cámara de secado, con el fin de evitar que el producto
se pegue a los lados. El gas efluente puede arrastrar todo el producto seco fuera
del secador; es posible tambien  que únicamente arrastre el más fino; en cualquier
caso, el gas debe pasar a travts de algún tipo de colector de polvos, como ciclones
o filtros de bolsa; algunas veces, después de pasar por éstos, pasa por lavadores
de humedad que eliminan las últimas trazas de polvo. La recirculación del aire ca-
liente al secador con el fin de economizar calor no es práctico, porque la opera-
ción de recuperación de polvos generalmente no puede lograrse sin perdida apre-
ciable de calor.

Las gotas de líquido alcanzan rápidamente su velocidad terminal en la
corriente gaseosa, a pocos centímetros del aparato de atomización. La evapora-
ción ocurre desde la superficie de las gotas; en el caso de muchos productos, se
puede acumular materia sólida como una cubierta impenetrable. Como de todas
maneras el calor se transmite rápidamente a las partículas desde el gas caliente, la
porción atrapada de líquido en la gota se evapora y hace que la pared de la gota,
plástica todavía, aumente hasta 3 a 10 veces su tamaño  original; finalmente, al
explotar se abre un pequeno agujero en la pared escapando y dejando una cubier-
ta hueca y seca de sólido como producto. En otros casos, el centro líquido se di-
funde a través de la cubierta hacia el exterior; la presión interna reducida causa
una implosión. En cualquier caso, con frecuencia el producto seco está en forma
de pequeñas perlas huecas de baja densidad total f8].  Generalmente es posible te-
ner cierto control sobre la densidad total mediante el control del tamarIo  de
la partícula durante la atomización (el aumento en la temperatura del gas causa la
disminución de la densidad total del producto mediante una expansión más exten-
sa del contenido de la gota). Para productos de alta densidad, se pueden romper
las perlas secas.

El secado por aspersión ofrece la ventaja de un secado extremadamente rápi-
do para los productos sensibles al calor, un tamtio  y densidad de la partícula de
producto que son controlables dentro de ciertos límites y costos relativamente ba-
jos de operación, en especial en el caso de secadores de capacidad grande. Hay
bastantes datos acerca del tamaiio  de las gotas, trayectorias de las gotas, velocida-
des relativas del gas y de la gota y rapideces de secado t321.  En el trabajo de Gauvin
y colaboradores t3* Is], se señalan con un mínimo de trabajo experimental los pro-
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Figura 12.25 Secador de lecho fluidizado (esquemkico)  (Strong  Scott  &ffg. CO.)

cedimientos Ibgicos  para el diseilo  de los secadores por aspersión, que por razones
de espacio no se van a presentar aquí.

Lechos fluidizados

Los sólidos granulares, fluidizados mediante algún medio de secado como aire
caliente (véase el capítulo 1 l), se pueden secar y enfriar en lechos fluidizados simi-
lares r53J,  los cuales se muestran en forma esquematica en la figura 12.25. Las
características principales de estos lechos incluyen el flujo tangencial del sólido y
el gas de secado, un tiempo de residencia controlable de los sólidos de segundos a
horas y la posibilidad de cualquier temperatura del gas. Es necesario que los sóli-
dos fluyan libremente y que tengan un tamtio  de 0.1 a 36 mm p9].  Puesto que el
flujo  de masa del gas para los requerimientos térmicos es básicamente menor que
la requerida para la fluidización, el lecho se opera en forma más económica a la
velocidad mínima para la fluidización. Una posibilidad 1’1  es la operación en mul-
tietapas  a flujo tangencial (aire fresco para cada etapa), como lo es el arreglo a
contracorriente en dos etapas de la figura ll .28 Ise).  Ya se propuso un procedi-
miento tentativo de disefio [“OI.
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Figura 12.26 Secador neumktico  (Strong-Scofl Mf¿?. Co.)

Los sólidos gruesos, demasiado grandes para ser fluidizados facilmente,
pueden manejarse en un lecho de borboteo* t33j. En este caso, el fluido se introduce
en el fondo cónico del recipiente para los sólidos y no en forma uniforme sobre la
sección transversal. Fluye ascendentemente a través del centro del lecho en una
columna y provoca una especie de surtidor de una fuente de sólidos en la parte su-
perior. Los solidos circulan en forma descendente alrededor de la columna de
fluido. Este lecho se ha utilizado especialmente en el secado de trigo, guisantes, li-
no y similares [431.

* N. del R. T. En inglés se conoce como spoufed  bed.



Secadores neum&icos  (instantineos)

Si la velocidad del gas en un lecho fluidizado se incrementa hasta la velocidad ter-
minal de las partículas sólidas individuales, éstas son levantadas del lecho y
acarreadas junto con el gas fluidizante. Estas mezclas de partículas de sólido y gas
son características de los secadores instantáneos o neumáticos. Los sólidos granu-
lares, al fluir libremente, se dispersan en una corriente de gas caliente que fluye
con rapidez (ca. 25 m/s), como en la figura 12.26, con un tiempo de exposición de
unos segundos t35).  Estos tiempos breves de secado limitan el método a los casos
en que sólo se tiene humedad superficial, en donde no es importante la difusión
interna de la humedad dentro del sólido. Aunque ya se empezaron a sistematizar
los parametros de rapidez de secado tgj y ya se preparó un procedimiento de dise-
Ao  por computadora t5), las pruebas piloto siguen siendo necesarias.

Balances de materia y entalpía

En la figura 12.27 se muestra un diagrama de flujo para un secador conti-
nuo, arreglado para el flujo a contracorriente. El sólido entra con un flujo Ss
masa sólido seco/tiempo(área);  ? se seca de X, a X, masa humedad/masa sólido
seco y sufre un cambio de temperatura de tst  a tsz.  El gas fluye con una rapidez Gs
masa gas seco/tiempo(área)  y sufre un cambio de humedad de Y, a Y,  masa
humedad/masa gas seco y un cambio de temperatura tq  a foI.  Entonces, un ba-
lance de humedad es

W,  + Gs  Y, = S,X, + G,Y, (12.38)

0 UX, - X,1  = Gs(Y,  - Y,) (12.39)

La entalpía del sólido húmedo está dada por la ecuación (ll .45),
H; = Cs(rs  - ro) + XC,(r,  - ro) + AH, (11.45)

en donde Hs’  = entalpía del sólido húmedo en ts,  con respecto al s6lido y
líquido a la temperatura de referencia to,  energía/masa  sóli-
do  seco

C, = capacidad calorífica del sólido seco, energía/masa(temp.)
C, = capacidad calorífica de la humedad, como un líquido, ener-

gía/masa(temp.)
MA = calor integral de humidificación (o de adsorción, hidrata-

ci6n  o solución) con referencia al líquido y sólido puros, en
tO, energía/masa sólido seco

La humedad contenida generalmente exhibe un calor de humidificación (véase
capítulo ll), aunque no se tienen muchos datos. La entalpía del gas, Há

t Únicamente para los balances de materia y de entalpla, los flujos del gas y el sólido pueden expra
sarse en forma igualmente adecuada por masahiempo.
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Figura 12.27 Balance de materia y entalpia, secador continuo

energía/masa gas seco, está dada por la ecuación (7.13). Si la pérdida neta de ca-
lor en el secador es Q energía/tiempo,  el balance de entalpía se vuelve

S,H&, +  G,H&  = W-G, + WG,  + Q (12.40)

Para la operación adiabática, Q = 0, y si se proporciona calor dentro del secador
a un grado mayor que las pérdidas caloríficas, Q es negativa. Si el sólido se
acarrea sobre camiones u otro soporte, el calor sensible del soporte también debe
incluirse en el balance. Pueden hacerse los cambios obvios en las ecuaciones para
los secadores en flujo paralelo.

Ejemplo 12.7 Un secador rotatorio a contracorriente con aire caliente, no aislado, del tipo que
se muestra en la figura 12.20, se va a utilizar para secar sulfato de amonio de 3.5 a 0.2% de hu-
medad. El secador tiene 1.2 m (4 ft) de diametro,  6.7 m (22 ft) longitud. Se va a calentar aire at-
mosférico a 25 “C, 50% de humedad, pasandolo sobre espirales de calentamiento hasta que lle-
gue a 90 “C  antes de que entre en el secador; se desea descargarlo a 32 “C. El sólido va a entrar a
25 “C; se espera descargarlo a 60 “C. Se van a introducir 900 kg de producto por hora. Calcule
las necesidades de aire y calor para el secador.

SOLUCIÓN  Defina los flujos en función de kg/h. X, = 0.2/(100  - 0.2) = 0.0020; XI  =
3.5/(100  - 3.5) = 0.0363 kg agua/kg sólido seco. S, = 900(1 - 0.0020) = 898.2 kg sólido
seco/h.  La rapidez de secado F 898.2(0.0363  - 0.0020) = 30.81 kg agua evap./h.

A 25 “C, 50% humedad, la humedad absoluta del aire que se tiene = 0.010 kg agua/kg
aire seco = Y,. Puesto que tez  = 90 “C  y con t. E 0 ‘T,  la entalpía del aire que entra al secador
(tabla 7.1) es

If& - [ 1005 + 1884(0.01)]90  + 2 502 380(0.01)  = 117 200 J/kg aire seco

Para el aire saliente, tal  = 32 “C,

H& - (1005 + 1884Y,)(32)  + 2 502 3OOY,  = 32 160 + 2 504 2OOY,

La capacidad calorífica del sulfato de amonio seco es C,  = 1 507 y la del agua 4 187 J/kg
K. Se va a suponer que AHA  es despreciable debido a la falta de una informaci6n  más adecuada.
Se toma fc  = 0 “C, de forma que las entalpías del gas y del sólido sean uniformes; puesto que tsl
= 25 “C,  t,  = 60 “C, las entalpías del s6lido,  J/kg solido seco, son: [ecuaci6n  (ll .45)]

Hi2  = 1507(60  - 0) + 0.002(4187)(60  - 0) = 90 922

H;, - 1507(25 - 0) + 0.0363(4187)(25  - 0) = 41 475
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El coeficiente estimado de transferencia de calor para la conveccion  natural y la radiación
combinadas, desde el secador a los alrededores t231, es 12 W/m*  . K. La At promedio entre el se-
cador y los alrededores se toma como [(90 - 25) + (32 - 25)]/2  = 36 “C  y el area expuesta co-
mo r(1.2)(6.7)  = 25.3 m*, de donde la pérdida de calor estimada es

Q * 12(3600)(25.3)(36)  = 39 350 kJ/h

El balance de humedad [ecuación (12.39)]:

898.2(0.0363  - 0.002) = Gs(  Y, - 0.01)

El balance de entalpía [ecuación (12.40)):

89A,2(41 475) + Gs(117  200)  = 898.2(90  922) + Gs(32  160 + 2 504 2OOY,)  + 39 350 000

Cuando se resuelven simultáneamente, se obtiene

GS  = 2 682 kg aire seco/h Y, = 0.0215 kg agua/kg aire seco

La entalpia del aire fresco (Fig. 7.5) es 56 kJ/kg aire seco; por lo tanto, la carga calorífica
del calentador es 2 682(117 200 - 56 000) = 164 140 kJ/h. Si el vapor esta a la presión de 70
kN/m*  menométrica (10.2 psig), cuyo calor latente es 2 215 kJ/kg,  el vapor que se requiere es
164 140/2  215 = 74.1 kg vapor/h o 74.V30.81  = 2.4 kg vapor/kg agua evaporada.

Rapidez del secado para secadores de calentamiento directo continuo

Los secadores de calentamiento directo se dividen mejor en dos categorías, según
que predominen las temperaturas altas o bajas. Para la operación a temperaturas
mayores del punto de ebullición de la humedad por evaporar, la humedad del gas
sólo tiene un efecto mínimo sobre la rapidez del secado; es más facil trabajar di-
rectamente con la rapidez de transferencia de calor. A temperaturas menores del
punto de ebullición, las fuerzas motrices de la transferencia de masa se establece
convenientemente. En cualquier caso, se debe acentuar que son necesarias las
pruebas experimentales debido al imperfecto conocimiento de los mecanismos de
secado. Los calculos sólo son útiles para una aproximación.

Secado a altas temperaturas En una situación normal, en estos secadores se dis-
tinguen tres zonas separadas, que pueden reconocerse por la variación de la tem-
peratura del gas y del sólido en las diferentes partes del secador t141.  Obsérvese la
figura 12.28, en donde las temperaturas típicas se muestran en forma esquemática
mediante las líneas sólidas para un secador a contracorriente. En la zona 1, la zo-
na de precalentamiento,  el sólido se calienta mediante el gas, hasta que la rapidez
de transferencia de calor al sólido se equilibra mediante los requerimientos
caloríficos para la evaporación de la humedad. Realmente, ocurre poco secado
aquí. En la zona II, la temperatura en el equilibrio del sólido permanece básica-
mente constante, mientras que se evaporan la humedad superficial y no ligada.
En el punto B, se alcanza la humedad crítica.del sólido; en la zona III, ocurren el
secado de la superficie no saturada y la evaporación de la humedad ligada. Supo-
niendo que los coeficientes de transferencia de calor permanecen basicamente
constantes, el periodo decreciente de la rapidez de evaporación en la zona III pro-
voca un aumento en la temperatura del sólido; la temperatura de descarga del só-
lido se aproxima a la temperatura de entrada del gas.
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Figura 12.28 Gradientes de temperatura en un secador a contracorriente continua

La zona II representa la parte principal para muchos secadores; es importan-
te considerar las relaciones de temperatura-humedad del gas cuando éste pasa a
travts de esta sección. En la carta psicrométrica (Fig. 12.29),  el punto D represen-
ta las condiciones del gas en el punto correspondiente D en la figura 12.28. Si el
secado es adiabático, o sea, sin adición o perdida de calor en el secador, la linea
de saturacion  adiabática DC, representara la variación de la humedad y la tempe-
ratura del gas cuando pasa a través de esta sección del secador; las condiciones del
gas que sale de esta zona (punto C, Fig. 12.28) se muestran en C,  en la figura
12.29. La temperatura superficial del solido, que puede calcularse mediante los
metodos  antes descritos para el secado por lotes, variará de aquélla en S,  (corres-
pondiente al punto B  de la Fig. 12.28) hasta S,’  (correspondiente al punto A). Si se
pueden despreciar la radiacion  y la conducción a través del sólido, éstas son las
temperaturas de bulbo húmedo correspondientes a D y C,  , respectivamente. Para
el sistema aire-agua, cuyas temperaturas de bulbo húmedo y de saturación
adiabática son iguales, las dos estarán dadas por una prolongación de la línea de
saturacion adiabática DC, hasta la curva de humedad a saturación. Las pérdidas
calorificas pueden hacer que el gas siga una trayectoria como DC,.  Por otra par-
te, si en esta sección se le proporciona calor al gas, la trayectoria estará represen-
tada por una linea como DC3;  si el gas se mantiene a temperatura constante, por
la linea DC,.  En este último caso, la temperatura superficial del sólido variara
desde S,  hasta S,.  Para cualquier secador específico, las temperaturas y humeda-
des pueden calcularse mediante los balances de humedad y entalpía [ecuaciones
(12.39) y (12.40)],  los cuales se aplican a cada sección por separado.

Considerando únicamente la transferencia de calor desde el gas y desprecian-
do cualquier transferencia de calor indirecta entre el sólido y el secador, la pérdi-
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H u m e d a d  d e

ffi  = temperatura del gas

Figura 12.29 Relaciones temperatura-humedad en un secador continuo

da de calor del gas q. puede igualarse a la que se transfiere al s6lido q y a las pér-
didas Q. Para una longitud diferencial del secador, dZ,  se tiene Il41

d9G = dq + dQ (12.41)

Reordenando,

dq = dq, - dQ = U  dS(  tG  - r,)  = Ua(  tG  - t,) dZ (12.42)

en donde CJ = coeficiente global de transferencia de calor entre el gas y el
solido

tG  - ts  = diferencia de temperatura para la transferencia de calor
S = superficie interfacial/sección  transversal del secador
a = superficie interfacial/volumen del secador

Entonces dq = GsCs  dt; = Ua(tG  - ts)  dZ (12.43)

en donde dtó es la caída de temperatura experimentada por el gas como resultado
de la transferencia de calor únicamente al solido, sin considerar las pérdidas; C, es
el calor húmedo.

dt;; Ua  dZ
dN,,,  = - = -

lG-b Gsc,
(12.44)
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y si el coeficiente de transferencia de calor es constante,

N
At;; z

tOG = z = r
rOG

H
&-s

tOG = -Ua

(12.45)

en donde N,,,  = número de unidades de transferencia de calor
H rOG = longitud de la unidad de transferencia de calor

tG  = cambio en la temperatura del gas debido a la transferencia
de calor únicamente hacia el sólido

t,  = diferencia de temperatura promedio adecuada entre el gas y
el sólido

Si los perfiles de temperatura en el secador pueden idealizarse como líneas rectas,
como las líneas punteadas de la figura 12.28, entonces, para cada zona tomada
por separado At,,, es el promedio logarítmico de las diferencias de temperatura
terminales y NtOG el número de unidades de transferencia correspondiente a cada
zona. En el caso de la zona III, esta simplificación será satisfactoria para la eva-
poración de la humedad de la superficie no saturada, mas no para la humedad li-
gada ni para el caso en que la difusión interna de la humedad controle la rapidez
de secado.

Secadores de túnel En el secado de sólidos mediante circulación tangencial del
aire sobre la superficie, como en el caso de materiales sobre platos o sólidos en
forma de hojas o planchas, la temperatura superficial en la zona II puede calcu-
larse mediante la ecuación (12.18). A menos que todas las superficies estén ex-
puestas a la transferencia de calor por radiación, es mejor ignorar esta caracterís-
tica de la transferencia de calor; ademas, U en la ecuación (12.46) puede tomarse
como h, + Uk.  Este valor también servirá en la zona 1; en la zona III servirá sólo
para el caso del secado de la superficie no saturada. La cantidad a puede calcular-
se mediante el método de carga del secador.

Secadores rotatorios Como la superficie del sólido expuesta al aire secante no
puede medirse en forma conveniente, el grupo Ua  debe considerarse junto. En los
secadores a contracorriente, Ua  es modificado por los cambios de retención debi-
dos a cambios en el flujo del gas y rapidez en la alimentación del sólido; sin em-
bargo, son pequenos los efectos producidos por los cambios en la pendiente o ra-
pidez de rotación del secador ll43  Ul. El efecto de la masa velocidad del gas es algo
incierto. En ausencia de datos experimentales, se recomienda el valor de Ua  en las
ecuaciones (12.43)-(12.46)  para los secadores comerciales fabricados en Norte-
américa t351;  se usan entonces unidades SI: t

ua  = 231GQ.67

To
(12.47)

t En unidades de Btu, ft, h, Ib, y “F, el coeficiente de la ecuación (12.47) es 0.5.
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Aquí, en especial en la zona II, la diferencia de temperatura promedio “apro-
piada” es la depresión de bulbo húmedo promedio del gas, puesto que la superfi-
cie del sólido húmedo está a la temperatura de bulbo húmedo. El uso de las dife-
rencias de temperatura basadas en la temperatura del sólido llevar8 a resultados
moderados. Obviamente, el carácter de los sólidos también tendrá cierta influen-
cia, que no se considera en la ecuación (12.47).

Ejemplo 12.8 Se hará una estimacibn  preliminar del tamaflo  de un secador rotatorio calentado
directamente, a contracorriente, para secar un concentrado de la flotación de un mineral. El s&
lido se lleva&  desde un filtro continuo y se va a introducir en el secador con un 8% de humedad,
27 “C; será descargado del secador a 150 OC,  0.5% de humedad. Habrá 0.63 kg/s  (5 000 lb,/h)
de producto seco. El gas de secado es un gas de combustible que contiene 2.5% COZ,  14.7010 02,
76.0% N2,  6.8% Hz0  en volumen. Entrara al secadora 480 “C. Las pérdidas caloríficas se vana
considerar como del 15% del calor en el gas entrante. El concentrado mettiico  se moli6  hasta un
diametro  promedio de partícula de 200 micrones y tiene una densidad total de 1 300 kg sólido
seco/m’  (81.1 Ib,/ft3)  y una capacidad calorífica de 837 J/kg . K (0.2 Btu/lb,  * “F), seco. El
flujo del gas no debe exceder de 0.70 kg/m*  . s, para evitar el excesivo empolvamiento.

SOLUCIÓN X,  = 8/(100  - 8) = 0.0870, X, = O.S/(lOO  - 0.5) = 0.00503 kg agua/kg  sblido
seco. Temporalmente, definir S, y G,  como kg sustancia seca/s.  S, = 0.63(1 - 0.00503) =
0.627 kg sólido seco/s.  Agua que se va a evaporar = 0.627(0.0870  - 0.00503) = 0.0514 kg/s.

Buses: 1 kmol gas entrante. Gas seco = 1 - 0.068 = 0.932 kmol.

Capac.  Calor. pr., kJ/kmol . K
kmol kg 480 - 0°C

co2 0.025 1.10 45.6
02 0.147 4.72 29.9
N2 0.760 21.3 29.9

Peso seco total 27.1

Peso molec.  pr. del gas seco = 27.1/0.932  = 29.1 kg/kmol, casi el mismo que el del aire.

y
2
= 0.068(18.02)

0.932(29.1)
= 0.0452 kg agua/kg  gas seco tG2  = 480°C

Capac.  calor. pr. del gas seco =
0.025(45.6)  + (0.147 + 0.760)(29.9)

0.932(29.1)

=  1.042  kJ/kmol K

La temperatura del gas saliente se va a tomar tentativamente como 120 “C. Dicha temperatura
está sujeta a revisión después de que se haya calculado el número de unidades de transferencia.
De forma similar a la anterior, la capacidad calorífica promedio del gas seco, 120 “C  a 0 “C, es
1.005 kJ/kmol . K. Ecuación (7.13):

H’<j2  = [ 1.042 + 1.97(0.0452)](480  - 0) + 2502.3(0.0452)  = 656.0 kJ/  kJ/kg gas seco

H&,  = (1.005 + 1.884Y,)(I20  - 0) + 2502.3Y, = 120.5 + 2728Y,

Tómese AH”  = 0. Ecuación (11.45):

H;, = 0.837(27  - 0) + 0.087(4.187)(27  - 0) = 32.43 kJ/kg sólido seco

H,G2 = 0.837( 150 - 0) + 0.00503(4.187)(  150 - 0) = 128.7 kJ/kg s6lido  seco
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Q = p¿rdida  calorifica  = O.l5(656)G,  - 98.46, kJ/s

Ecuaci6n  (12.39):
0.0514 = Gs(  Y, - 0.0452)

Ecuaci6n  (12.40):
0.627(32.43)  + Gs(656)  = 0.627(  128.7) + G,( 120.5 + 2728 Y,)  + 98.46,

solllci6n  simnlt6Bea:

Ga  = 0.639 kg gas secols Yl = 0.1256 kg  agua/kg-gas  seco

H&  = 463 kJ/kg gas seco Q = 62.9 kJ/s

Suponiendo que la relación psicron&rica  del gas es la misma que la del aire, su temperatu-
ra de bulbo htiedo  para la zona II [ecuaci611(7.26)]  se estima aproximadamente de 65 “C. La
s$erficie  de las partlculas  de sólido que se esti  secando esti  sujeta a radiaci6n desde las paredes
calientes del secador; segtm  se calcula, la superficie del sõlido  en la zona II es aproximadamente
68 “C. (Notu:  Esta superficie se debe volver a calcular  después de que se conozca la temperatura
en el punto D, figura 12.28).

Por falta de informacibn  acerca del contenido de humedad crltíco  del sblido,  que pro-
bablemente es bastante bajo para las condiciones encontradas en este secador, se va a suponer
que toda la humedad se evapora en la zona II a 68 “C.  La zona 1 se va a tomar como una zona de
precalentamiento  del s6lido  a 68 “C,  sin secado. La entalpía  del s6lido  a 68 “C,  X = 0.0870
(punto A,  Fig. 12.28) = 0.837(68  - 0) + 0.0870(4.187)(68  - 0) = 81.7 kJ/kg sólido seco. En
forma similar,  la entalpla  del dlido a 68 OC,  X = 0.00503 (punto B, Fii. 12.28) = 58.3 kJ/kg
sMido  seco.

Suponiendo que las ptrdidas  calorlficas en las tres zonas son proporcionales al nfimero  de
unidades de transferencia en cada zona y a la diferencia de temperatura promedio entre el gas y
el aire que lo rodea (27 OC),  las p6rdidas  est&n  distribuidas (mediante un c&ulo  al tanteo) asl:
14% en la zona 1.65% en la zona  II y 21% en la zona III.

Cilculos  para Ia  zona 111 El calor htunedo  del calor entrante = 1.042 + 1.97(0.0452)  =
1,131 kJ/kg gas seco * K. Un balance de calor:

0.639(1.131)(480  - I,&  - 0.627(128.7  - 58.3) + 0.21(62.9)

k7D  = temp. del gas en D (Fig.  12.28) = 401 “C

El cambio en la temperatura del gas, exclusivamente la resultante por perdidas  calorlficas, es

Ar;  -
0.627(128.7  - 58.3) = 6l l,,C

0.639(1.131)  ’

Diferencia de temp. pr. entre el gas y el sólido = pr. de (480 - 150) y (401 - 68) = 332 “ C =

N
A&-

“”  0 . 1 8‘ffi=dl,-332-

CllcuIos  para la zona  1 Calor htimedo  del gas saliente = 1.005 + 1.884(0.1256)  = 1.242
kJ/kg gas seco . K. Un balance de calor:

0.639(1.242)(& - 120) - 0.627(81.7  - 32.43) + O.lq62.9)

tm  = temp. del gas en C (Fig. 12.28)‘=  170 “C

Aró -
0.627(81.7  - 32.43) I 38 90C

0.639(  1.242) *

At,  = pr. de (170 - 68) y (120 - 27) = 98 OC



SECADO 781

C&x8los  para la zona II

Calor húmedo pr. del gas =
1.042 + 1.242

2
= 1.142 kI/kg  * K

Cambio real en la temp. del gas - 401 - 170 - 231°C

Cambio en la temp. como resultado de las perdidas calorifd~ = m - 56°C
. .

At;  resultante de la transferencia de calor al sólido = 231 - 56 - 175°C

Atm  , (401 - 68) - (170 - 68)
hl[(4Ol  - 68)/ (170 - as)] = 195”c

N
At; 1 7 5

tOG - br,  - 195  - Oa90

Total  N,OG - 0.39 + 0.90 + 0.18 - 1.47

Tamaño del’mecador Los digmetros  e&ndar  que se consiguen son 1,  1.2 y 1.4 m y maye
res. El secador de di&metro  de 1 m es muy pequefio.  Para TD  = 1.2 m, el Brea  de la sección trans-
versal = ~(1 .2)2/4  = 1.13 m2. Expresando los flujos como kg sustancia seca/m2  * s,  GS  =
0.639/1.13  = 0.565. SS = 0.627/1.13  = 0.555 kg/m2.  s.

AvG=G,(l+  Y,,)-0.565 1 +
0.1256 + 0.0452

2 >
- 0.613 kg/m2.  s

Por falta de información mas  especifica, utilícese la ecuacibn  (12.47):

cJa  - 1.2
2W613)“‘67 = 142.3  ~/~3.  K

H IOG - @ - w - 4.5 m 2 - N,OGH,OG  = 1.47(4.5)  - 6.6 m (21.7 ft)

La longitud estamIar  m&s  cercana es 7.5 m (24.6 ft).
Tómese la velocidad periferica  como 0.35 m/s (70 ft/min), de donde la velocidad angular

= N = 0.35/rTD  = 0.093 s-l  (5.6 rpm).

4 - 200 x lOe6  m p,  = 1300 kg/m3

Ecuación (12.37):

K -
0.6085

1300(2GU  x 10-6)o’5
- 0.033 1

T6mese  la retención &, = 0.05. Ecuaci6n  (12.35): ei = &, - KG = 0.05 - 0.0331(0.613)  =
0.0297. Ecuaci6n  (12.36):

0.3344ss
’ - e#soo  P~N’.~T,  -

0.3344(0.555)
0.05(1300)(0.093)“~91.2

= 0.02 m/m, la pendiente del secador.

Secado a bajas temperaturas Los secadores continuos que operan a bajas tem-
peraturas pueden dividirse en zonas, de la misma manera que los secadores a altas
temperaturas. Puesto que la humedad superficial se evaporará a una temperatura
comparativamente baja en la zona II, la zona de precalentamiento  generalmente
puede ignorarse; solo se necesitan considerar las zonas II y III. Observese la figu-
ra 12.30, la cual muestra un arreglo para el flujo a contracorriente. En la zona II
se evaporan la humedad no contenida y la superficial, como se analizó pre-
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: ]qq :Figuur;  1 2 . 3 0  S e c a d o r  a  c o n t r a -
corriente continua de baja tempe-

viamente; el contenido de humedad del sólido cae hasta el valor critico X,. La ra-
pidez de secado en esta zona sería constante, si no fuese por las condiciones va-
riantes del gas. En la zona III, ocurren el secado de la superficie no saturada y la
evaporación de la humedad contenida; la humedad del gas aumenta desde su va-
lor inicial Y, hasta Y,.  Esta última puede calcularse aplicando a cualquier zona
por separado la relación para el balance de material (12.39). El tiempo de reten-
ción puede calcularse integrando la ecuación (12.3),

(12.48)

en donde A/& es la superficie específica expuesta que se está secando, área/masa
sólido seco.

Zona II,  X > X,.  El flujo Nesta  dado por la ecuación (12.17),  la cual, cuando se
sustituyen en la primera parte de la ecuación (12.48),  da

e SS  1
I

XI  dX
n=Ak

r x,  5 - y

Puesto que G,dY  = &dX,  la ecuación (12.49) se vuelve

e dY Gs  ss 1 ~1
II - ss  A kr Ir, T - y

(12.50)

La integración de la ecuación (12.50) debe tomar en cuenta la variación de Y,,
la humedad del gas en la superficie sólida, con Y. Por ejemplo, si al aplicar calor la
temperatura del gas se mantiene constante en esta zona, la trayectoria del gas se
parece a la línea DC, en la figura 12.29. Más aún, si se pueden despreciar los efec-
tos de la radiación y de la conducción, Y, para cualquier valor de Y sobre la Iínea
DC, es la humedad a saturación a la temperatura correspondiente de bulbo húme-
do. Entonces, la ecuación (12.50) puede integrarse gráficamente.

Para el caso en que Y, es constante, como para el secado adiabático de agua
en aire, la ecuación (12.50) se vuelve

8
Gs  SS  1 In r, - r,

Il=Yj-A  k
S r Kmy,

(12.51)
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Zona 111, X < X,.  Cierta simplificación es necesaria para el tratamiento mate-
mático. Las ecuaciones (12.8) y (12.17) se aplican cuando ocurre el secado de la
superficie no saturada y cuando la rapidez de secado depende estrictamente de las
condiciones predominantes en cualquier momento, independientemente de cómo
haya sido hasta entonces el secado. Dichas ecuaciones dan

N = %(X  - X’) = kY(Ys - mx - X’)
x, - x* x, - x (12.52)

Cuando éste se sustituye en la segunda parte de la ecuación (12.48),  se tiene

s,x,-x* x,
4,I = 7 k /

dX
Y x2  us  - Y)(X  - X’)

(12.53)

Esta ecuación puede calcularse gráficamente después de determinar las relaciones
entre X, X*, Y, y Y. Con esta finalidad, el balance de materia puede escribirse como

Y =  r,+(x-x*)g
s

La humedad superficial Y, se encuentra de la forma descrita previamente; X* está
dada por la curva de humedad en el equilibrio para la Y apropiada.

Para el caso especial de que la humedad contenida sea despreciable, (X* =
0) y Y, sea constante (secado adiabático), la sustitución de la ecuación (12.54) y
su diferencial G,dY  = S,dX en la ecuación (12.53) da

(j _ Gs  SS xc yc dY- -III - Yj- A k I (12.55)
s Y Y, Cr,  - Y)[(Y  - Y,>Gs/ss  + Xz]

0 _ Gs  ss  xc 1
III - - - -

ss A k, (u, - WW% + X,

ln XA r, - 5)

X,(K  - u,)
(12.56)

Estos métodos no se deben aplicar a sólidos cuya resistencia interna al movi-
miento de la humedad es grande, en donde la difusión interna controla la rapidez
de secado y en donde ocurre endurecimiento. En estos casos, la rapidez instantá-
nea de secado en condiciones variables no es simplemente una función de las con-
diciones predominantes, sino que también depende de cómo haya sido hasta en-
tonces el secado. Respecto de estos sólidos, es mejor determinar el tiempo para el
secado experimentalmente, con una prueba cuidadosamente planeada en la cual
se simule la acción a contracorriente del secador continuo t41.

Al aplicar las ecuaciones (12.48) a (12.56) es claro que si el secado tiene lugar
sólo arriba, o debajo del contenido crítico de humedad, deben hacerse los cam-
bios apropiados en los límites del contenido de humedad y de humedades del gas.
En el caso de los secadores en flujo paralelo, en donde el gas entra con una hume-
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dad Y, y sale a Y,,  rnietitras  que el sólido entra con un contenido de humedad X,
y sale a X,,  las ecuaciones (12.51) y (12.56) se transforman en

(12.57)

8
SS x, - x * X‘ dX

111  = 7 k
Y /x2  ( Y,  - Y)(X - X’)

Gs SS  x, 1=---
SS A k, 0’s  - KWs/Ss  - X,

In XA  r, - YJ
W’s  - r,) (12.58)

Ejemplo 12.9 DespueS  de ser centrifugadas, se van a secar al aire madejas de rayón húmedo, de
46 a 8.5% de agua, en un secador de túnel, continuo, a contracorriente. Las madejas se colgaran
de perchas que van a viajar a traves  del secador. El aire  entrara a 82 “C, humedad 0.03 kg
agua/kg  aire seco; se va a descargar con una humedad de 0.08. La temperatura del aire se man-
tendra  constante a 82 “C  mediante espirales de calentamiento dentro del secador. El flujo del
aire va a ser de 1.36 ke/m2 . s (1 000 1b,/pies2  . h).

El contenido de humedad critica de las madejas de rayón es del 50%; su porcentaje de hu-
medad en el equilibrio a 82 “C  puede tomarse como un cuarto del porcentaje de humedad relati-
va del aire. La rapidez de secado es. entonces [Simons,  Koffolt  y Withrow: Trans.  A&2hE,  39,
133 (1943)]

=$  - O.O137G’~“(X  - X’N  ytv  - Y)

en donde Y, es la humedad a saturación del aire en la temperatura de bulbo húmedo correspon-
diente a Y. (Nota: aquí G esta expresada como kg/m2  . s y d en segundos; para ft, h y Ib,,  el
articulo  original da el coeficiente como 0.003).

Calcúlese el tiempo que deberá permanecer el rayón en el secador.

SOLUCIÓN  x,  = 0.46/(1 - 0.46) = 0.852; X2 = O.OSS/(l  - 0.085) = 0.093 kg agua/kg  sóli-
do seco. Y, = 0.08; Y2 = 0.03 kg agua/kg  aire seco. Un balance de agua [ecuación (12.39)]:

3, ooiy2  1 ri3  - 0.0660 kg s61ido seco/kg  aire
Gs  -

Puesto que el contenido inicial de humedad del rayón es menor a la crítica, el secado se rea-
liza por completo dentro de la zona III. La forma de la ecuación de rapidez de transferencia es
la misma que la de la ecuación (12.22),  en donde A,.A/S,(X.  - x+) = 0.0137G’~“.  Reordenan-
do la ecuación de rapidez de transferencia,

411 = J B&= dxo (x - x*)(  YFV  - y)

la cual esta en la forma de la ecuación (12.53). Al sustituir G = 1.36, se tiene

(12.59)

Considérese la parte del secador en donde el contenido de humedad del rayón es X = 0.4.
Ecuación (12.54):

Y = 0.03 + (0.4 - 0.093)0.066  = 0.0503 kg agua/kg  gas seco
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A 82 “C, Y = 0.0503. la temperatura de bulbo húmedo es 45 “ C y la humedad correspondiente
a saturacibn  Yw  = 0.068 (Pig. 7.5). Ecuación (7.8):

0.0503 = p l8
101 330 -p  29

.j = presibn  parcial del agua = 7 584 N/m*

La presibn  de vapor del agua a 82 “ C = p = 51 780 N/m*  y la humedad relativa del aire =
(7 584/51  78O)lOO  = 14.63%. La humedad en el equilibrio es 14.63/4  = 3.66% y x* =
3.66/(100  - 3.66) = 0.038 kg agua/kg  sólido seco. Por lo tanto,

(X - X*)(Y,  - Y) = (0.4 - 0.038)(&68 - 0.0503) = ls6

En forma similar, se pueden calcular otros valores de esta cantidad mediante otros valores de X,
como sigue:

Porcentaje de
x Y yw humedad relativa X* (X  - X.)iY,  - Y)

0.852 0.080 0.0950 22.4 0.0594 84
0.80 0.0767 0.0920 21.5 0.0568 8 8
0.60 0.0635 0.0790 18.17 0.0488 1 1 7
0.40 0.0503 0.0680 14.63 0.0380 1 5 6
0.20 0.037 r 0.0550 11.05 0.0284 325
0.093 0.030 o.cwo 9.04 0.023  1 755

La integral de la ecuaci6n  (12.59) se calcula grafica o numericamente;  el fuea  es 151.6; de
donde, por la ecuaci6n  (12.59),

O,,,  = 46.4(151.6)  = 7034 s - 1.95 = 2 h Respuesta:

NOTACIÓN PARA EL CAPÍTULO 12

Se puede utilizar cualquier conjunto consistente de unidades excepto cuando se sehale  lo contrario.

A

‘4 m.
b

CA

G
Gs
hc

superficie interfacial especifica del sólido, L2/L3
área de la seccibn  transversal perpendicular a la dirección del flujo para el secado por
circulación transversal, L2
superficie que se esta secando en el secado por circulación tangencial, L2
area  de la sección transversa) promedio del sólido que se está secando, L2
una constante
capacidad calorifica de la humedad como un liquido,  FL/MT
capacidad calorifica a presión constante, FL/MT
calor húmedo, capacidad calorífica del gas húmedo por unidad de masa del contenido
de gas seco, FWMT
capacidad calorifica del sólido seco, FL/MT’
diámetro equivalente, 4(área  de la sección transversal)/perímetro,  L
diámetro de la partícula, L
difusividad, L2/0
masa velocidad del gas, M/L20
masa velocidad del gas seco, M/L2B
coeficiente de transferencia de calor para la convección, FL/L2T0
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coeficiente de transferencia de calor para la radiación, FL/L%3
calor integral de humedecimiento (o de adsorcXm,  hidratación o solucibn)  referido al
liquido y sólido puros, por unidad de masa de sólido seco, FWM
entalpía del gas húmedo por unidad de masa del gas seco, FL/M
entalpia del sólido húmedo por unidad de masa del sblido  seco, FL/M
longitud de una unidad de transferencia global del gas, L
krSc2’3/Gs,  adimensional
h P?“/C  G adimensionalc
conductiv:dad  térmica del plato, FL2/L2T0
conductividad termita  del sólido que se esta secando, FL*/L%
coeficiente de transferencia de masa de la fase gaseosa, masa evaporada/tiempo(área)
(diferencia de humedad), M/L20(M/M)
una constante
una constante
flux de secado, masa de humedad evaporada/tiempo(&rea),  M/L*8
velocidad angular, 0 - 1
flw constante de secado, M/L*8
número de unidades de transferencia del gas, adimensional
número de unidades globales de transferencia del gas, adimensional
presi6n  de vapor a saturación, F/L2
presión parcial, F/L2
presi6n  total, F/L*
número de Prandtl = C,+/k,  adimensional
flux de calor recibido en la superficie que se está secando, secado por lotes, FL/L2B
flux de calor recibido por sólidokea  de la sección transversal del secador, secado con-
tinuo, FL/L*8
flux de calor para la convecci6n,  FL/L*B
flux de calor transferido desde el gas por unidad de secci6n  transversal del secador,
FL/L28
flux de calor para la conducción, FL/L28
flux de calor para la radiación, FL/L2B
flux neto de la pérdida calorífica, por unidad de secci6n  transversal del secador,
FL/L28
número de Reynolds para la tubería, d.G/p,  adimensional
pendiente del secador, L/L
superficie interfacial de sblido/seccibn  transversal lecho, L2/L2
masa de sblido  seco en un lote, secado por lotes, M
masa velocidad del s6lido  seco, secado continuo, M/L20
numero de Schmidt, p/eD,  adimensional
temperatura de bulbo seco de un gas, T
temperatura de la superficie que irradia, T
temperatura de la supwficie,  T
temperatura del sólido, T
temperatura de referencia, T
diámetro del secador, L
temperatura absoluta de un gas, T
temperatura absoluta de la superficie que irradia, T
temperatura absoluta superficial, T
coeficiente global de transferencia de calor, FL/L2T0
coeficiente global de transferencia de calor [ecuacii>n  (12.16)). FL/L2TB
contenido de humedad de un s6lido,  masa humedad/masa sólido seco, M/M
contenido de humedad en el equilibrio de un sólido, masa humedad/masa sólido seco,
M/M
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Subíndices
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1, II, III

espesor del material del plato, L
espesor del s6lido  que se está secando, L
longitud del secador, L
diferencia
emisividad de la superficie que se est8  secando, adimensional
tiempo, 8
calor latente de evaporación en t,,  FL/M
viscosidad, M/L8
3.1416
densidad, M/L3
densidad aparente del sólido, masa s6lido  seco/volumen  húmedo, MIL3
retenci6n  del sólido en un secador continuo, vol sólido/vol secador, L3/L3
retencibn  del sólido cuando no hay flujo del gas, L3/L3

en el contenido critico de humedad
g=
promedio
m&ximo
superficie
gas seco, sólido seco
saturación adiabhtica
al principio, secado por lotes; en el extremo de entrada de los s6lidos,  secador continuo
al final, secado por lotes; en el extremo de salida de los sólidos, secador continuo
zonas 1, II y III en un secador continuo
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PROBLEMAS

12.1 Una planta desea secar cierto tipo de triplay  en hojas 1.2 por 2 m por 12 mm (4 por 6 ft por 112
pulg). Para determinar las características de secado, una muestra de 0.3 por 0.3 m (1 ft por 1 ft)
de la plancha, con los lados sellados para que el secado tenga lugar únicamente por las dos ca-

ras grandes, se suspendió de una balanza en un secador de gabinetes de laboratorio y se expuso
a una corriente de aire caliente y seco. El contenido inicial de humedad fue de 75%. La hoja
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perdió peso a una rapidez constante de l(lO-4, kg/s  (0.8 lb/h) hasta que el contenido de huma
dad descendio  hasta 60%.  a partir de lo cual disminuyó la rapidez de secado. Las mediciones
de la rapidez de secado se detuvieron; empero, desputs  de un largo periodo de ezposición  a este
aire se estable&5  que el contenido de humedad en el equilibrio era de 10%. La masa seca de la
muestra fue de 0.9 kg (2 Ib).  Todos los contenidos de humedad son en base humeda.

Calcule el tiempo para el secado de las planchas grandes de 75 a 20% de humedad en las
mismas condiciones de secado.

12.2 Una muestra de un material en forma de placa, poroso, manufacturado, de origen mineral se
secó por ambos lados mediante la circulación tangencial de aire en un secador de laboratorio.
La muestra era cuadrada de 0.3 m de lado, 6 mm de espesor; los lados estaban sellados. La ve-
locidad del aire sobre la superficie fue de 3 m/s, su temperatura de bulbo seco fue 52 OC y su
temperatura de bulbo húmedo, 21 “C. No hubo efectos por radiación. El s6lido  perdió humo
dad a una rapidez constante 7.5(10-‘) kg/s  hasta que se alcanzo el contenido critico  de hu-
medad, 15% (base húmeda). Bn el periodo decreciente de la rapidez, la rapidez de evaporación
decay  linealmente con el contenido de humedad hasta que la muestra se sec6.  La humedad en
el equilibrio se puede despreciar. El peso seco de la plancha fue de 1.8 kg.

Calcule el tiempo para secar las hojas de este material de 0.6 por 1.2 m por 12 mm de
espesor, por los dos lados, desde 25 hasta 2% de humedad (base humeda);  se utilizara aire a la
temperatura de bulbo seco, 66 OC,  pero de la misma humedad absoluta; a una velocidad lineal
sobre la hoja de 5 m/s. Supbngase  que no hay cambio en la humedad critica al cambiar las con-
diciones de secado.

Respuesta: 3.24 h.
12.3 Calcule la rapidez de secado durante el periodo de rapidez constante para las condiciones ezis-

tentes cuando el aire entra a los platos del secador del ejemplo 12.2. El dlido  que se va a secar
es un material granular que cuando esta humedo  tiene una conductividad t&rnica  = 1.73
W/m . K, y llena completamente los platos. El metal de los platos es acero inoxidable, 16 BWG
(1.65 mm de espesor). Incluya en los c&ulos  una estimaci6n  del efecto de la radiación proce-
dente de la subsuperficie de cada plato sobre la superficie que se estú  secando.

12.4 Se va a llevar a cabo una prueba de secado de laboratorio sobre una muestra de 0.1 m2  de un
material fibroso laminado. La muestra se suspendi6  de una balanza; se sellaron sus lados y el
secado tuvo lugar desde las dos caras mas  grandes. El aire tenla una temperatura de bulbo seco
de 65 “C, temperatura de bulbo húmedo de 29 “C;  su velocidad fue de 1.5 m/s a través de la
muestra. A continuación se presentan los pesos registrados a diferentes tiempos durante
la muestra:

Tiempo,  h Masa,  kg I Tiempo,  h Masa,  kg Tiempo,  h Masa,  kg

0 4.820 3.0 4.269
0.1 4.807 3.4 4.206
0.2 4.785 3.8 4.150
0.4 4.749 4.2 4.130
0.8 4.674 4.6 4.057
1.0 4.638 5.0 4.015
1.4 4.565 5.4 3.979
1.8 4.491 5.8 3.946
2.2 4.416 6.0 3.933
2.6 4.341 6.5 3.905

7.0 3.885
7.5 3.871
8.0

’ 9.0
3.859
3.842

10.0 3.832
11 3.825
12 3.821
1 4 3.819
1 6 3.819

Luego la muestra se sec en un horno a 110 OC;  la masa seca fue de 3.765 kg.
u) Grafique la curva de rapidez de secado.
b) Calcule el tiempo requerido para secar las mismas hojas de 20 a 2% de humedad (base
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htimeda)  utilizando aire de la misma temperatura y humedad, pero con una velocidad del
aire 50% mayor. Supóngase que la humedad crítica permanece constante.

Respuesta: 8.55 h.
12.5 Un pigmento que se ha separado húmedo de un filtro-prensa se va a secar por extrusión en

pequeftos  cilindros, que se someterarr  a un secado a circulación transversal. Los cilindros
extruidos tienen 6 mm de diametro,  50 mm long.; se van a colocar sobre telas de alambre a una
profundidad de 65 mm. Según se estima, la superficie de las particulas  es de 295 m2/m3  de
lecho; la densidad aparente 1 040 kg sólido seco/m3.  El aire a una masa velocidad de 0.95 kg
aire seco/m’ - s va a fluir a traves  del lecho, entrará a 129 “C,  humedad O&t5  kg agua/kg  aire
SeCO.

u) Calcule la rapidez constante de secado que se esperaría. (Nora: Para cilindros grandes es
mejor tomar el di&metro  equivalente como el diámetro real del cilindro).

Respuesta: 0.0282 kg/m* . s.
b) Calcule la rapidez constante de secado que se esperarla si la torta de filtración se fuese ase-

car platos, mediante circulaci6n  tangencial del aire sobre la superficie y a la misma veloci-
dad de masa, temperatura y humedad. Despreciese  la radiación y la conducción de calor a
travts del sólido.

Respuesta: 4.25(10v4)  kg/mz . s.

12.6 Un secador rotatorio continuo del tipo de celosías (Fig. 12.22) se va a utilizar para secar viruta
de madera de 40 a 15% de humedad [Horgan, Truns. Insf.  Chem. Engrs.,  6, 131 (1928)].  La
madera entra a 0.56 OC  (33 ‘F);  el producto seco se descargó a 37.8 “ C (100 “F).  aun flujo de
0.398 kg/s  (3 162 lb,/h).  El medio de secado fue el gas resultante de la combusti6n  de com-
bustible; sin embargo, para los c&lculos  presentes puede suponerse que tenía  las caracterfsticas
del aire. Entr6 en el secadora 380 “ C (715 “F),  con una humedad de 0.038 kg vapor de agua/kg
gas seco, a un flujo de 2.079 kg/s  (275 lb,/min),  húmedo. El gas se descargó a 77 “ C (175 V’).
La capacidad calorifica de la madera se puede tomar como 1 758 J/kg * K (0.42 Btu/lb,  “F);  el
calor de humidificacibn  puede despreciarse. Calcule la rapidez de la pérdida de calor.

12.7 Un secador de calentamiento directo en flujo a corriente paralela, 2.44 por 18.3 m (8 ft de
di&metro,  60 ft de Long.). se utiliz6  para secar alfalfa picada [vease  Gutzeit y Spraul: Chem.
Eng. Progr.,  49.380 (1953)].  Durante un periodo de prueba de 5 h, el secador produjo un pro-
medio de 0.28 kg/s  (2 200 Ib,/h)  de producto seco con 11% de humedad y 145 “ F (63 “C),
cuando se alimentó con alfalfa que contenta 79% de humedad a 26.7 OC  (80 ‘F).  El medio de
secado fue los productos de combustión resultantes de quemar 13 074 ft3/h  (80 “F,  4 oz/in’ ga-
ge de presión) 0.1029 m’/s, (26.7 “C,  862 N/m2  gage presi6n)  de gas natural (85% metano,
10% etano, 5% nitrógeno. en volumen) con aire a 26.7 “ C (80 “F),  5OOi’o  de humedad. El gas
tiene un anAlisis  de 2.9qo  COs,  15.8% Os, 81.3qo  Ns.  en volumen en base seca; entra el secador
a 816 “ C (1 500 “F) y sale a 91 “C  (195 OF).  La capacidad calorífica de la alfalfa seca se ha esti-
mado que es 1 549 J/kg - K (0.37 Btu/lb,  “F);  el calor de humidificación  puede despreciarse.
Calcule el flujo volumetrico  de gas a trav&s del ventilador de descarga y las perdidas calorificas.
Respuesta: 6.4 m3/s (13 550 ft3/min),  1 500 kW [5.12(106)  Btu/h].

12.8 Un secador rotatorio de calentamiento directo a contracorriente de aire caliente se escogió para
secar un sólido org&nico  cristalino insoluble. El s6lido  va a entrar a 20 OC;  contendra 20% de
agua. Se va a secar mediante aire que entra a 155 “C,  0.01 kg agua/kg  aire seco. Se espera que
el s6lido  salga a 120 “C,  con un contenido de humedad del 3%. El producto seco obtenido va a
ser 450 kg/h. La capacidad calorifica del sólido seco es 837 J/kg 1 K; su tamaño promedio de
particula  es 0.5 mm. La velocidad superficial del aire no debe exceder 1.6 m/s en ninguna parte
del secador. El secador va a estar aislado; las perdidas caloríficas pueden despreciarse para los
fines presentes. Escójase un secador entre los siguientes tamaflos  est&ndar  y especifiquese el
flujo del aire que se debe utilizar: 1 por 3 m, 1 por 9 m, 1.2 por 12 m, 1.4 por 9 m, 1.5 por 12 m.
Respuesta: 1.2 por 12 m.

12.9 Un material fabricado en forma de planchas de 0.6 por 1.2 m por 12 mm, se va a secar en for-
ma continua en un secador de túnel de aire caliente a contracorriente adiabatico. a la rapidez de
100 laminas por hora. Las laminas se van a colocar sobre un acarreador especial que llevara al
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material en grupos de 30 láminas de altura; se van a secar por los dos lados. La masa seca de
cada lamina es de 12 kg y el contenido de humedad se reducid de SO a 5% de agua, mediante aire
que entrará a 120 ‘T,  humedad 0.01 kg agua/kg  aire seco. Se van a pasar 40 kg de aire seco a
traves  del secador por kg de s6lido  seco.

En un experimento a pequeha  escala, cuando se sec con aire en condiciones constantes
de secado, temperatura de bulbo seco de 95 OC,  temperatura de bulbo húmedo de 50 OC y a la
misma velocidad que se va a utilizar en el secador mayor, la rapidez constante de secado fue de
3.4(10-3 kg agua evaporada/m2  * s y el contenido critico de humedad fue del 30%. El conteni-
do de humedad en el equilibrio es despreciable.

u) Calcule el valor de kr a partir de los datos del experimento a pequefla escala.
Respuesta: 0.01545 kg/m2  . s AY.

b) Para el secador grande, calcule la humedad del aire saliente y en el punto en que el s6lido
alcanza el contenido crítico de humedad.

c) Calcule el tiempo de secado en el secador grande.
Respuesta: 9.53 h.

d) &u%ntas  laminas de material se encontraran en el secador en cualquier momento?

12.10 Un secador de túnel de aire caliente continuo a contracorriente se va a diseflar  para secar una
torta de filtración de cristales grandes de una sustancia inorganica, insoluble en agua. La torta
de filtraci6n  se va a colocar sobre platos de 1.0 m long. por 0.9 m ancho por 25 mm, 20 platos
por camión, con 50 mm entre los platos. El secador de túnel va a tener una sección transversal
de 2 m de altura por 1 m de ancho. Los platos tienen un fondo de malla reforzada, de forma
que el secado ocurre tanto por la parte superior como por la inferior de cada plato. La produc-
ción es tal que permite introducir un camión cargado por hora. Cada plato contiene 30 kg de
sólido seco, que va a entrar al secador a 25 “C, 50% de humedad y se va a secar hasta un conte
nido despreciable de humedad. El contenido crítico de humedad es 15%; la humedad en el
equilibrio es despreciable. Los camiones son de acero; cada uno pesa aproximadamente 135 kg.
El aire entrará a 150 “C, humedad 0.03 kg agua/kg aire seco; se espera que el sólido descarga-
do salga a 135 “C. Se va a soplar el aire sobre los platos, de forma que la velocidad promedio
en la entrada del aire va a ser de 4.5 m/s sobre los platos. La capacidad calorífica del s6lido
seco es 1.255 kJ/kg . K. El secador estará bien aislado.

u) Calcule la longitud del secador requerido.
Respuesta: 8.5 m por la ecuación (12.20~); 6.5 m por la ecuación (12.20).

b ) Se va a preparar el gas entrante para reciclar una parte del aire descargado con aire atmos-
férico (25 T,  humedad 0.01 kg agua/kg  aire seco) y calentando la mezcla a 150 “C. Cal-
cule el porcentaje de aire descargado que se va a reciclar y los requerimientos calorlfic~s.
Calcule el calor expresado tambien  por unidad de masa de agua evaporada.

Respuesta: 3 515 kJ/kg.



CAPfTULO

TRECE
LIXIVIACIÓN

La lixiviación es la disolución preferente de uno o mas componentes de una
mezcla sólida por contacto con un disolvente líquido. Esta operación unitaria,
una de las mas antiguas en la industria química, ha recibido muchos nombres, se-
gún la técnica más o menos compleja utilizada para llevarla a cabo. La colada
se refería originalmente a la percolación del líquido a través de un lecho fijo del
sólido, pero en la actualidad se utiliza para describir la operación en forma gene-
ral, sin importar la forma en que se rea1ice.t Lixiviación se utiliza con menos
frecuencia como sinónimo para colada, aunque al principio se refería específica-
mente a la colada de álcali a partir de cenizas de madera. El término extraccidn
también se emplea por lo común para describir esta operación particular, aunque
también se aplica a todas las operaciones de separación, que utilicen métodos de
transferencia de masa o mecánicos. La decocción se refiere específicamente al uso
del disolvente a su temperatura de ebuliición. Cuando el material soluble está
sobre todo en la superficie de un sólido insoluble y simplemente se lava con el di-
solvente, la operación algunas veces recibe el nombre de elucidn.  En este capítulo
también se analizaran estas operaciones de lavado, puesto que frecuentemente se
relacionan íntimamente con la lixiviación.

Tal vez las industrias metalúrgicas son las que más utilizan las operaciones de
lixiviación. La mayoría de los minerales útiles se encuentran en forma de mezclas,
con grandes proporciones de componentes indeseables; por eso, la lixiviación del
material valioso es un método de separación que se aplica con frecuencia. Por

t En espaflol  cl término empleado con mayor frecuencia es el de lixiviación. Notu  del T.
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ejemplo, los minerales de cobre se disuelven preferentemente a partir de algunos
de sus minerales por lixiviación con ácido sulftírico o soluciones amoniacales, y el
oro se separa de sus minerales con la ayuda de soluciones de cianuro de sodio. En
forma similar, la lixiviación juega un papel importante en el procesamiento meta-
lúrgico de aluminio, cobalto, manganeso, níquel y zinc. Muchos productos orgá-
nicos naturales se separan de SUS estructuras originales mediante lixiviación. Por
ejemplo, el azúcar se separa por lixiviación de la remolacha con agua caliente; los
aceites vegetales se recuperan a partir de semillas, como las de soya  y de algodón
mediante la lixiviacibn con disolventes organices; el tanino se disuelve a partir de
diferentes cortezas arbóreas mediante lixiviación con agua; en forma similar,
muchós  productos farmacéuticos se recuperan a partir de raíces y hojas de plan-
tas. El té y el café se preparan doméstica e industrialmente por operaciones de
lixiviación. Además, los precipitados químicos con frecuencia se lavan de sus
aguas madres adheridas mediante técnicas y equipo muy similares a los utilizados
en las verdaderas operaciones de lixiviación, como en el lavado del licor de sosa
cáustica del carbonato de calcio precipitado después de la reacción entre óxido de
calcio y carbonato de sodio.

Preparación del sólido

El éxito de una lixiviación y la técnica que se va a utilizar dependen con mucha
frecuencia de cualquier tratamiento anterior que se le pueda dar al sólido.

En algunos casos, las pequefias partículas del material soluble están comple-
tamente rodeadas de una matriz de materia insoluble. Entonces, el disolvente se
debe difundir en la masa y la solución resultante se debe difundir hacia el exterior
antes de poder lograr una separaci6n. Esto es lo que sucede con muchos mate-
riales metalúrgicos. La trituraci6n  y molienda de estos sólidos acelerará bastante
la acción de lixiviación, porque las porciones solubles son entonces más accesibles
al disolvente. Por ejemplo, cierto mineral de cobre puede lixiviarse eficazmente
por soluciones de ácido sulfúrico de 4 a 8 h, si se muele hasta que pase a través de
una malla 60; en 5 días, si se tritura hasta gránulos de 6 mm, y de 4 a 6 tios si se
utilizan rocas de 140 mm [43j. Puesto que la molienda es cara, la calidad del mine-
ral tiene mucho que ver con la elección del tamailo  al cual se va lixiviar. Por otra
parte, en el caso de ciertos minerales de oro, las pequefias partículas metálicas es-
tán revueltas en una matriz de cuarzo que es tan inpenetrable a la acción de lixi-
viación del disolvente que es básico moler la roca para que pase por una malla 100
para que ocurra la lixiviación. Cuando la sustancia soluble está distribuida más o
menos uniformemente en todo el sólido o aun en soluci6n del s6lido, la acción de
lixiviacibn  puede proporcionar canales para el paso del disolvente fresco y tal vez
no sea necesaria una molienda muy fina. El derrumbe del esqueleto insoluble que
permanece después de la separación del soluto puede, sin embargo, presentar
problemas.

Los cuerpos vegetales y animales tienen una estructura celular, los productos
naturales que se van a lixiviar a partir de estos materiales se encuentran general-
mente dentro de las células. Si las paredes celulares permanecen intactas después
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de la exposición a un disolvente adecuado, entonces en la acción de lixiviación in-
terviene la ósmo@s  del soluto a travks de las paredes celulares. Éste puede ser un
proceso lento. Sin embargo, moler el material lo suficientemente pequefio  como
para liberar el contenido de las c&las es poco práctico y algunas veces indesea-
ble. Así, la remolacha se corta en rebanadas delgadas, en forma de cufias, antes
de la lixiviación, a fin de reducir el tiempo requerido para que el agua disolvente
llegue a cada célula vegetal. Sin embargo, las c4ulas  se dejan deliberadamente in-
tactas, de forma que el azúcar pase a través de las paredes celulares semipermea-
bles y que los indeseables materiales coloidales y albumínicos queden casi comple
tamente  detrás. En el caso de muchos productos farmacéuticos, recuperados a
partir de raíces, tallos y hojas vegetales, el material vegetal con frecuencia se seca
antes del tratamiento; esto favorece la ruptura de las paredes celulares y la libera-
ción del soluto mediante la acción directa del disolvente. Las semillas vegetales y
los cereales, tal como la soya, se aplanan o se hacen hojuelas para obtener
partículas de 0.15 a 0.5 mm. Por supuesto, las ctlulas tienen un tamaflo menor,
pero se rompen bastante debido al proceso de formación de hojuelas; entonces,
los aceites se ponen más fácilmente en contacto con el disolvente.

Cuando el soluto se adsorbe sobre la superficie de las partículas sólidas o se
disuelve simplemente en una soluci6n  adherente, no es necesaria la trituración o
molienda y las partículas pueden lavarse directamente.

Temperatura de lixiviación

Por lo general se desea realizar la lixiviación a temperaturas lo más elevadas po-
sible. Las temperaturas elevadas producen la mayor solubilidad del soluto en el
disolvente y, en consecuencia, concentraciones finales mayores en el licor de lixi-
viación. A temperaturas elevadas la viscosidad del líquido es menor y mayores las
difusividades; esto incrementa la rapidez de lixiviación. En el caso de algunos
productos naturales, como las remolachas, las temperaturas muy elevadas
pueden producir la lixiviación de cantidades excesivas de solutos indeseables o de
deterioro químico del sólido.

Mbtodos  de operacibn  y equipo

Las operaciones de lixiviaci6n  se realizan por lotes o semilotes (estado no esta-
cionario) y también en condiciones totalmente continuas (estado estacionario).
En cada categoría se encuentran equipos del tipo de etapas y de contacto conti-
nuo. Se utilizan dos tecnicas principales de manejo: la aspersión o goteo del
líquido sobre el sólido y la completa inmersión del s6lido  en el líquido. En cual-
quier caso, la eleccibn del equipo que se va a utilizar depende bastante de la forma
fisica de los sólidos y de las dificultades y costo de manejo. En muchos casos, esto
ha llevado al uso de equipos muy especializados en ciertas industrias.
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OPERACIÓN EN ESTADO NO ESTACIONARIO

Las operaciones en estado no estacionario incluyen aquellas en que los sólidos y
los líquidos se ponen en contacto únicamente en forma de lotes y tambien
aquellas en que un lote del sólido se pone en contacto con una corriente que fluye
continuamente del líquido (mttodo por semilotes). Las partículas sólidas gruesas
generalmente se tratan en lechos fijos mediante métodos de percolación, mientras
que los sólidos finamente divididos, que pueden mantenerse mas fácilmente en
suspensi6n, pueden dispersarse en todo el líquido con la ayuda de algún tipo de
agitador.

Lixiviacibn  in situ

Esta operación, que algunas veces se llama mineria en solución, se refiere a la lixi-
viaci6n  por percolación de los minerales en la mina, mediante la circulación del
disolvente sobre y a través del cuerpo del mineral. Se utiliza regularmente para
obtener sal a partir de los depósitos en la superficie de la tierra mediante la disolu-
ci6n  de la sal en agua, la cual se bombea hasta el depósito. Se ha aplicado a la lixi-
viación de minerales con bajo contenido de cobre, tan bajo como 0.2% de
cobre ~~1 y a vetas a profundidades de hasta 335 m (1 100 ft) debajo de la superfi-
cie i4].  En la minería en solución para uranio, el mineral debe oxidarse in  situ,  con
el fin de solubilizarlo en soluciones de carbonato. Los reactivos pueden inyectarse
continuamente a través de una serie de tuberías que bajan hasta la veta; el licor re-
sultante se obtiene a través de otra serie de tuberías. En forma alternativa, el reac-
tivo puede bombearse intermitentemente y sacarse a través del mismo pozo.

Lixiviación 8 la intemperie

Los minerales con bajo contenido, cuyo valor en mineral no garantiza el gasto de
molienda o trituracibn, pueden lixiviarse en forma de rocas extraidas de la mina y
colocadas en grandes montones sobre terreno impermeable. El licor de lixiviaci6n
se bombea sobre el mineral y se obtiene cuando sale del montón. El cobre se ha li-
xiviado de esta forma a partir de minerales de pirita en montones que contienen
hasta 2.2(10’)  toneladas metricas  de mineral; con este propósito se han utilizado
más de 20 000 m3 diarios (5 millones de galones) de licor de lixiviación. Tal vez se
necesiten 7 o más arIos  para reducir el contenido de cobre de estos montones del 2
al 0.3%. En un caso normal de lixiviaci6n  a la intemperie de uranio, después de
colocar una tubería perforada de drenaje sobre una base de arcilla impermeable,
el mineral se apila sobre las tuberías, en montones de 6 a 8 m de altura, con
sección transversal trapezoidal y 120  m de ancho en la base, con una longitud de
hasta 800 m (0.5 millas). La solucibn de lixiviación, que se introduce en forma
de lagunas en la parte superior del mont6n,  se va percolando hasta las tuberías de
drenaje en la base, de donde se lleva a otro lugar.
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Tanques de percolación

Los sólidos de tamaño intermedio pueden lixiviarse adecuadamente con métodos
de percolación en tanques abiertos. La construcción de estos tanques varía bas-
tante, según la naturaleza del sólido y del líquido que se van a manejar y el tama-
Ao  de la operaci6n,  pero son relativamente baratos. Los tanques pequefíos fre-
cuentemente se hacen de madera, siempre y cuando este material no sea atacado
químicamente por el líquido de lixiviación. Las partículas sólidas por lixiviar des-
cansan sobre un fondo falso, que en la construcción más sencilla consiste en una
rejilla de tiras de madera colocadas en forma paralela unas con respecto a otras y
lo suficientemente cercanas para sostener al sólido. Éstas, a su vez, pueden des-
cansar sobre tiras similares colocadas en ángulos rectos, separadas 150 mm o
mas, de forma que el licor de lixiviación pueda fluir hasta un conjunto de tuberías
que llevan al fondo del tanque. Para sostener partículas muy finas, la rejilla de
madera puede cubrirse mediante una estera de coco y un filtro de lona muy tenso
y sujeto con una cuerda metida en una ranura alrededor de la periferia del fondo
falso. Los tanques pequeños también pueden hacerse completamente de metal,
con fondos falsos perforados, sobre los cuales se coloca una tela filtro, como en
la lixiviación de productos farmacéuticos a partir de plantas. Los tanques de per-
colacibn  muy grandes (45 por 34 por 5.5 m de profundidad) para la lixiviación de
minerales de cobre, se han fabricado de concreto reforzado revestidos con cemen-
to de plomo o bituminoso. Los tanques pequeños pueden tener puertas laterales
cerca del fondo para extraer el sólido lixiviado, mientras que los tanques muy
grandes generalmente se vacían excavando desde la parte superior. Los tanques
deben llenarse con sólidos cuyo tamarIo  de partícula sea lo más uniforme posible;
de esta manera, el porcentaje de huecos será mayor y menor la caída de presión
requerida para el flujo del líquido de lixiviación. Esto también induce la unifor-
midad del grado de lixiviación de cada partícula sólida y una dificultad menor
ocasionada por el acanalamiento del líquido que podría pasar a través de un nú-
mero limitado de pasajes a través del lecho de sólidos.

La operación de uno de estos tanques puede seguir distintos procedimientos.
Después de que el tanque se llena con sólido, un lote de disolvente, lo suficiente-
mente grande para sumergir al sólido, se puede bombear en el tanque y dejar que
toda la masa se empape o remoje durante cierto periodo. A lo largo de este pe-
riodo, el lote del líquido puede circularse o no sobre el sólido mediante bombeo.
Entonces, el líquido puede drenarse del sólido a través del fondo falso del tanque.
Toda esta operación representa una etapa. Con la repetición de este proceso se
obtendrá la disolución final de todo el soluto. Entonces, el único soluto retenido
es el que está disuelto en la solución que humedece al sólido drenado. Éste puede
enjuagarse llenando el tanque con disolvente fresco y repitiendo la operación tan-
tas veces como sea necesario. Un método alternativo es admitir líquido conti-
nuamente al tanque y contindkmente  separar la solución resultante, con o sin re-
circulación de una parte del flujo total. Una operación de este tipo puede ser
equivalente a muchas etapas. Como la solución que se obtiene de ordinario es
más densa que el disolvente, el mezclado por convexión  se reduce mediante la per-
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colación en dirección descendente. Algunas veces se utiliza el flujo ascendente,
con el fin de evitar que se tape el lecho o el filtro con rebabas, pero esto puede
provocar el arrastre excesivo de esas rebabas en el líquido sobrenadante. Otra
modificación, utilizada con menos frecuencia, es la aspersión continua del
líquido sobre la parte superior, dejando que el líquido gotee a través del sólido, el
cual nunca se sumerge por completo. Hay estudios excelentes sobre los procesos,
técnicas y química de la lixiviación de minerales [q.

Retención del líquido despubs  del drenado

Imaginese un lecho de sólidos granulares, cuyo espacio vacío este completamente lleno de líquido.
Cuando se drena el líquido mediante el efecto de la gravedad, admitiendo aire en los lugares vacíos
desde la parte superior del lecho, el flujo del líquido es. inicialmente, muy elevado. El flujo va deca-
yendo gradualmente; después de un periodo relativamente largo ya no ocurre drenado. Sin embargo,
el lecho aún contiene liquido. La fracción del volumen vacío que aún esta ocupada por liquido se de-
nomina suturacidn  residual, s, que sólo incluye el liquido retenido en el exterior de las partículas y no
el liquido que pudo haberse retenido dentro de los poros de un sólido poroso. En la figura 13.1 se
muestra la variación de s con la altura del lecho [‘ll. En la parte superior del lecho, el valor de s es
constante en sc; éste representa el liquido que permanece en los huecos y pequeflos  Angulas  entre las
partículas como fajas, mantenidas en su lugar por la tensi6n  superficial. En la parte inferior del lecho,
el líquido esta retenido en los espacios vados y los llena completamente (s  = 1 .O) por acción capilar.
La altura drenada Z,  se define como la altura en donde el valor des es el promedio entre el rango des-
de so  hasta 1, tal como se muestra en la figura. El valor promedio de s para todo el lecho será el &rea
entre el eje de las ordenadas y la curva en la figura, dividida entre la altura del lecho 2,

Spr  = (Z - ZDbO  + z,
Z Z

(13.1)

Un gran número de mediciones de Z,  en gran variedad de condiciones muestra que, aproximada-
mente [ll],

(13.2)

en donde K es la “permeabilidad” del lecho, pr.  es la densidad del liquido y CI la tensiõn  superficial del
líquido. Se ha encontrado que el valor de so  depende del grupo (KqL/gu)(g/gJ llamado el número cu-
pilar, como sigue:

0.075 KPL  g

F 8 < 0.02e
so -

0.0018 KPL  g
(K~J&(dgJ F s, > O-O2

(13.3)

(13.4)

En estas expresiones se supone que el drenado ocurrió bajo la acción de la fuerza de gravedad única-
mente y que el Ángulo  de contacto entre la superficie líquida y sólida es de 180 ‘.

La permeabilidad K es la constante de proporcionalidad en la ecuación de flujo para el flujo la-
minar a traves  del lecho,

G I KPL  AP  g- -
PLZ  8,
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010 SO 1.0
s = fracción de volumen vacio ocupado por el líquido

Figura 13.1 Drenado de los lechos empacados tt  ‘1

en donde Ap  es la cafda  de presibn  a través del lecho y G es la masa velocidad del flujo con base en la
sección transversal total del lecho. La ecuación (6.66) describe el flujo a través de los lechos de s6lidos
granulares; para el flujo laminar sólo se utiliza el primer término del lado derecho de esta expresi6n.  Si
Ap/Z  de esta ecuación se sustituye en la ecuación (13.5),  si Re se reemplaza por ~G/,u,  y simplifican-
do, se obtiene

(13.6)

en donde d, es el di&metro  de una esfera con la misma relación superfície/volumen  que las partículas
del lecho y E es el volumen vacio fraccionario. Para materiales fibrosos y otros cuyo valor de dp  puede
resultar dificil  de calcular, K puede obtenerse con la ecuación (13.5),  despues  de la medición experi-
mental de la caida  de presión para el flujo laminar a traves  del lecho.

Ejemplo 13.1 El azúcar que queda en un lecho de carbón de hueso que se utilizó para decolo-
rarlo, se va a liiviar inundando el lecho con agua; posteriormente, el lecho se drenara de la so-
lución de axucar  resultante. El diametro  del lecho es 1 m, la profundidad 3.0 m, la temperatura
es 65 ‘. La solucibn de azúcar que se drena tiene una densidad de 1 137 kg/m3 (71 lb,/fts)  y una
tensión superficial de 0.066 N/m. La densidad global del carbón es 960 kg/m3  (60 lb,/ft3)  y la
densidad individual de partlcula  es 1 762 kg/m3  (110 lb,/ft3).  Las partículas tienen una superfi-
cie externa específica de 16.4 m2/kg  (80 ft2/lb,).

Calcular la masa de solucibn que queda retenida aún en el lecho despues  de que se ha dete-
nido el goteo de la solución. Expresarla también como masa de solución/masa  carbón de hueso
seco.

SOLUCIÓN  El volumen vacio  fraccionario = E = 1 - (densidad global/densidad de la
partfcula)  = 1 - 96OA 762 = 0.455 m3  vacío/m3  lecho. La superficie de la partícula = u, =
(16.4 m2/kg)(960  kg/m3)  = 15 744 m2/m3  lecho.
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Ecuacibn  (6.67):

6(1 - E)d,z-= 6(1 - 0.455) = 2 077 x  lo-4  m

OP 15744 *

Ecuaci6n  (13.6): -

K=
dp$‘g

150(1  - e)Z
= (2.077 x 10-4)2(0.455)‘(9.807)  = 8 94 x 1o-  ,. m3,s

150(1 - o.455)2 .

KP,  g--iL (8.94 x 10-‘“)(l137)  9.81
ga gc 9.81(0.066)

1=  1.54 x 10-s

Ecuaci6n  (13.3):

so  = 0.075

Ecuación (13.2):

zD -
0.275(  1/9.81)

[(EH  x 10-‘“)/9.81]o’5(l  137/0.066)
= 0.1705 m

Z - 3.0 m
Ecuación (13.1):

spr  = (3 - 0.1705)(0.075)  + 0.1705 = o.1276
3 3

Vol. llcutido  retenido
Vol. lecho

= 0.1276e  = 0.1276(0.455)  = 0.0581 m’/m’

Masa liquido en lecho = 0.0581-n(a23 (1 137) = 155.6 kg

Masa llquido
Masa sólido seco

= w - 0.069 kg/kg

Contacto múltiple 8 contracorriente;
el sistema de Shanks

La lixiviación y el lavado del soluto lixiviado de los tanques de percolación por
métodos a corriente tangencial descritos antes, inevitablemente dará soluciones
diluidas del soluto. Se obtendrá una solución más concentrada si se emplea un es-
quema a contracorriente, en donde la solución final obtenida  se logra por contac-
to con el sólido más fresco y en donde el disolvente más fresco se agrega al solido
del cual ya se ha lixiviado o lavado la mayoría del soluto. Con el fin de evitar el
movimiento físico de los sólidos de tanque en este proceso, se utiliza
el arreglo de la figura 13.2, que se muestra en forma esquemática para un sistema
de seis tanques. Este sistema de Shanks,  j’ como se llama, se opera de la siguiente
manera:

1 . Supóngase que en el momento de examinarlo, el sistema de la figura 13.2a  ya
tiene cierto tiempo en operación. El tanque 6 está vacío; los tanques del 1 al 5

f Llamado así en honor de James Shanks, quien en 1841 introdujo por primera vez este sistema en
Inglaterra, para la lixiviación de carbonato de sodio a partir de las “cenizas negras” del proceso de Le
Blanc.  Sin  embargo,  parece  haber  sido  un, descubrimiento  alemón.
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Sólido
fresco

5
ASolucl6n

concentrada

+ Sólido
, usado

(0) lbl

Figura 13.2 Contacto mûltiple  a contracorriente, sistema de Shanks

están llenos de sólido; el que se ha llenado más recientemente es el tanque 5 y
el que lleva más tiempo, el tanque 1. Los tanques del 1 al 5 también están lle-
nos con el líquido de lixiviaci6n;  el más concentrado está en el tanque 5, por-
que está en contacto con el sólido mas fresco. Se acaba de agregar disolvente
fresco en el tanque 1.

2 . Sáquese la solución concentrada del tanque 5, transfiérase el líquido del tan-
que 4 al 5, del 3 al 4, del 2 al 3 y del 1 al 2. Agréguese sólido fresco con el tanque 6.

3. Obsérvese la figura 13.26. Descártese el sólido agotado del tanque 1. Trans-
fiérase el líquido del tanque 5 al 6, del 4 al 5, del 3 al 4 y del 2 al 3. Agréguese
disolvente fresco en el tanque 2. Las condiciones son ahora idénticas a las ini-
ciales en la figura 13.2a,  excepto que los números de los tanques son mayores
por una unidad.

4. Continúe la operación de la misma manera que antes.

El esquema es idéntico a la simulacion por lotes de una operación a contra-
corriente en varias etapas, la cual se muestra en la figura 10.38. Después de que se
han corrido varios ciclos de esta forma, las concentraciones de la solución y en el
sólido se aproximan bastante a los valores obtenidos en una lixiviación real, con-
tinua y a contracorriente en varias etapas. Por supuesto, el sistema puede operar-
se con cualquier número de tanques; por lo común se usan de 6 a 16 tanques. No
es necesario arreglarlos en un círculo, sino que es mejor colocarlos en una hilera,
llamada una “batería de extraccion”; de esta manera, si se desea, se pueden agre-
gar en forma conveniente mas tanques al sistema. Los tanques pueden colocarse a
niveles progresivamente decrecientes, a fin de que el líquido pueda fluir de uno
a otro por gravedad con un mínimo de bombeo.

Estos tanques y arreglos para la lixiviación se utilizan bastante en las in-
dustrias metalúrgicas, para la recuperación de taninos a partir de cortezas y ma-
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deras arbóreas, para la lixiviación del nitrato de sodio a partir de la roca chilena
de nitrato (caliche) y en muchos otros procesos.

Percolación en tanques cerrados

Cuando la caída de presión para el flujo del líquido es demasiado grande para el
flujo por gravedad, se deben utilizar tanques cerrados y bombear el líquido a tra-
vés del lecho de sólido. Algunas veces estos tanques reciben el nombre de “difu-
sores”. Los tanques cerrados también son necesarios para evitar las pérdidas por
evaporación cuando el disolvente es muy volátil o cuando se desean temperaturas
superiores al punto normal de ebullición del disolvente. Por ejemplo, algunos ta-
ninos se tratan por lixiviacion  con agua a 120 “C, 345 kN/m2 (50 psi) de presión
en tanques cerrados de percolacibn.

Los disefios  varían considerablemente, según su aplicación. En el caso de la
lixiviación de azúcar a partir de las rebanadas de remolacha, se utiliza undifusor
del tipo mostrado en la figura 13.3. Estos difusores se colocan en batería con 16

Figura 13.3 Difusor de remolacha [121  (cortesfu  &
Institution of Chemical  Engineers)
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tanques como máximo; las remolachas sufren la lixiviación con agua caliente a
contracorriente, como en el sistema de Shanks. Los calentadores se colocan entre
los difusores para que la temperatura de la solución se mantenga de 70 a 78 “C.
De esta forma, puede lixiviarse del 95 al 98% del azúcar de remolachas que
contenían inicialmente alrededor del 18070, para formar una soluci6n de 12% de
concentración. Tambien se utiliza el equipo continuo a contracorriente en la in-
dustria del aztícar de remolacha t3. 201.

Lixiviación en filtro prensa

Los s6lidos finamente divididos, demasiado finos para ser tratados por percola-
cibn en tanques de percolación relativamente profundos, pueden filtrarse y lixi-
viarse en el filtro prensa por bombeo del disolvente a través de la torta de la pren-
sa. Evidentemente, esta práctica es común en el lavado de las aguas madres de
precipitados que se han filtrado.

Tanques con agitación

El acanalamiento del disolvente en la percolación o en la lixiviación mediante
filtros prensa de lechos fijos, y su lenta e incompleta lixiviación subsecuente,
pueden evitarse mediante la agitación del líquido y el sólido en tanques de lixi-

Sblido  y

1 diso’vente

Sólido y
I disolvente

ib) Solución

S6lido  y
Jdisolventet

Soluci6n

(cl

Figura 13.4 Tanques de lixiviación por lotes con agitación Wase
también el capítulo ll)
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viación. Para sólidos gruesos, se han disefiado muchos tipos de tanques con agita-
ción t36].  En estos casos, los tanques cilíndricos cerrados se colocan en forma
vertical (Fig. 13.4a)  y se les ponen remos o agitadores sobre ejes verticales, lo
mismo que fondos falsos para el drenado de la solución de lixiviación al final del
proceso. En otros casos, los tanques son horizontales, como en la figura 13.4b,
con el agitador colocado sobre un eje horizontal. En algunos casos, un tambor
horizontal es el tanque de extracción y el sólido y el líquido se golpean dentro me-
diante la rotación del tambor sobre rodillos, como en la figura 13.4~.  Estos apa-
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ratos se operan por lotes y proporcionan una sola etapa de lixiviaci6n.  Se pueden
utilizar solos, pero con frecuencia tambien  se utilizan en. baterías colocadas para
la lixiviación a contracorriente. Se han utilizado bastante en las instalaciones
europeas mas antiguas y en las sudamericanas, para la lixiviación de aceites vege-
tales a partir de semillas; empero, son raros en Norteamerica.

Los sólidos finamente divididos se pueden suspender en los disolventes de
lixiviación por agitación; para la operación por lotes se utiliza una gran variedad
de tanques con agitación (véanse los Caps. 6 y 11). El más sencillo es el tanque
Pachuca (Fig. 13.5) que se ha usado ampliamente en las industrias metalúrgicas.
Estos tanques pueden construirse de madera, metal o concreto y pueden cubrirse
con un metal inerte como plomo, según la naturaleza del líquido de lixiviación.
La agitaci6n  se lleva a cabo pasando aire a traves de la suspensión: las burbujas
de aire ascienden a traves del tubo central y causan el flujo ascendente de líquido
y del s6lido suspendido en el tubo; en consecuencia, provocan la circulación verti-
cal del contenido del tanque [za].  Los agitadores mecánicos estándar, con impulso-
res del tipo de turbina (Fig. 6.3),  por ejemplo, también pueden utilizarse para
mantener los sólidos finamente divididos en suspensión en el líquido. Despues de
terminar la lixiviación, la agitaci6n  se detiene, el sólido se deja sedimentar en el
mismo tanque o en uno separado y el líquido sobrenadante, claro, puede decan-
tarse mediante sifoneo sobre la parte superior del tanque, o separándolo a través
de tuberías de descarga colocadas a un nivel apropiado a un lado del tanque. Si
los sólidos están finamente divididos y se sedimentan en un sólido comprimible,
la cantidad de solución retenida en los s6lidos sedimentados será considerable.
La agitación y la sedimentación con varios lotes de disolvente de lavado serán
necesarias para recuperar las últimas huellas de soluto; esto puede hacerse a
contracorriente. Las rapideces de lixiviación, siempre y cuando se conozcan las
difusividades dentro del sólido, se pueden calcular en la forma descrita para la
adsorción en estos tanques, capítulo ll. En forma alternativa, el sólido se puede
filtrar y lavar en el filtro.

Sedimentación  por lotes

Las características de la sedimentación de una suspensión que consiste en un sólido finamente dividi-
do, de densidad uniforme y tamtio  de partícula razonablemente uniforme y que está disperso en un
líquido, puede seguirse fácilmente observando una muestra de la suspensión que se ha dejado sin per-
turbar en un cilindro vertical de vidrio transparente. Si inicialmente la suspensión esta muy diluida, se
vera que las partículas sedimentan en forma individual a través del liquido; cada una lo hara auna ra-
pidez que depende del tamallo  de la partícula, la densidad relativa del sólido y del líquido y la viscosi-
dad del líquido; al final formarán un mont6n  en el fondo. Finalmente el líquido queda claro; sin em-
bargo, ~610  hasta el final habrá una linea clara de separación entre el líquido claro y la suspensión que
se está sedimentando. En suspensiones mas  concentradas, del tipo que generalmente se encuentra en
las operaciones de lixiviaci6n  y de lavado, el comportamiento es distinto. Generalmente se observara
que las partículas se sedimentan con más lentitud debido a la interferencia mutua (sedimentacibn  im-
pedida). Más aún, excepto para unas cuantas partículas de tamaño relativamente grande que pueden
estar presentes, las partículas no se acomodan de acuerdo con su tamarIo,  asi  que, en general las
partículas se sedimentan juntas. Como resultado, hay una linea razonablemente marcada de separa-
ción entre el líquido sobrenadante claro, en la parte superior del cilindro y la masa de s6lidos  que se
estan  sedimentando en la parte inferior.
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Considerese el cilindro de la figura 13.6, lleno inicialmente hasta una altura Ze  con una suspensión
de concentracibn uniforme wc  fracción peso de sólidos. en la cual ha ocurrido cierta sedimenta-
ción. En el momento de la observación, hay una zona A  de hquido  claro en la parte superior. Directa-
mente abajo de esta se encuentra la zona B, en la cual la concentración de los sólidos es razonablemente
uniforme en el valor inicial wc,como  se muestra en la gráfica tl”).  En la zona D, en el fondo, llamada
generalmente la “zona de compresión” , las particulas que se van acumulando desde arriba han he-
gado a descansar una sobre otra; entonces, debido a su peso, el líquido queda comprimido entrelas
partículas. En lodos comprimibles, esto aumenta la concentracibn  de los sólidos con la profundidad
en esta zona, como se muestra en la curva. La zona C es una zona de transición entre B y D,  no
siempre esta claramente definida. Al continuar la sedimentaci6n  durante un tiempo mayor que el de la
figura, la linea de demarcación entre la zona A y B cae y la altura de la zona D aumenta, hasta que por
último la zona E desaparece y ~610  resta una zona de compresión que contiene a todos los s6lidos  y
que va disminuyendo lentamente hasta cierta altura final.

La rapidez de sedimentacibn  generalmente se sigue al graficar la altura de la línea de demarca-
cibn  entre las zonas A  y B contra el tiempo, como se muestra mediante la curva sólida de la figura
13.7. La curva punteada representa la posición del nivel superior de la zona D. La parte superior de la
zona B se sedimenta a rapidez constante (curva de Z VS. recta de tiempo) desde el principio, hasta que
casi ha desaparecido la zona B y hasta que todos los s6lidos  están en la zona de compresi6n.  La rapi-
dez de sedimentación de la zona de compresión hasta su altura final Z,  es entonces relativamente
lenta y variable. En algunos casos, pueden observarse dos periodos  de sedimentación a rapidez cons-
tante, sin periodo de compresi6n,  básicamente. La forma de las curvas depende no sólo del tipo de
suspensión (naturaleza y tamaño  de particula  del sõlido  y naturaleza del líquido) sino tambiCn  de la al-
tura inicial y de la concentración de la suspensión, lo mismo que del grado de floculación, ya sea que
se agite o no durante la sedimentación.

Floculación Si todas las particulas del s6lido  finamente dividido estan  similarmente cargadas, se re
pelen entre sí y permanecen dispersas. Si la carga se neutraliza mediante la adici6n.  por ejemplo. de un
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zo
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Parte superior de la zona B

0
Tiempo Figura 13.7 Rapidez de sedimentación

electrolito (agente floculante) a la mezcla, las particulas  pueden formar agregados o flbculos.  Puesto
que los flóculos  son de tamtio  más grande, se sedimentan con mayor rapidez. Las suspensiones que
se encuentran en las operaciones químicas generalmente se floculan.

=1
Agitadón La agitación muy lenta. tan lenta que no se forman corrieites de remolino dentro del
líquido, cambia profundamente el carkter  de la sedimentación. Como se altera la estructura de los
fl6culos,  la concentración de los sólidos en la zona B ya no es uniforme $n  el valor inicial y hace po-
sible que la zona D no este claramente definida. La altura final de la suspensión sedimentada puede
ser ~610  una fracción de la obtenida  sin agitación 12’1, debido a la ruptura de la estructura punteada de
los fl6culos  en la zona de compresión; la concentración final de sblidos  en la masa sedimentada es,
por lo tanto, mayor. Sin embargo, de ordinario todavía se observan las zonas de rapidez constante y
de decremento de la rapidez de sedimentación. aunque las rapideces  serti  diferedtes  de las obtenidas
sin agitación IU].

Concentración La rapidez de sedimentación decrece al aumentar la concentracibn  inicial de los s6li-
dos debido al aumento de la densidad y viscosidad efectivas del medio a travks  del cual se sedimentan
las partlculas.  En la figura 13.8 se ilustra el efecto que por lo común puede esperarse cuando se
sedimentan suspensiones de concentraci6n  creciente de la mjsma  sustancia en columnas de la misma
altura. Se ha tratado en varias ocasiones de predecir el efecto de la concentración sobre la rapidez de
sedimentación, a partir del conocimiento de las curvas a una o m8s  concentraciones. Esto se ha conse-
guido únicamente para suspensiones que no son comprimibles [391.

Al tura Observese  la figura 13.9, en la cual se muestran las curvas de sedimentación para la misma
suspensión empezadas a diferentes alturas iniciales. La rapidez inicial de sedimentación constante no
depende de la altura; además, siempre y cuando se exceda cierto valor mínimo crítico de Z,,,  aparente-
mente también será constante el valor final de Z,/Z,.  Las lineas de rapidez de sedimentaci6n  cons-
tante terminan sobre una línea OA  que parte del origen; en general, cualquier linea ~1 que salga del
origen, como OB, ser8  cortada de forma que la línea OC/Unea  OB = MZó.  Por tanto, el tiempo pa-
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ra que una lechada se sedimente a una altura fraccionaria fija Z/Z,-,  es proporcional a la altura inicial
Zs.  De esta forma, es posible predecir razonablemente bien las curvas de sedimentación para tanques
profundos a partir de los resultados obtenidos en pequeflos cilindros de laboratorio. Sin embargo, al
efectuar estas pruebas de laboratorio es importante lzll utilizar cilindros de 1 m de altura y 50 mm de
diámetro, como minimo y hacer que todas las demás condiciones en el laboratorio permanezcan idén-
ticas a las que, según se prevé, predominarán a gran escala.

Figura 13.9 SedimentacXm  por lotes de suspen-
siones a diferentes alturas iniciales



808 OPERACIONES DE TRANSFERENCIA DE MASA

Percolación vs. agitación

Si se va a lixiviar un sólido en la forma de grandes rocas, con frecuencia se debe
decidir si han de triturarse hasta pedazos grandes, si ha de realizarse la lixiviación
por percolación o si se molerán finamente y si la lixiviación será realizada me-
diante agitación y sedimentación. No es posible una respuesta general a este
problema, debido a las diversas características de lixiviación de los diferentes sóli-
dos y a los distintos valores del soluto; no obstante, entre las consideraciones se
encuentran las siguientes. El molido fino es as costoso, pero proporciona una li-

axiviación mas completa y más rapida.  Tiene 1 desventaja de que siendo el peso
del líquido asociado con el sólido sedimentado tan grande como el peso del sóli-
do, más, se utilizará una cantidad considerable de disolvente para eliminar del
sólido lixiviado el soluto y la solución resultante estarb  diluida. Las partículas tri-
turadas grandes, por otra parte, se Iixivian con más lentitud y posiblemente de
modo menos completo, pero a lo largo del drenado pueden retener relativamente
poca soluci6n, requieren menos lavado y, por lo tanto, proporcionan una solu-
ción final más concentrada.

En el caso de sólidos mas fibrosos, como la cana de azúcar que se lixivia con
agua para separar el azúcar, se ha demostrado [35j  que la lixiviación es por lo gene-
ral más eficiente en un tanque bien agitado que por percolación, probablemente
debido a que la gran cantidad de retenci6n estática del líquido (vease  el Cap. 6)
hace imposible la obtención de cantidades importantes del soluto.

OPERACIÓN EN ESTADO ESTACIONARIO (CONTINUO)

El equipo para las operaciones en estado estacionario continuo puede clasificarse
en dos grandes categorías principales: operado por etapas o en contacto conti-
nuo. Algunas veces, el equipo por etapas puede montarse en unidades múltiples,
para producir efectos de varias etapas; el equipo de contacto continuo puede pro-
porcionar el equivalente a muchas etapas en un único aparato.

Liiviación  durante el molido

Como ya se indicó, muchos s6lidos deben ser molidos para que las porciones so-
lubles sean accesibles a los disolventes de lixiviación; además, si se practica el mo-
lido húmedo continuo, parte de la lixiviacibn  puede lograrse en ese momento. Por
ejemplo, del 50 al 75% del oro soluble puede disolverse mediante la molienda del
mineral en presencia de una solución de cianuro. En forma similar, las semillas de
ricino se muelen en un molino por frotación con un disolvente para el aceite de ri-
cino. El líquido y el s6lido fluyen a traves de un molino en paralelo y, en conse-
cuencia, tienden a alcanzar su concentración en el equilibrio. Por lo tanto, estas
operaciones son lixiviaciones en una sola etapa y generalmente se completan me-
diante operaciones de agitación o lavado adicionales, como se describirá poste-
riormente.
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Tanques con agitación

Los sólidos finamente molidos que son faciles de suspender en líquidos por medio
de la agitación, pueden lixiviarse continuamente en cualquiera de los muchos ti-
pos de tanques con agitación. Éstos pueden utilizarse para el flujo continuo del
líquido y del sólido en y fuera 1 tanque y deben disefiarse  con cuidado para que
no haya acumulación del sól do.

iQC
bido al mezclado completo que se obtiene de

ordinario, estos aparatos funcionan n una sola etapa; además, el líquido y el sb-
lido tienden a alcanzar el equilibrio en el tanque.

Pueden utilizarse los tanques agitados mecánicamente, para los cuales es
probable, que el agitador de tipo de turbina sea generalmente el mas adecuado
(véanse los Caps. 6 y ll). Los tanques Pachuca se utilizan frecuentemente en las
industrias metalúrgicas. El agitador de Dorr (Fig. 13.10) utiliza tanto el principio
de transporte de material con aire* como el raspado mecánico de 10s  sólidos; es
muy usado tanto en la industria metalúrgica como química para la lixiviación
continua y el lavado de sólidos finamente divididos. El eje central hueco del
agitador actúa como un transporte de material con aire y al mismo tiempo gira
lentamente. Los brazos unidos a la parte inferior del eje raspan los s6lidos sedi-
mentados hacia el centro del fondo del tanque, en donde se levantan mediante la
elevación de aire a través del eje hasta unos lavadores unidos a la parte superior.
Entonces, los lavadores distribuyen la mezcla elevada de líquido y sólido sobre toda
la sección transversal del tanque. Los brazos de raspado pueden levantarse para
eliminar los sólidos que hayan quedado sedimentados en ellos durante el tiempo
en que la máquina no funcionó; también tienen unas tuberías de aire auxiliares
para favorecer la eliminación del sólido sedimentado. Para sólidos de tamaño va-
riado, la operación del agitador puede ajustarse de tal forma que las partículas
gruesas, que pueden requerir mayor tiempo de lixiviación, permanezcan en el tan-
que por periodos más largos que las finas. Estos agitadores generalmente se cons-
truyen en tamtios  que van desde 1.5 hasta 12 m de diametro.

El tiempo de retención promedio en un tanque agitado puede calcularse divi-
diendo el contenido del tanque entre el flujo en el tanque. Esto se puede hacer se-
paradamente para el sólido y el líquido; el tiempo de retención para cada uno será
diferente si la relación de las cantidades de ambos en el tanque es diferente de la
que hay en la alimentación. El tiempo promedio de retención del sólido debe ser
el suficiente para lograr la acci6n  de lixiviación requerida. Por supuesto, las
partículas individuales de sólido pueden causar un corto circuito en el tanque
(mezclado axial); esto significa que las partículas cruzan en tiempos mucho mas
cortos que 10s  tiempos promedio calculados y que en consecuencia, disminuye la
eficiencia de la etapa. Este corto circuito puede eliminarse pasando la mezcla de
sólido-líquido a través de una serie de pequeños tanques con agitación, uno des-
pués del otro; la suma de los tiempos de retencibn promedio será el tiempo nece-

*Nota del R.T. En inglés air-lift.
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Conexión de aire 4
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sario para la lixiviacih.  Esto puede lograrse fácilmente con el flujo por gravedad
de la suspensión, colocando cada tanque en serie, a niveles progresivamente más
bajos. Por lo general, bastan tres tanques en serie para reducir el corto circuito a
una cantidad despreciable. Debe observarse que, como el líquido y el sólido pasan
a travks  de estos tanques en flujo paralelo, la serie completa sigue equivaliendo a
una sola etapa.
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El efluente de los agitadores continuos puede enviarse a un filtro para sepa-
rar el líquido del solido; el sólido puede lavarse sobre el filtro hasta eliminar los
sólidos disueltos o a una serie de espesadores para el lavado a contracorriente.

Espesadores

Los espesadores son aparatos mecánicos disenados especialmente para aumentar
en forma continua la relación de sólidos a líquido en una suspensión diluida de
partículas muy finas mediante la sedimentación y la decantación, con lo cual se
produce un líquido claro y un lodo espeso en forma de dos productos separados.
Los espesadores pueden utilizarse antes que cualquier filtro para reducir los cos-
tos de filtracibn. Dado que los dos efluentes se pueden bombear y, en consecuen-
cia, ser transportados fácilmente, los espesadores se utilizan con frecuencia para
lavar los sólidos lixiviados y los precipitados químicos, para eliminar la solución
adherente en un arreglo continuo a contracorriente en varias etapas; esta aplica-
ción es la que interesa aquí.

Un espesador de un solo compartimiento, típico del diseño de la Compailía
Dorr-Oliver, se muestra en la figura 13. ll. La suspensión fina de líquido y sólidos
suspendidos entra en un gran tanque de sedimentacióna través de un pozo de ali-
mentaci6n en la parte superior central, de tal forma que se evite el mezclado de la

1
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-ii
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Figura 13.12 Espesador de platos balanceados de Dorr (Dow-Olivef,  Inc.)
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suspensibn  con el líquido claro en la parte superior del tanque. Los solidos se se-
dimentan en el líquido que llena el tanque y el lodo sedimentado se dirige cuida-
dosamente hacia el cono de descarga en el fondo, mediante cuatro series de hojas
de arado o rastrillos. Éstas giran lentamente, de modo que se perturbe poco el so-
lido sedimentado. El lodo se bombea desde el cono de descarga mediante una
bomba de diafragma. El líquido sobrenadante claro se derrama en un lavador
construido alrededor de la parte periférica superior del tanque. Los espesadores
se construyen en tamafíos  que van desde 2 hasta 180 m (6 a 600 ft) de diámetro,
para manejar sólidos granulares y también floculados; tienen distinto disefio de
detalle que depende del tamafro  y del servicio. Con el fin de reducir los requeri-
mientos de espacio, se pueden colocar varios espesadores que operen en paralelo
sobrepuestos, como en la figura 13.12. Este tipo de aparato produce un único
producto lodoso.

El contenido de líquido del lodo depende bastante de la naturaleza de los sóli-
dos, el líquido y del tiempo que se dé para la sedimentación; empero, en casos
típicos debe estar en el rango del 15 al 75% de líquido. Cuanto menos líquido se
retenga, más eficiente será el proceso de vado que se esté llevando a
cabo.

S6lido  que se
va a lixiviar  0

Dtsolvente  de

lavado y
lixiviaci6n

Sólido que se Lechada-a

v a  a  liwiar subf lu jo

7

Espesado’res

(u)
Disolvente

Jfm
Sobrefluio c

Agitador
Espesadores

t
L e c h a d a
subf lu jo (61

Figura 13.13 Decantación a contracorriente continua (DCC). (u)  diagrama de flujo simple; (b) con
agitación intermedia y filtración de los sólidos lavados
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Decantación a contracorriente continua (DCC)

El equipo de lixiviacion,  como agitadores y molinos, puede descargar el efluente
en una cascada de espesadores, para el lavado a contracorriente continua de los
sólidos finamente divididos que han de liberarse del soluto adherido. Puede utili-
zarse el mismo tipo de cascada para lavar los solidos formados durante reacciones
químicas, como en la fabricación de ácido fosfórico por tratamiento de la roca de
fosfato con ácido sulfúrico, o de sulfato de bario por la reacción de ácido sulfúri-
co y sulfuro de bario, o de litopona.

En la figura 13.13 a se muestra un arreglo sencillo. Los sólidos que se van a li-
xiviar (o los reactivos para una reaccián),  junto con la solución del segundo espe-
sador, se introducen en los agitadores de lixiviación en la parte izquierda; la fuer-
te solución producida de esta forma se decanta de los sólidos mediante el primer
espesador. Entonces, los agitadores junto con el primer espesador constituyen
una sola etapa. El lodo se pasa a traves de la cascada para ser lavado con el disol-
vente en una contracorriente real; los sólidos lavados se descargan por la derecha.
Por supuesto, puede haber más o menos de las cuatro etapas que se muestrany,
los agitadores pueden reemplazarse por cualquier aparato de lixiviación continua,
como un molino. Regularmente se hacen muchas variaciones en el diagrama d
flujo. Por ejemplo, el lodo de cada etapa puede volverse a “formar en 2na
pulpa” o golpear vigorosamente con el disolvente, entre las etapas, para mejorar
la eficiencia del lavado. En la figura 13.13b  se muestra un arreglo mediante el
cual lo que queda en el primer espesador se agita con el sobrante del tercero, con
el fin de lograr la lixiviacion adicional posible con la solución diluida. El lodo de
la última etapa puede filtrarse, como se muestra, cuando el sólido es valioso y se
tiene que obtener razonablemente seco o cuando el soluto es valioso y la solución
adherida a los sólidos lavados debe reducirse a un mínimo. Para la operación exi-
tosa de estas plantas, son necesarios los flujos muy cuidadosamente controlados
de los lodos y de la solución, para no perturbar las condiciones predominantes de
estado estacionario.

Para plantas pequenas de decantación, en donde el espacio está limitado, es
posible obtener una cascada a contracorriente de espesadores construidos uno en-
cima del otro en una sola estructura.

Sedimentación continua

Las concentraciones que existen en los diferentes niveles de un espesador continuo que opera en esta-
do estacionario difieren considerablemente de las que se encuentran en la sedimentación por lotes. La
curva ininterrumpida de la figura 13.14 muestra las concentraciones normales durante una operación
normal t51;  se encuentran cuatro zonas claramente definidas en el espesador, que corresponden a las
diferentes secciones de la curva. La suspensión de alimentación se diluye al salir del pozo de alimenta-
ci6n  del espesador; el líquido pasa hacia la parte superior y se derrama en el lavador que se encuentra
en la periferia del espesador. La concentración de s6lidos  en la parte superior es despreciable si el exce-
so de líquido esta claro. Los sólidos y el resto del líquido de alimentación se mueven hacia abajo a tra-
vés de las tres zonas inferiores ysalen en el sobrante del espesador. La concentraci6n  de sólidos en la
zona de sedimentaci6n  es mucho mas baja que en la alimentación, debido ala dilución, pero aumenta
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Figura 13.14 Características de un espesador continuo t”)  (cortesia  de Industrial and Engineering
Chembtry)

rapidamente  en la zona de compresión que se encuentra inmediatamente abajo. En la zona del fon-
do, la acción de los rastrillos perturba las estructuras arqueadas que los s6lidos  que se estan  sedimen-
tando pueden formar; el peso de los sólidos expulsa al líquido y la concentracibn  aumenta hasta su va-
lor en el flujo inferior. Si se aumenta el flujo de alimentaci6n  del espesador, la concentración de s6li-
dos en la zona de sedimentación aumenta y alcanza un valor máximo constante que no está relacionado
con la concentraci6n  de la alimentaci6n  cuando se supera la capacidad de sedimentación de esta zona.
Los s6lidos  en exceso, que no se pueden sedimentar, se derramaran con el líquido, como se indica me-
diante la curva punteada de concentración en la figura 13.14 para esta condición.

La concentración de sblidos en el lodo remanente para un flujo y concentración dadas de la ali-
mentación puede aumentarse reduciendo el flujo de descarga del sólido. Esto aumenta la profundidad
de la zona de compresibn  y aumenta el tiempo de retenci6n  de los sólidos dentro del espesador, aun-
que es importante no aumentar el nivel de la zona de compresión a tal grado que el sólido aparezca en
el líquido derramado.

La capacidad de los espesadores continuos, o el area de la secci6n  transversal para una cantidad
dada de sólidos, puede calcularse aproximadamente con pruebas de sedimentación por lotes W4, 3g).
Las velocidades de sedimentaci6n  iniciales, V, para las suspensiones de sólido a djferentes concentra-
ciones iniciales uniformes c, se determinan a partir de las pendientes de curvas como las de la figura
13.8, las cuales cubren el rango completo de concentraciones de los s6lidos  que se puedan encontrar
(es mejor determinar estas curvas para suspensiones preparadas mediante la suspensi6n  de un peso
dado de sólidos en diferentes cantidades de líquido, agregando y quitando líquido). El flux de s6lidos
durante la sedimentaci6n,  Gs  = CV,  se grafica contra c para obtener una curva como la de la figura
13.15. Entonces, la tangente cuya pendiente negativa sea la menor se traza la curva desde el punto (GS
= 0, c = cU),  en donde cv es la concentración deseada en el remanente, hasta intersecar a la ordenada
en GSL, el flux limitante de sblidos. La secci6n  transversal mínima requerida del espesador para mane-
jar W rnasakiempo  de s6lidos  es

La concentracibn  Ch  es la que se encuentra en el punto de compresi6n  y c, la de la zona de sedimenta-
ción.
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0 cs CL CU
c = concentración de los sólidos

Figura 13.15 Determinación del hrea  del espesor con base en la curva de flwr

Midrociclones

Los hidrociclones, similares a los utilizados para la clasificación por tamalios  de
sólidos (Fig. 13.6),  pueden utilizarse también como separadores
en lugar de los espesadores, en el lavado a contracorriente de los
lechada.

Sobref lujo
claro

Subflujo  de
la lechada Figura 13.16 Hidrociclón
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Lixiviación continua de sólidos gruesos

Se han utilizado muchos aparatos ingeniosos para mover a los sólidos en forma
continua a través de un aparato de lixiviación, de forma que se pueda obtener la
acción a contracorriente. A excepción de los clasificadores, que se utilizan prin-
cipalmente en las industrias metalúrgicas, estas maquinas se construyeron princi-
palmente para los problemas especiales de manejo de sólidos, que se presentaban
en la lixiviación de remolacha y de semillas vegetales como la semilla de algodón,
soya  y similares. Donald ll21  describe muchos de los primeros aparatos que se uti-
lizaron para el azúcar de remolacha. Aquí, sólo se va a describir una de las má-
quinas más empleadas en la actualidad.

Clasificadores

Los sólidos gruesos pueden lixiviarse o con más frecuencia lavarse de la solución
o soluto adheridos, en algunos tipos de maquinaria que se utilizan con frecuencia
en las industrias metalúrgicas para la clasificación de acuerdo con el tamaiio  de la
partícula. Uno de estos aparatos se muestra en la figura 13.17. Los sólidos se
introducen en un tanque, que tiene un fondo inclinado y que está
lleno de disolvente. Los rastrillos, a los cuales se les da un movimiento de’ elev
ción alternante y circular con un mecanismo motriz, raspan a los
ascendente a lo largo del fondo del tanque y fuera del líquido. En la parte

Guías
entrecruzadas

Brazo del
clgueñal

Guías Cubterta  del Tubo de

entrecruzadas engranale, soporte

elevador

Dmmadero  Lavaaor de la
para el alimentación

Mecanismo

Tapón de\
desagtie

delanteros
de platos

\  Anillo

conector

Figura 13.17 Clasificador simple de Dorr para el lavado de sólidos gruesos (Dow-Oliver,  Inc.)
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rior del tanque los sólidos se drenan y descargan. El líquido se derrama en la parte
más profunda del tanque. La concentración de sohrto  en el liquido  es razonable-
mente uniforme en todo el tanque, debido a la agitacibn  con los rastrillos; así el
aparato produce la acción de una sola etapa. Pueden colocarse varios clasificado-
res en una cascada para la acción a contracorriente continua en varias etapas, en
cuyo caso pueden operarse mediante un solo mecanismo motor. Fitch  presenta un
analisis  excelente de las técnicas de separación de líquidos y sólidos tr41.

Lixiviación de semillas vegetales

Las semillas de algodón, soya,  semillas de lino, cacahuates, salvado, ricino y
muchos otros productos similares, con frecuencia sufren la accion  de lixiviación,
o extracción, con disolventes organices que separan los aceites vegetales que con-
tienen. Las semillas generalmente deben prepararse en forma especiai  para obte-
ner la mejor lixiviación; esto puede emitir el descascarar, precocinar, el ajuste del
contenido de humedad (agua) y el prensado o formación de hojuelas. Algunas ve-
ces, una parte del aceite se elimina inicialmente en forma mecánica mediante ex-
pulsión o prensado. Generalmente, los disolventes de lixiviación son naftas de
petróleo, para muchos aceites una fracción muy cercana al hexano; los hidrocar-
buros clorados dejan un residuo demasiado tóxico para el alimento lixiviado y no
puede utilizarse para la alimentacibn  animal. La solución aceite-disolvente, que
por lo general contiene una pequeila  cantidad de sólidos suspendidos, finamente

Caldas

líquidos
entre
etapas

Descarga de

Disolvente

Líqufdo  entre
las etapas

(hexano) ldlsolvente
+ aceite)

Figura 13.18 Arreglo esquemático clel Rotocel
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divididos, se conoce como “miscela” y los s6lidos lixiviados como “marca”, En
esta industria, los diferentes aparatos de lixiviación generalmente se conocen
como “extractores”,

El Rotocel[z*  271 es básicamente una modificación del sistema de Shanks en
donde los tanques de lixiviación se mueven continuamente, de forma que permi-
ten la introducción y descarga continua de los sólidos. En la figura 13.18 se en-
cuentra una representación esquemática del aparato, simplificado para mostrar
cómo funciona. Un rotor circular que contiene 18 celdas, cada una con un fondo
de pantalla para sostener los sólidos, gira lentamente alrededor de un tanque esta-
cionario con compartimientos. Al girar el rotor, cada celda pasa a su vez debajo
de un aparato especial para alimentar las semillas preparadas y bajo una serie de
aspersores mediante los cuales cada una se empapa con el disolvente para la lixi-
viaci6n. Después de casi una vuelta, el contenido lixiviado de cada celda se arroja
automáticamente a uno de los compartimientos inferiores estacionarios, de los
cuales se sacan continuamente. El disolvente de cada aspersión se percuela en
forma descendente a traves del sólido y de la pantalla de soporte en el comparti-
miento apropiado del tanque inferior, del cual se bombea continuamente para la
siguiente aspersión. La lixiviación es a contracorriente y la solución más con-
centrada se obtiene con las semillas más frescas. Varios aparatos ingeniosos son
necesarios para mantener una operación sencilla; toda la máquina esta encerrada
en una estructura sellada para evitar que los vapores del disolvente escapen.

El extractor francbs  de canasta estacionaria es una variante del Rotocel. Las
hojuelas se encuentran en lechos con compartimientos, estacionarios, llenos de
una fuente giratoria para alimentar los s6lidos; la lixiviación con el disolvente y la
miscela es a contracorriente Il51  331.

El extractor de Kennedy [38] es un arreglo moderno que se muestra en forma
esquemática en la figura 13.19. Es otro aparato por etapas que se había utilizado
desde 1927, para la lixiviación de taninos en la corteza de roble. Ahora se utiliza
para las operaciones de lixiviación de los aceites de semillas y otras operaciones
de lixiviación química. Los sólidos se lixivian en una serie de tinas y se empujan de

Alimentación
de los sólidos

Alimentación
del disolvente

Ext rac to
c- Flujo del líquido
~- Flujo de los sólidos

Figura 13.19 Extractor de Kennedy (The Vulcun  Copper  und  Supply  Co.)
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una a otra mediante unos remos para formar una cascada, mientras que el disol-
vente fluye a contracorriente. Unas perforaciones en los remos permiten el drenado
de los sólidos entre etapas; los sólidos se desprenden de cada remo (por raspa-
do), tal como se muestra. En una cascada se pueden colocar tantas tinas como sea
necesario.

El extractor de Bollman ~1  (Fig. 13.20) es una de las diferentes maquinas del
tipo de canasta. Los sólidos se acarrean en canastas perforadas unidas a una ca-
dena acarreadora, en forma descendente, a la derecha de la figura, y ascendente a
la izquierda de la misma. Al descender, se lixivian  a flujo paralelo mediante una
solución diluida disolvente-aceite (“miscela media”) que se bombea desde el fon-
do del tanque y se esparce sobre las canastas en la parte superior. El líquido se
percuela a través de los sólidos de canasta a canasta, se recoge en el fondo como
la solución concentrada final del aceite (“miscela total”) y se separa. Al ascender,
los sólidos se van lixiviando a contracorriente por medio de una aspersión de di-

, Disolvente A / “Media-miscela”

fresco

Canastas

Transportador
de cadena para
las canastas

DIentes  de la
rueda de cadena w m

-Tolva para
los sólidos
hxiviados

B o m b a

Figura 13.20 Extractor de Bollman
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preparadasri

uescarga  de
las semillas

Figura 13.21 Extractor horizontal continuo (esquemktico)

solvente fresco y proporcionan la media miscela.  Se da un tiempo corto de drena-
do antes de que las canastas se vacíen en la parte superior. Hay muchas variantes
de este aparato; por ejemplo, el arreglo horizontal de la figura 13.21.

LOS filtros de charola inclinada continuos y los filtros horizontales ~1 tarr-
bién se emplean por lo común. En la figura 13.22 se muestra una disposición
típica del diagrama de flujo para un filtro horizontal. El filtro, en forma de un

I Miscela

Figura 13.22 Diagrama de flujo para la Iixiviaci6n  en filtro horizontal
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volante circular, esta dividido en varios sectores y gira en el plano horizontal. Las
semillas preparadas se mezclan con el disolvente que ya se había utilizado para la
lixiviación y la suspensión se manda al filtro. El primer filtrado se pasa de nuevo
a traves de la torta de filtraci¿m,  para separar los sólidos muy finamente divididos
(pulido) antes de que aquel sea descargado como miscela.  El principio es muy pa-
recido al del Rotocel. Tambien  se utilizan bandas móviles horizontales del tipo de
pantalla, para acarrear los sólidos durante la lixiviaci6n  t““] .

La recuperación del disolvente contenido tanto en la miscela  como en las se-
millas lixiviadas, es una parte esencial del proceso de lixiviaci6n  de los aceites ve-
getales. En un acomodo típico, la miscela  filtrada se pasa a un evaporador para
recuperar el disolvente; luego, algunas veces se efectúa una deserción  final en una
columna de platos, a fin de obtener el aceite libre de disolvente. Las semillas
htímedas se tratan con vapor para eliminar el disolvente residual y se enfrían al
aire. El gas descargado de los condensadores puede enviarse a un absorbedor,
para lavarlo allf con petróleo blanco; la solución de disolvente-petróleo blanco
que resulta puede desorberse para recuperar cualquier disolvente.

MIÉTODOS  DE CÁLCULO

Es importante que se haga un cálculo aproximado del grado de lixiviación obte-
nible mediante cierto procedimiento, es decir, de la cantidad de sustancia soluble
lixiviada de un sólido; con este propósito ha de conocerse el contenido inicial
de soluto del sólido, el número y cantidad de los lavados con el disolvente de
lixiviación, la concentración de soluto en el disolvente de lixiviación, si hubo lixi-
viación, y el metodo  que se empleó para efectuarla (por lotes o a contracorriente
continua). En forma alternativa, quiz&s se necesite calcular el número de lavados,
o número de etapas, requeridos para reducir el contenido de soluto del sólido has-
ta algtm valor dado; deberan  conocerse entonces la cantidad y la concentraci6n
de soluto en el disolvente de lixiviación. Los métodos de cálculo son muy simila-
res a los utilizados en la extracción líquida.

Eficiencia de las etapas r
Considérese una operación sencilla de lixiviación por lotes, en la cual el sólido se
va a lixiviar con una cantidad de disolvente mayor que la necesaria para disolver
todo el soluto soluble; en dicha operaci6n  el sólido no adsorbe de modo preferen-
te ni al disolvente ni al soluto. Si se proporciona un tiempo adecuado de contacto
entre el sólido y el disolvente, todo el soluto se disuelve; entonces, la mezcla es
una suspensi6n de sólidos insolubles sumergidos en una solución de soluto en el
disolvente. Luego, las fases insolubles se separan físicamente por sedimentación,
filtración o drenado y toda la operación constituye una sola etapa. Si la separa-
ción mecanica  del sólido y el líquido fuese perfecta, no habría soluto asociado
con el sblido que sale de la operación y se habría logrado en una sola etapa la se-
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paracion completa del soluto y del sólido insoluble. Ésta sería una etapa ideal, con
una eficiencia de etapa del 100%. En la práctica, la eficiencia de las etapas es ge-
neralmente bastante menor que ésa: (1) es posible que el soluto no se haya disuel-
to por completo debido a un tiempo insuficiente de contacto; (2) probablemente
sea imposible realizar una perfecta separación mecánica del líquido-sólido, así
que los sólidos que salen de la etapa siempre retendran  cierta cantidad de líquido
y de soluto disuelto asociado. Cuando el soluto es adsorbido en el sólido, la sedi-
mentación o drenaje imperfectos daran una eficiencia menor de etapa, aunque se
logre el equilibrio entre las fases líquida y sólido.

Equilibrio prhtico

Por lo general, será más sencillo realizar los cálculos gráficamente, como en otras
operaciones de transferencia de masa; para esto se requiere la representacion grá-
fica de las condiciones en el equilibrio. Es mas sencillo utilizar las condiciones
prácticas en el equilibrio, las cuales consideran directamente la eficiencia de las
etapas; pueden utilizarse completamente o en parte, de modo similar a como se
hizo en la absorción de gases y en la destilación. En los casos mas sencillos se
debe trabajar con sistemas de tres componentes, que contienen el disolvente puro
(A), el sólido acarreador insoluble (B) y el soluto soluble (C). Los c&lculos  y las
representaciones gráficas pueden hacerse sobre coordenadas triangulares para
cualquiér  sistema ternario de este tipo; ya están resueltos los detalles tl’* 37].  Como
en un diagrama de este tipo ocurre a menudo un amontonamiento en una es-
quina, es preferible utilizar un sistema de coordenadas rectangulares, el cual se
traza como el que se utilizó para la adsorción fraccionaria.

La concentración de solido insoluble B en cualquier mezcla o suspension  se
expresara como N masa B/masa  (A + C), sin importar si el solido está o no hu-
medecido con el líquido. Las composiciones del soluto C se van a expresar como
fracciones peso en base libre de B: x = fraccibn  peso de C en la solución efluente
de una etapa (en base libre de B); y = fracción peso de C en el sólido o lechada
(base libre de B). El valor de y debe incluir todo el soluto C asociado con la
mezcla, incluso el que está disuelto en la solución adherida y el soluto no disuelto
o adsorbido. Si el sólido está seco, como puede estar antes de que empiecen las
operaciones de lixiviación, N es la relación entre los pesos de la sustancia inso-
luble y la soluble; entonces, y = 1.0. Para el disolvente puro A, N = 0, x = 0.

El sistema de coordenadas se parece entonces al de la figura 13.23. Consi-
dérese primero un caso simple de una mezcla de solido insoluble, de la cual se ha
lixiviado todo el soluto; está suspendida en una solución del soluto en un disolven-
te, como se representa mediante el punto M, en la figura. La concentración de la
solución clara es x y la relacibn solido insoluble/solucibn  es IV,,.  Sea el sólido in-
soluble no adsorbente. Si esta mezcla se deja sedimentar, como en un tanque sedi-
mentador por lotes, el líquido claro que puede separarse estará representado por
el punto R,; el lodo restante será el solido insoluble suspendido en una pequeña
cantidad de la solución. La composición de la solución en la suspensibn  será la



824 OPERACIONES DE TRANSFERENCIA DE MASA

0 1 .0 Figura 13.23 Concentraciones en la lixiviación y
x, Y’ = fracción peso de C, en base libre de B lavado

misma que la del líquido claro separado, de forma que y* = x. La concentración
del sólido B en la lechada NE1 dependerá del tiempo 8r que se dej6 sedimentar, de
modo que el punto Er representa la suspensión. La línea E,R,  es una línea
de unión vertical que une los puntos que representan las dos corrientes efluentes,
liquido claro y suspensión. Si las circunstancias descritas se mantienen en una lixi-
viación real, los puntos E, y RI pueden tomarse como las condiciones prácticas
de equilibrio para esa lixiviación. Claramente, si se da menos tiempo para la sedi-
mentación, por ejemplo O;, los lodos estarán menos concentrados en sólidos inso-
lubles y se pueden representar por el punto E,'. Habra  algún valor máximo de N
para el lodo, valor que corresponde a la altura final sedimentada del lodo, de
acuerdo con la descripción de la sedimentación por lotes que se dio antes; sin
embargo, en la practica generalmente se da muy poco tiempo para lograrlo. Pues- ’
to que la concentración de sólido insoluble en un lodo sedimentado por cierto
tiempo depende de la concentración inicial en la lechada, una mezcla M,  sedimen-
tada durante un tiempo 8r puede producir un lodo que corresponda al punto E2.
Si el sólido no se sedimenta hasta dar una solución absolutamente clara, si se sepa-
ra demasiada soluci6n del lodo sedimentado de forma que acarree una pequeña
cantidad de s6lido, o si el s6lido B se disuelve un poco en la solucibn, la solución
separada estará representada por algún punto como Rz, ligeramente arriba del eje
inferior de la grafica. Pueden interpretarse de modo similar las composiciones
obtenidas cuando los s6lidos húmedos se filtran o drenan de la soluci6n en lugar
de sedimentarse o cuando se espesan continuamente.

Las características de la sedimentación o espesamiento de una suspensi6n  de-
penden, como se seAal  antes, de la viscosidad y densidad relativa del líquido en
el cual el sólido está suspendido. Como estas  dependen a su vez de la composicibn
de la soluci6n, es posible obtener datos experimentales acerca de cómo las com-
posiciones de los sólidos espesados varían con la composición de la soluci6n; es-
tos datos se grafican sobre el diagrama como las condiciones practicas en el
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equilibrio. Sin embargo, es evidente que en cualquier caso se deben obtener en
condiciones de tiempo, temperatura y concentraciones idénticas a las que se van a
utilizar en la planta o proceso para las cuales se están haciendo los cálculos. En el
caso de lechos drenados de sólidos impermeables, el equilibrio que corresponde a
la saturación residual después de un tiempo largo de drenaje, se puede calcular
por los métodos del ejemplo 13.1. Los datos para un drenado a corto tiempo se
deben obtener experimentalmente.

En las operaciones de lavado en las que el soluto ya estl  disuelto, se logra una rápida concentración
uniforme en toda la solución; por otra parte, es mhs  probable que la reducción en la eficiencia de la
etapa sea el resultado directo del drenado o sedimentaci6n  incompletos. Ademiis,  en la lixiviach de
un soluto insoluble disperso a través del sólido, la disminuci6n  en la eficiencia de la etapa puede ser el
resultado tanto de un tiempo insuficiente de contacto como de la separación mechica  incompleta del
liquido y el sólido. En este caso, es posible (aunque no necesario) distinguir experimentalmente entre
los dos efectos; con este fin, se efectúan mediciones de la cantidad y composicibn  del líquido retenido
sobre el sólido después de un tiempo corto y después de un tiempo largo de contacto; este último se
utiliza para establecer las condiciones en el equilibrio.

Se analizarán algunos de los tipos de curvas en el equilibrio que se pueden en-
contrar. La figura 13.24a  representa los datos que se pueden obtener cuando el
soluto C es infinitamente soluble en el disolvente A, de forma que x y y pueden te-
ner valores que van desde 0 hasta 1 .O. Esto ocurre en el caso del sistema aceite de
soya (C)-alimentación de soya (B)-hexano (A), en donde el aceite y el hexano son

10

YS

EI
OO x 1 0

N

lbl

Figura 13.24 Diagramas típicos en el equilibrio
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infinitamente solubles. La curva DFE representa el sólido separado en las condi-
ciones reales previstas para en la práctica, como ya se dijo. La curva GHJ, la
composici6n de la solución separada, cae arriba del eje N = 0; en este caso, por
lo tanto, o bien el sólido B es parcialmente soluble en el disolvente, o se ha separa-
do un líquido incompletamente sedimentado. Las líneas de unión como la línea
FH no son verticales; esto ocurrirá (1) si el tiempo de contacto con el disolvente
de lixiviación no basta para disolver todo el soluto; (2) si hay adsorción preferente
del soluto o (3) si el soluto es soluble en el sólido B y no se distribuye por igual
entre la fase líquida y sólida en el equilibrio. Los datos pueden proyectarse en una
gráfica de x VS. y, como en el caso de los equilibrios de adsorción o de extracci6n
líquida.

La figura 13.24b  representa un caso en que no hay adsorci6n de soluto; por
eso, la solución separada y la solucibn asociada con el sólido tienen la misma
composición y las líneas de uni6n son verticales. Esto arroja en la figura inferior
una curva xy idéntica a la línea a 45 “ ; un coeficiente de distribucibn  m,  definido
como y*/x, es igual a la unidad. La línea KL es horizontal; esto indica que los sb-
lidos poseen el mismo grado de sedimentación o drenaje en todas las concentra-
ciones de soluto. Es posible regular la operaci6n de los espesadores continuos
para que esto suceda; las condiciones se conocen como “flujo inferior constante”.
La soluci6n  en este caso no contiene sustancia B, ni disuelta ni suspendida. La figu-
ra 13.24~  representa un caso en que el soluto C tiene una solubilidad limitada xS
en el disolvente A. No se puede obtener una solución clara más concentrada que
X,; así que las líneas de unión que unen la suspensi6n y la solución saturada
deben converger, como se muestra. En este caso, cualquier mezcla Ma la derecha
de la línea PS se sedimentará para dar una solución saturada clara S y una suspen-
si6n U cuya composición depende de la posici6n de M. El punto T representa la
composición del soluto sólido puro después del drenado o de la sedimentación de
la solución saturada. Puesto que las líneas de unibn a la izquierda de PS son ver-
ticales, no hay adsorción y los líquidos derramados son claros. Obsérvese que las
combinaciones de estas diversas caracteristicas pueden aparecer en el diagrama de
un caso real.

Lixiviación en una sola etapa

Considérese la lixiviación real o etapa de lavado simple de la figura 13.25. El
círculo representa la operación completa, incluyendo el mezclado del sólido y del
disolvente de lixiviación y la separaci6n mecánica de las fases insolubles resultan-
tes mediante cualquier recurso utilizable. Los pesos de las distintas corrientes se
expresan como masa en una operación por lotes, o como masakiempo  [o
masa/área(tiempo)]  para flujo continuo. Como para la mayoría de los fines el só-
lido B es insoluble en el disolvente y dado que se obtiene una solución de lixi-
viación líquida clara, el sólido B descargado en los sólidos lixiviados se tomará
como el mismo que en los sólidos por lixiviar. Por definición de N,

B = N,F = E,N, ( 1 3 . 8 )
/I
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S6LIDO  QUE SE VA A LIXIVIAR
B masa de insolubles
F  masa de IA + C)
& masa de Blmasa  de (A + C)
YF  m a s a  Clmasa  d e  (A +  C)

S6LlDO  LIXIVIADO
B masa insoluble

ET  masa de IA + Ct
N, masa de Blmasa  de (A + C)
Y,  masa de Clmasa  de IA + C)

DISOLVENTE DE LlXlVlACl6N
Ro, masa de soluc16n  (A + CI
xo masa de Clmasa  de (A + CI

SOLUCdN  LIXIVIADA
RI masa de solución (A + C)
x1 masa de Clmasa  de (A + C)

Figura 13.25 Lixiviacih o lavado en una sola etapa

Un balance de soluto (C),

FVF + R,x, = E,Y,  + RI-q

Un balance de disolvente (A),

(13.9)

F(l - YF) + &(l  - x0)  = 40 - YI)  + RI0 - XI) (13.10)

y un balance de la “solucih” (soluto + disolvente),

F + R, = E, + R, = M, (13.11)

El mezclado de los sólidos que se van a lixiviar y el disolvente de lixiviación pro-
duce una mezcla de masa MI libre de B tal que

N B B
MI =F+==

YWI  =
YFF  + Rdco

F +  Ro

(13.12)

(13.13)

Estas relaciones pueden mostrarse en el sistema de coordenadas de la figura
13.26. El punto Frepresenta el sólido por lixiviar y RO el disolvente de l$iviación.
El punto MI, que representa la mezcla global, debe caer sobre la línea recta que
une R,,  y F, de acuerdo con las características de estos diagramas descritas en el
capitulo 9. Los puntos EI  y RI que representan las corrientes efluentes, están ubi-
cados en extremos opuestos de la línea de unión a travh de MI; sus composi-
ciones se pueden leer en el diagrama. La ecuación (13.8) permite el chlculo  del pa
so de E, y la ecuacih  (13.11) el de R,. La modificación para explicar la presencia
de B en el líquido separado, que necesita un diagrama en el equilibrio del tipo
mostrado en la figura 13.24a,  se construye fácilmente por analogía con el probls
ma correspondiente en la extraccibn  líquida.

Si los datos en el equilibrio de la figura 13.26 se obtuvieron experimentalmente después de un tiempo
largo de contacto entre el s6lido  y el liquido,  y si por lo tanto represeutan  la mala separacih  mechica
del Ilquido  y el sólido tmicamente,  entonces en una etapa real habrá  una ineficiencia adicional debida
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“0 YF
x,  y = fracci6n  peso, de C, en base libre de B

fo Figura 13.245  Lixiviaci6n  o lava- ’
do en una sola etapa

al tiempo corto de contacto. Por tanto, las corrientes efluentes pueden representarse mediante los
puntos Eí y Rí  en la figura; puede adscribirse a esta representación una eficiencia de la etapa (v, -
y3/(yp  - y,).  Cuando la curva en el equilibrio se haya obtenido con un tiempo de contacto que corres-
ponde a la lixiviación real, la linea de unibn  E,R,  dará directamente la composición del efluente.

Lixiviación en varias etapas a corriente cruzada

Mediante el contacto de los sólidos lixiviados con un lote fresco de disolvente de
lixiviación, se puede disolver o eliminar soluto adicional del material insoluble.
Los cálculos para las etapas adicionales simplemente son repeticiones del procedi-
miento para una sola etapa, pero los sólidos lixiviados de cualquier etapa se con-
vierten en los s6lidos de alimentación para la siguiente. Se aplican las ecuaciones
(13.8) a (13.13); basta hacer los cambios obvios en los subíndices para indicar las
etapas adicionales. Cuando deba determinarse el número de etapas para que el
contenido de soluto de un sólido se reduzca hasta un valor dado, recuérdese que
se esta trabajando con etapas reales, debido al uso de los datos “practicos” en el
equilibrio, y que por lo tanto el número que se va a encontrar debe ser entero. Tal
vez requiera un ajuste por prueba y error ya sea de la cantidad de soluto que se va
a lixiviar o de la cantidad y proporción de disolvente en las etapas.

Ejemplo 13.2 Se va a preparar sosa cáustica mediante el tratamiento de hidr6xido  de calcio,
Ca(O  con una solución de carbonato de sodio. La suspensión resultante consiste en
partículas de carbonato de calcio, CaCOs,  suspendidas en una solución al 10% de hidróxido
de sodio, NaOH,  0.125 kg sólido suspendido/kg  solución. Ésta se sedimenta, la solución clara de
hidr6xido  de sodio se separa y se reemplaza por un peso igual de agua y la mezcla se agita perfec-
tamente. Despues  de repetir este procedimiento (un total de dos lavados con agua fresca), iqué



LIXIVIACIÓN 829

fraccibn  de la sosa original en la suspensión permanece sin recuperar y se pierde en el lodo? Las
características de sedimentaci6n  de la suspensión, determinadas en condiciones que representan
la práctica por seguir en el proceso [Armstrong y Kammermeyer, Ind.  Eng. Chetn., 34, 1228
(1942)],  muestran que hay adsorcibn  de soluto sobre el s6lido.

x = fracci6n  peso N = kg CaCO,/kg sol.
NaOH  en la sol. clara en el lodo sedimentado

y*  = fracción peso NaOH
en sol. del lodo sedimentado

0.09CKl 0.495 0.0917
0.0700 0.525 0.0762
0.0473 0.568 0.0608
0.0330 0.600 0 3152
0.0208 0.620 w-795
0.01187 0.650 tl.0204
0.00710 0.659 0.01435
0.00450 0.666 0.01015

SOLUCI6N Los datos en el equilibrio se grafican en la figura 13.27. Buses: 1 kg solución en la
mezcla original, que contiene 0.1 kg NaOH  (C) y 0.9 kg Hz0  (A). B = 0.125 kg CaCO,.

La mezcla original corresponde a h4, con NMI  = 0.125 kg CaCO,/kg sol.; JJ,,,,, = 0.10 kg
NaOH/kg sol. MI  se grafica en la figura y se traza la linea de unión a través de este punto. En el

4
RO x,  y  = fraccl6n

Figura 13.27 Soluci6n  al ejemplo 13.2

0.06 0.00
@?so  de NaOH  en el líquido
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punto E, que representa el lodo sedimentado, NI = 0.47, y1  = 0.100. Ecuaci6n  (13.8):

0.266 kg sol. en el lodo

1 - 0.266 = 0.734 kg sol. clara separada

Etapa 2 Ro = 0.734 kg agua agregada, x,, = 0 kg NaOH/kg sol. La ecuaci6n  (13. ll) se adap
ta a esta etapa:

M,  = E, + R,,= Ez + R2 = 0.264 + 0.734 = 1.0 kg líquido

Ecuación (13.12):

N
B B

M2
E-=-c

EI  + Ro  M,
0.125 = 0.125

1 . 0

M2  se localiza sobre la línea R& en su valor de Ny se traza la linea de unibn  a través de M,.  En
E2, Nz = 0.62, yI  = 0.035. Ecuacibn  (13.8):

B
E~=Ñ;--g = 0.202 kg

1 - 0.202 = 0.789 kg sol. separada

Etapa 3 Ro = 0.798 kg agua agregada, x0 = 0. Ecuación (13.11):

M,  = E, + Ro = 0.202 + 0.798 - 1.0

N
B 0.125

bf3=-=
J+f3
- = 0.1251

La línea de unión E,R,  se ubica a través de M,,  como en el caso de la etapa 2 y, en E,, N, =
0.662, y,  = 0.012. Por la ecuación (13.8),  Es = B/N,  = 0.12VO.662  = 0.189 kg sol. en el lodo
final. EQJ,  = 0.189(0.012)  = 0.00227 kg NaOH  en el lodo, o (0.00227/0.1)100  = 2.27% del ori-
ginal.

El proceso permite una perdida  apreciable y produce tres soluciones, dos de las cuales (R,
y R,)  están bastante diluidas. Esto debe compararse con la operaci6n  de lavado a contracorrien-
te del ejemplo 13.3.

Lixiviación en varias etapas 8 contracorriente

En la figura 13.28 se muestra un diagrama de flujo general para la lixiviación o el
lavado. La operación necesariamente debe ser continua para que predominen las

.

S6LlDOS  QUE SE VAN
A LIXIVIAR

B masaltlempo  Insoluble

~~~~~~~~~

xt m a s a  d e  Clmasa  d e  (A + C)

Figura 13.28 Lixiviaci6n  a contracorriente en varias etapas

S6LIDOS  LIXIVIADOS
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condiciones de estado estacionario, aunque la lixiviación mediante el sistema de
Shanks tenderá al estado estacionario después de muchos ciclos. En el diagrama
de flujo que se muestra, se supone que el sólido B es insoluble y no se pierde en la
solución clara; empero, el procedimiento que se señala a cominuación  se modifi-
ca fácilmente para los casos en que esto no suceda? .

Un balance de disolvente para toda la planta es

F +RN#+, = R, + EN = MP

y un balance de la “soluci6n”  (A + C),

(13.14)

FYF  + ~v,+,~N,+, = R,x,,  + EN,uip  = MY,

M representa la mezcla hipotética libre de B que se obtiene al mezclar los sólidos
que se van a lixiviar y el disolvente de lixiviación. Obsérvese en la figura 13.29, el
diagrama de operación para la planta. Las coordenadas del punto M son

NM =
B

F +RN,+I

Yhf =
FY~  + RNp+ ION,+,

F + RN,+I
(13.17)

Los puntos E,,,  y RI,  que representan los efluentes de la cascada, deben caer
sobre una línea que’pasa  a través de M; EN estará sobre la curva “práctica” en el
equilibrio. La ecuación (13.14) puede reordenarse y se obtiene

F - R, = EN,  - RN~,,  = b,

En forma similar, un balance de la solución para cualquier número de etapas,
como las primeras tres, puede rearreglarse en la forma

F - R , = E,  - R4  = A, (13.19)

AR representa la diferencia constante en flujo E - R (generalmente una cantidad
negativa) entre cada etapa. En la figura 13.29, ésta puede representarse mediante
la intersección de las líneas FR, y ENpRN  + , extendida, de acuerdo con las
características de estas coordenadas. Puest?o que los efluentes de cada etapa se
unen mediante la línea de unión práctica para las condiciones particulares que
predominan, EI  se encuentra en el extremo de la línea de unión a través de RI.
Una línea desde E, hasta AR da R,, etc. En forma alternativa, se puede hacer la
construcción por etapas sobre las coordenadas x, y en la parte inferior de la figura
después de localizar inicialmente la línea de operación. Esto puede hacerse tra-
zando líneas al azar desde el punto AR y proyectando sus intersecciones con el

t Véase el ejemplo 13.4.



RNp+t

AR1

1.0

YF

Yl

Y

;

c

, N  vs.x

-

f, Y :

/Línea d e  opermón;

.

-

.

‘Np+1 x9 1.0

Figura  13.29 Lixiviación o lavado a contracorriente en varias etapas
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diagrama en el equilibrio hasta la curva inferior de la forma usual. Entonces, la
construccion  escalonada común establece el número de etapas. Las etapas son rea-
les y no ideales, puesto que se consideraron los datos prácticos en el equilibrio
para la eficiencia de la etapa; por lo tanto, el número de etapas debe ser un núme-
ro entero. En especial, cuando el número de etapas requeridas es la cantidad des-
conocida, sera necesario que se ajusten por prueba y error las concentraciones de
los efluentes o la cantidad de disolvente, para obtener un número entero.

Si la curva en el equilibrio de la figura 13.29 representa ~610  la ineficiencia de la separación mecánica
del sólido y el líquido, y no la resultante debido al tiempo corto de contacto entre el disolvente y el só-
lido, debe considerarse el efecto de éste último, si se conoce, trazando una nueva curva en el equilibrio
sobre las coordenadas x. y.  Ésta debe localizarse entre la curva en el equilibrio mostrada y la linea
de operación, a una distancia fraccionaria desde la línea de operación que corresponde a la efíciencia  de
la etapa debida al corto tiempo de contacto, tal como se hizo antes para la absorcibn  de gases y la des-
tilacion.

En el caso especial en donde predomina el “flujo inferior constante”, o va-
lor constante de N para cualquier lodo, la línea de operación sobre el diagrama xy
es recta y de pendiente constante R/E.  Si además la curva práctica en el equilibrio
en esta grafica es recta, de forma que m = y*/x  = const,  entonces se aplican las
ecuaciones (5.54) y (5.55). Adaptando la primera a la situación presente,

YF  - YNp = (R/mE)Np+’  - R/mE

YF -mxNp+l (R/mE)%+‘-  1
(13.20)

Puede utilizarse la figura 5.16 para resolver ésta rápidamente; se utiliza entonces

@Np - mxN, + I)/b  - mN  + 1 ) como ordenada, R/mE como parámetro. Si ade-
más las líneas de unión del diagrama en el equilibrio son verticales, m = 1 .O. La
forma de la ecuación mostrada es la que se aplica cuando el valor de F para los so-
lidos de alimentación es el mismo que E, de forma que R/E  es constante para to-
das las etapas, incluyendo la primera. Con frecuencia sucede, especialmente en el
caso en que sólidos secos forman la alimentación, que la relación R,/E1 para la
etapa 1 es diferente a la que corresponde al resto de la cascada. En este caso, debe
aplicarse la ecuación (13.20) o la figura 5.16 a esa parte de la cascada, excluir la pri-
mera etapa y sustituir y1  por yF  y N, por N,  + 1. En general, la ecuación o la
grafica pueden aplicarse a cualquier parte de la cascada en donde tanto la línea de
operación como la línea en el equilibrio sean rectas; esto puede ser particularmen-
te útil cuando la concentración de soluto en la solución lixiviada es muy pequefía.
Al igual que en la extracción líquida y la absorción de gases, hay una combina-
ción económica óptima de tratar la relación disolvente/sólidos,  número de etapas
y extensión de la lixiviación t8* 91.

Los cálculos de estas operaciones de separación por etapas estan  adaptados
para utilizar la computadora digital 1% 41].

Ejemplo 13.3 Se va a preparar hidr6xido  de sodio, NaOH,  a un flujo de 400 kg/h (peso seco)
por reacci6n  entre carbonato de sodio, NazCOs,  con hidróxido de calcio, Ca(O  se utilizará
un diagrama de flujo del tipo que se muestra en la figura 13.13~.  Los reactivos se van a utilizar
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en proporciones estequiométricas; para simplificar se supondrá que la reacción es completa. Se
va a utilizar agua pura para lavar el carbonato de calcio, CaCO,,  precipitado; se desea producir
como flujo excedente del primer espesador una solución que contenga 10% de NaOH.  Se va a
suponer que se aplican los datos de sedimentaci6n  del ejemplo 13.2.

u) Si se utilizan  tres espesadores, calcule la cantidad de agua de lavado que se requiere y el
porcentaje de hidróxido que se pierde en el lodo descargado.

b) iCuantos  espesadores se requerirán para reducir la pérdida, como mínimo, al 0.1 Vo de
la obtenida?

SOLUCIÓN u) Peso molec.  de CaCO,  (B) = 100, de NaOH  (C) = 40, NaOH  producida = 400
kg/h o 400/40  = 10 kmol/h. CaCO,  producido = 10/2  = 5.0 kmol/h o S.O(lOO)  = 5OOkg/h
= B. El agua que se requiere es la que sale en la soluci6n  de mayor concentracibn  más la del lo-
do final. La cantidad en el lodo final, de acuerdo con los datos de sedimentación, depende de la
concentración de NaOH  en el lodo final, que no se conoce. Después de un cálculo al tanteo, se
supone que la solución en el lodo final contendrá 0.01 fraccibn  peso NaOH  Cy>  = 0.01); los da-
tos de sedimentación indican que Ns  = 0.666.

B 500
E-x-0.666- - 750 kg/h sol. pérdida

NaOH  perdido - E3  y3 - 75qO.01)  - 7.50 kg/h

Agua en el lodo = 750 - 7.5 = 742.5 kg/h

NaOH  en el flujo excedente - 400  - 7.5 - 392.5 kg/h

xt - 0.1 fracción peso de NaOH  en el flujo excedente

392.5
R,  = -0 , - 3925 kg flujo excedente o sol. concentrada/h

R, 0.2 0 .4 l3.6

x, y = fracción peso de WaOH  en el líquido

Figura 13.30 Soluci6n  al ejemplo 13.3
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Agua en RI - 3925 - 392.5 - 3532.5 kg/h

Agua fresca  rewmda  - RN, + , - 3532.5 + 742.5 = 4275 kg/h

Para los calculos,  se puede suponer que los agitadores no estan  presentes en el diagrama de
flujo y que el primer espesador se alimenta con una mezcla seca de los productos de reacción,
CaCO,  y NaOH,  junto con el flujo excedente del segundo espesador,

F=4OOkgNaOH/h  NF-$==g- 1.25 kg CaCO,/kg  NaOH

yF  = 1.0 fracción peso de NaOH  en el sólido seco, en base a libre de CaCO,

Grafique los puntos R,, Es,  RN,  +  , y Fen la figura 13.30 y localizar el punto de diferencia
An  en la intersección de las lineas FR, y E3 RND  + I extendida. Las coordenadas del punto AR son
Nti  = - 0.1419, y&R  = - 0.00213. (Éstas pueden determinarse analiticamente,  si se desea,
mediante la resolución simultanea de las ecuaciones que representan las lineas que se
intersecan). Se deben hacer m6.s  calculos  sobre una sección aumentada del diagrama en el
equilibrio (Fig. 13.31). Se grafica el punto AR y las etapas se sehalan  en la forma usual. La cons-
truccl6n  puede proyectarse sobre el diagrama xy,  como se muestra, si se desea. Tres etapas pro-
ducen un valor y,  = 0.01, de forma que el valor supuesto de y3  es correcto. La NaOH  perdida en
el lodo = (7.5/400)100  = 1.87% del obtenido.

(b) NaOH  perdida - 0.001(400)  - 0.4 kg/h

kg CaCOs/kg  NaOH  en el lodo final
NN

= E - 1250 - $
I

Con el fin de determinar el contenido de llquido  en el lodo final, se convierten los datos en el
equilibrio para mezclas diluidas en la forma siguiente:

N 0.659 0.666 0.677 0.679 0.680

Y+ 0.0143s 0.01015 0.002t 0.001~ 0.0005t

N/Y* 45.6 65.6 338 679 1360

f Valores estimados

Por interpolaci6n  para N/y*  = 1 250, NN, = 0.680 kg CaCOJkg sol. y +vNp  =
0.680/1  250 = 0.000544 fracci6n  peso de NaOH  en el liquido del lodo final.

E BI-I
Np  N g - 735 kg/h Agua en EN,  = 735 - 0.4 = 734.6 kg/h

NP  ’

NaOH  en el flujo excedente - 400 - 0.4 = 399.6 kg/h 399.6R, =  -o , = 3996 kg/h

Agua en RI =  3996 - 399.6 - 3596 kg/h Agua fresca = R,,,,p + , =  35% + 734.6 =  433 1 kg/h

En el diagrama de operación (Fig. 13.32) se localiza el punto An  de la misma forma que an-
tes y las etapas se construyen de la forma usual. No es practico continuar la construccibn  grafica
mas  allá de la cuarta etapa, a menos que se agrande bastante la gráfica; empero, los cálculos des-
pués de este punto pueden realizarse con la ayuda de la figura 5.16. Más al16 de la cuarta etapa,
la relación entre el flujo excedente y el liquido en el lodo se vuelve basicamente  constante e igual
a RN,  + ,/ENp*=  4 331/735  = 5.90 = R/E.  Ésta es la pendiente inicial de la línea de operacibn
en la parte inferior de la figura 13.32. La pendiente de la curva en el equilibrio a estas bajas con-
centraciones es tambien  básicamente constante, m = y*/x = 0.01015/0.00450  = 2.26 y R/mE
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x, y = fracción peso de

Línea de

NaOH  en el líquido

0.02 0.04 0.06 0.00 0
x = fracch  peso de NaOH  en el sobreflulo

0

“ .

12

2

Figura 13.31 Solución al ejemplo 13.3

= 5.90/2.26  = 2.61. xNp  + , = 0 y y,  = 0.007. Por lo tanto (yNn  - mxN, + ,)/(y,  - mx, + 1)  =
0.000544/0.007  = 0.0777. De acuerdo con la figura 5.16, se requieren 2.3 etapas adidonales
ademas de las 4 calculadas gráficamente.

Dos etapas adicionales (seis espesadores) harian yN,/y,  = 0.099 o yhi,  = 0.099(0.007)  =
0.000693, que corresponde a 0.51 kg NaOH  perdidos/h; ahora bien, tres etapas adicionales
(siete espesadores) harían yN =P 0.0365(0.007)  = 0.000255, que corresponde a 0.187 kg NaOH
perdida/h.
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F igure 13.32 Solución al ejemplo 13.3

0.02 0.04 0.06 v.uu  -..v  _
x = fracci6n  peso de NaOH  en el sobreflulo

Debe acentuarse que el costo de este número de espesadores probablemente no estará jus-
tificado cuando se compare con el valor de la NaOH  perdida. Se especificó la perdida tan baja

de NaOH  con el fin de mostrar los metodos  de calculo.

Ejemplo 13.4 Se van a lixiviar con hexano frijoles de soya  en hojuelas, para separar el aceite
de soya.  Se alimentara una capa de 0.3 m de espesor de las hojuelas (0.25 mm espesor de las ho
juelas) en una banda sinfin  perforada, que se mueve lentamente y que pasa bajo una serie de as-
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persores que operan en forma continua t401. Al pasar el sólido bajo cada aspersor,‘se  roda C&I
líquido que se percuela a través del lecho, se recoge en una tina debajo de la banda y se recicla
mediante bombeo hasta los aspersores. El espacio entre los aspersores es tal que se deja que el
s6lido  se drene durante 6 min  antes de que llegue al siguiente aspersor. El disolvente también
pasa de tina a tina a contracorriente con respecto a la dirección de movimiento del lecho, de modo
que se mantiene una verdadera operaci6n  por etapas a contracorriente continua en la que cada
aspersi6n  y drenado constituye una etapa. Los experimentos 1401  muestran que después de los
seis minutos de drenado las hojuelas retienen un grado de solucihn  que depende del contenido de
aceite de la solución, como sigue:

Vo en peso de aceite en la sol. 1 0 1 20 1 30

kg sol. retenidllkg  sblido insoluble ) 0.58 1 0.66 ) 0.70

Se supondr8  que la solución retenida contiene el único aceite en las hojuelas drenadas.
Las hojuelas de soya  que entran contienen 20% de aceite y se van a lixiviar hasta 0.5%

de aceite (en base libre de disolvente). El flujo neto hacia adelante del disolvente ser&  de 1  .O kg de
hexano introducido como disolvente fresco por kilogramo de hojuelas; el disolvente fresco no
contiene aceite. El disolvente drenado de las hojuelas generalmente est8  libre de sólido, excepto
en la primera etapa: la miscela  rica contiene 10% del s6lido  insoluble en la alimentación como
un sblido  sus&ndido  que cae a través de las perforaciones de la banda durante la carga. iCuán-
tas etapas se requieren?

SOLUCIÓN Las líneas de unión son verticales, x = y*.  Se rearreglan los datos del drenado como
sigue:

Porcentaje de aceite kg sol. retenida 1 kg aceite
=- N Y*=-

en la sol. = lOOy+  kg @lido  insoluble N kg sólido insoluble N

0 0.58 ! .725 0
20 0.66 1.515 0.132
30 0.70 1.429 0.210

Buses: 1 kg de hojuelas introducido.

Alimentación de soyr B = 0.8 kg insoluble; F = 0.2 kg aceite; NF  = 0.8/0.2 = 4.0 kg sóli-
do insoluble/kg aceite; y,  = 1.0 fracción masa aceite, base libre de s6lido.

Dieolvente RN* + , = 1.0 kg hexano; xN, + 1 = 0 fraccibn  masa de aceite.

Sólidos lixiviadoe kg aceite/kg  sólido insoluble = 0.005/0.995  = 0.00503. Por interpola-
ci6n  en los datos en el equilibrio, NN,  = 1.718 kg sólido/kg sol.

Sólido insoluble perdido en la miscela  = 0.8(0.1)  = 0.08 kg
Sólido insoluble en los sólidos lixiviados = 0.8(0.9)  = 0.72 kg

0.72
El - 1.718- - = 0.420 kg kg sol. retenida

kg aceite retenido 0.00503(0.72)  = 0.00362 kg
kn hexano  r~t~nirtn  = 0.420 - 0.00362 = 0.416 kg
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Figura 13.33 Solución el ejemplo 13.4

x,  y =x,  y = fracción peso defracción peso de
aceite  en la soluci6naceite  en la soluci6n

2 0.16 0.20 /0,24 0.28 0.32

0.00362
YN,  .- 0420  = 0.0086 fracción masa aceite en el liquido retenido

Misceh  Hexano = 1 - 0.416 = 0.584 kg; aceite = 0.2 - 0.00362 = 0.1% kg. R, = 0.584
+ 0.196 = 0.780 kg miscela  clara; x1 = 0.1%/0.780 = 0.252 fracción masa de aceite en el
Iíquido.  NR~  = 0.08/0.780  = 0.1027 kg sólido insoluble/kg  sol.

El diagrama de operacibn  se muestra en la figura 13.33. El punto RI  representa la miscela
turbia; por lo tanto, esth  desplazado del eje de la grhfica  en NR1. El punto Aa  se localiza como
siempre y las etapas se determinan con el eje N = 0 para todas las etapas excepto la primera. Se
necesitan de cuatro a cinco etapas. El ajuste de la cantidad de disolvente o la cantidad de aceite
no extraída, por prueba y error, proporcionar8 un número entero.

Rapidez de la lixiviación

Los muchos fenómenos diversos que se encuentran en la práctica de la lixiviación
hacen imposible aplicar una sola teoría para explicar la acción de lixiviación. Se
ha mostrado que en la lixiviación puede intervenir el simple lavado de la superfi-
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cie de un sólido, o la disolución de un soluto en una matriz de materia insoluble,
ósmosis y posiblemente otros mecanismos, que se conocen muy poco. Puede
preverse que el lavado de una solución de la superficie de partículas sólidas imper-
meables sea rapido  y que sólo requiera la mezcla de la solución y el disolvente;
entonces, es probable que la eficiencia de las etapas dependa por entero de lo
completa que sea la separación mecánica del líquido y el sólido.

Por otra parte, la lixiviación de un soluto a partir de las partes internas de un
sólido, puede ser relativamente lenta. Los sólidos formados por una estructura de
sustancia insoluble, con los poros impregnados con el soluto, pueden describirse
en función de un factor de la forma de los poros, como se sena16  en el capítulo 4.
El factor es una función del sólido, independiente de la naturaleza del soluto y del
disolvente y es una medida de la complejidad de la trayectoria a través de la cual
se difunde el soluto. En el caso de productos naturales, como sustancias vege-
tales, la complejidad de la estructura puede dificultar la aplicación de estos méto-
dos. Por ejemplo, en el caso de las rebanadas de remolacha t451,  aproximadamente
una quinta parte de las células se rompen al formar las rebanadas, y la lixiviación
de azúcar contenido en estas células es probablemente un simple proceso de
lavado. Las células restantes pierden el azúcar por un proceso de difusión; la
combinaci6n de ambos hechos produce curvas en las coordenadas mostradas en
la figura 4.2, que se desvían considerablemente de las producidas por una simple
difusi6n  con difusividad efectiva constante o un factor de la forma de los
poros Iz51.  Se han considerado muchos mecanismos tratando de explicar estas
observaciones 1’1.  En otro ejemplo, la madera muestra diferentes rapideces de lixi-
viacion de un soluto impregnante, según que la difusion  sea en una dirección
paralela o tangencial al grano de la madera t30j. Si los solutos deben pasar por
dialisis  a través de las paredes celulares, quizá sea imposible aplicar estos concep-
tos. La rapidez de difusión del aceite de soya  a partir de hojuelas de soya, que no
admite una interpretación sencilla, puede atribuirse a la presencia de diferentes tipos
de estructuras en la matrizt23],  lo mismo que a la presencia de un componente que se
disuelva con lentitud en el aceite tr81  ul.  Las semillas enteras no pueden lixiviarse;
el molido y la formación de hojuelas evidentemente rompen las paredes celula-
res y dejan paso a la penetración del disolvente por la acción capilar t28,  291.  El
hecho de que la rapidez de lixiviación aumente al crecer la tensión superficial de
las soluciones de disolvente-aceite y el hecho de que aun en las hojuelas de se-
millas haya un residuo de aceite que no se pueda extraer al aumentar el espesor de
las hojuelas, apoya este punto de vista. El hecho de que el aceite lixiviado esté for-
mado de diferentes sustancias, se deduce con claridad de las diferentes propieda-
des del aceite que se obtienen después de tiempos cortos y largos de lixiviación. Se
ha propuesto un método para trabajar en forma diferente con estas sustancias li-
xiviadas tr91; estos ejemplos sirven cuando menos para indicar la complejidad de
muchos de los procesos prácticos de lixiviación, cuya mayoría se desconoce
bastante.

Cuando sólidos semejantes a los descritos arriba se sumergen en disolventes
para la lixiviación, es razonable suponer que la resistencia a la transferencia de
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masa dentro del sólido sera probablemente la resistencia controladora y que será
mínima la del líquido que rodea al sólido t45].  En estos cásos, el aumentar la rapi-
dez de movimiento del líquido a través de la superficie del sólido no modifica
apreciablemente la rapidez de la lixiviación. Las aplicaciones de la teoría de difu-
sión en estado no estacionario dentro de sólidos de diferentes formas (véase el
Cap. 4) para los cálculos de la lixiviacibn, incluyendo las asociadas con las casca-
das de varias etapas y las asociadas con la reacción química en el sólido, se han
trabajado con considerable detalle tl* 31*  321  42).

NOTACIÓN PARA EL CAPÍTULO 13

Se puede utilizar cualquier conjunto consistente de unidades, excepto cuando se sefíale  lo contrario.
0

2
A
b

B

F

8

G”

Gs
GSL
K
m
IU

N

2
R

s

SO
s .”
V

w
W

x

una constante
superficie específica de las partkulas,  area/espacio empacado, L2/L3
disolvente de lixiviación puro
sección transversal del espesador, ecuación (13.7),  L2
una constante
sólido acarreador insoluble, masa (operación por lotes), M; masakiempo, MA!&  o
masa/tiempo@rea),  M/L28  (operacibn continua)
concentraci6n  de sólidos en una suspensión, M/L3
concentración de s6lidos  en el flujo inferior, M/L3
soluto soluble
diametro  de una esfera con la misma relación superficie/volumen  que una partícula, L
disolvente y soluto asociado con los sólidos lixiviados, masa (operaci6n  por lotes), M,
masa/tiempo,  M/0.  o masa/brea(tiempo),  M/L28 (operacibn continua)
soluto y disolvente en los sólidos que se van a lixiviar, masa (operación por lotes), M;
masa/tiempo,  M/0,  o masa/area(tiempo).  M/L’8  (operación continua)
aceleraci6n  de la gravedad, L2/8
factor de conversibn,  ML/Fe2
masa velocidad, MIL28
flux de los sólidos que se están sedimentando, M/L28
flux  limitante de los sólidos, MIA20
permeabilidad, L3/e2
pendiente de la curva en el equilibrio, dy*/&,  adimensional
contenido de disolvente y soluto de una suspensión o mezcla, masa (operaci6n  por
lotes), M;  masakiempo, M/B,  o masa/área(tiempo),  MIL28  (operación continua)
masa de sblido  insoluble B/(masa  de soluto A y disolvente C), M/M
numero de etapas, adimensional
caida  de presión, F/L2
disolvente y soluto en la solución de lixiviacibn,  masa (operacibn por lotes), M;
masakiempo, MIe,  o masa/(área)(tiempo),  M/L28 (operacibn continua)
saturación residual de un lecho de sólidos drenados, fracción de volumen vacío ocupado
por líquido, adimensional
saturación residual en la parte superior de un lecho empacado, adimensional
saturación residual promedio, adimensional
velocidad inicial de sedimentaci6n  L/8
concentracibn  de sólidos insolubles en una suspensión, fracci6n  masa
flujo de sblidos,  M/8
concentraci6n  del soluto en solución, fraccibn  masa, base libre de B
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Y concentración de soluto en una mezcla, fracción masa, base libre de B
l

I
y en el equilibrio
altura de un lecho de percolaci6n  o de sólido sedimentado L

2.3 altura de drenado, L
G altura final de los sólidos sedimentados, L

B
volumen vacío fraccionario de un lecho empacado, adimensional
tiempo, 8

PL viscosidad del líquido, M/LG
P L densidad del llquido, M/L3
0 tensión superficial, F/L

Subíndices

F alimentación, sólidos que se van a lixiviar
s saturado
1, 2, etc. etapa 1, etapa 2, etc.
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PROBLEMAS

13.1 Un tanque de di&metro  de 1 m con un fondo falso y un filtro de lona se llena parcialmente con
1 000 kg (peso seco) de arena de mar humeda  con agua de mar. La arena se deja s&hmentar
hasta que deja de gotear; entonces, se agregan 750 kg de agua fresca y se recircula hasta alcan-
zar una concentraci6n  salina uniforme. Se permite que la arena se sedimente de nuevo hasta
que deja de gotear; entonces se saca del tanque y se seca. Calcule el contenido de sal en la arena
seca.

Las particulas  de arena tienen un tamaho  de partlcula  promedio d, = 0.4 mm, una densi-
dad de partfcula  de 2 660 kg/m3  y una densidad global de 1 490 kg (peso seco)/m3.  El agua de
mar contiene 3.5% de sal, su densidad es 1 018 kg/m’ y su tensi6n  superficial es 0.0736 N/m.
La tensión superficial del agua es 0.0728 N/m.

13.2 Obtenga las expresiones para las coordenadas del punto Ar(YaR.  IV& (Fig.  13.29) y verificar
los resultados determinando los valores numericos  en el caso del ejemplo 13.3~.

13.3 Con el fin de eliminar los sólidos en la miscela  final del ejemplo 13.4, se decidi  pasar el líquido
de la etapa 3 a la etapa 1,  en donde el liquido se va a poner en contacto con s6lidos  frescos. El
liquido drenado de la etapa 1,  que contiene los sálidos  suspendidos, se pasara entonces a la eta-
pa 2. en donde se va a filtrar pasando el liquido a travCs  del lecho de s6lidos  en esta etapa. En-
tonces, la miscela  fina) se separa como una soluci6n  clara de la etapa 2. &XuIntas  etapas se re
querirán  para la misma relación disolvente/semillas  y la misma concentración de aceite en los
sólidos descargados?
Respuesta: 6.

13.4 Un mineral que contiene 20% de azufre metalico  se va a liiviar con un aceite de petróleo ca-
liente, en el cual el azufre es soluble hasta un 10% en peso. El disolvente se va a bombear repe-
tidamente sobre el lote de mineral molido, utilizando 1.5 kg disolvente fresco/kg  mineral. Des-
pu& de que ya no se disuelve mas  azufre, el Uquido  se va a drenar y reemplazar con un lote
fresco de 1.5 kg aceite/kg  mineral original y la operación se repite. Durante el drenado, 10s
materiales sólidos retienen solución a un grado de un décimo  del peso del sólido no disuelto
(azufre y ganga). No hay adsorción preferencial.

u) Calcule los datos en el equilibrio y graficarlos  de la forma usual.
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b) Calcule la cantidad no extraída de azufre y la concentración de azufre en las aguas com-
puestas de lixiviación.

c ) Repítase b para el caso en que se utilice un sistema de Shanks de dos etapas, con 3 kg de di-
solvente fresco/kg  de sólido sin lixiviar. Supóngase que ya se aRanz6  el estado estaciona-
rio.

13.5 Se va a producir sulfato de aluminio, Al#OJ,,  por la acción de acido  sulfiirico,  H,SO, sobre
bauxita, en una serie de agitadores, con una cascada de espesadores continuos para lavar el
lodo insoluble y eliminar el sulfato de aluminio.

Al,O,  + 3H,SO,  + Al,(SO& + 3H,O

El diagrama de flujo es similar al de la figura 13.13~.  Los agitadores de reacción se alimentan
con (1) 25 toneladas métricas de bauxita/día,  que contiene 50% AlzOs;  el resto es insoluble;
(2) la cantidad te6rica  de ácido acuoso contiene 60% de H,SO,  y (3) el flujo excedente del se-
gundo espesador. Supóngase que la reacción es total. La solución concentrada producida va a
contener 22% de Al#O&;  no mas del 2% del Al#O,),  producido se va a perder en el lodo la-
vado. El último espesador se va a cargar con agua de lavado pura. El flujo inferior para cada
espesador contendrá 4 kg hquido/kg sólido insoluble; la concentracibn  de sustancias solubles
en el líquido del flujo inferior para cada espesador se puede suponer igual que en el flujo exce-
dente. Calcule el número requerido de espesadores y la cantidad requerida de agua de lavado
por día.
Respuesta: 3 espesadores.

(Nota: Al resolver este problema, asegúrese de considerar tanto el agua en el ácido como
la producida en la reacci6n.  Adapte la figura 5.16 para todos los espesadores, excepto para el
primero en la cascada).

13.6 El bario que aparece en forma natural como el sulfato. BaSO,,  se transforma a la forma so-
luble en agua mediante calentamiento con carbón; el sulfato se reduce asl  hasta el sulfuro, BaS.
La mezcla resultante de reacción, “cenizas negras” de bario, que contiene 65Vo de BaS  soluble,
se va a lixiviar con agua. Se van a alimentar 100 toneladas m&icas  al dia de cenizas negras en
un molino de tubos, junto con el flujo excedente del segundo de una cascada de espesadores; el
efluente  del molino se va a alimentar al primer espesador. Todo el bario se disuelve en el moli-
no. La solución concentrada que se derrama del primer espesador contendra 20%  de BaS  en
peso. Cada uno de los espesadores va a producir un lodo que contiene 1.5 kg líquido/kg s6lido
insoluble. La solución en el flujo excedente y en el lodo que sale de cualquiera de los espesado-
res puede suponerse de la misma concentraci6n  de BaS.  Se desea que el BaS  perdido con el lodo
final sea, a lo máximo, 1 kg/día.

a) LCuantos  espesadores se requieren? [Adaptese la ecuación (5.55) para todos los espesado-
res. excepto el primero].

Respuesta: 6..
b) Se decide pasar el lodo de 1ixiviaciOn final  a un filtro continuo como en la figura 13.13 b,

en donde el contenido de líquido de los s6lidos  filtrados se va a reducir hasta el 15% en
peso. El filtrado se va a regresar al último espesador, pero la torta de filtración no se va a la-
var. LCuBntos  espesadores se requieren?

Respuesta: 5. .
13.7 En la fabricaci6n  de nitrato de potasio, KNO,, se agrega cloruro de potasio, KCl,  a una solu-

cibn  acuosa concentrada caliente de nitrato de sodio, NaNO,,

KCl  + NaNO,  + KNOs  + NaCl
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Debido a su solubilidad relativamente baja, parte del cloruro de sodio, NaCl,  precipita y se
filtra. Se agrega un poco de agua al filtrado para evitar la precipitación posterior de mhs  NaCl,  la
mezcla se enfria a 20 OC y el KNOS  puro cristaliza. La suspensión resultante contiene, por 100
kg de KNO,  precipitado, 239 kg de una solución cuyo analisis  es 21.3% & KNO,,  21.6% NaCI
y 57.1% agua. La suspensión se carga en el primero de una cascada de cuatro clasificadores
continuos, en donde se lavan a contracorriente cada 100  kg de cristales con 75 kg de una solu-
ción saturada de KNOJ,  que contiene 24.0% KNO,, con el fin de liberarlos del NaCI.  Los cris-
tales húmedos que salen de cada clasificador retienen 25% del líquido; el liquido del flujo exce-
dente esta claro. Los cristales lavados descargados del cuarto clasificador, contienen 25% de
lfquido,  se mandan a un secador continuo. Todo el líquido excepto el descargado con los crista-
les lavados sale en el flujo excedente del primer clasificador. Se llega al equilibrio entre el sólido
y el líquido en cada clasificador; el flujo excedente claro tiene la misma composici6n  que el
liquido retenido por los cristales. La solubilidad del KNO,  en las soluciones de NaCI  (KNO,  es
la fase sólida en el equilibrio) a la temperatura predominante está dada en la siguiente tabla:

96  NaCl 0 6.9 12.6 17.8 21.6

‘5% KNO, 24.0 23.3 22.6 22.0 21.3

u) Grafique los datos en el equilibrio [N = kg KNOJkg  (NaCl  + H,O)  tanto para el flujo
excedente claro como para los cristales húmedos; x y y = kg NaCl/kg (NaCl  + HrO)].

6) Calcule el contenido en porcentaje de NaCl  que puede preverse en el producto KNO,  seco.
Respuesta: 0.306%.
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